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RESUMEN

Debido al auge en la demanda de &cido lactico y sus derivados en el mercado actual,
su produccién y posterior comercializacion ha suscitado un gran interés en la industria. Para
poder cumplir los requisitos pactados en el acuerdo de Paris de 2015 dentro de una sociedad
cada vez méas comprometida con el medio ambiente, la variante ecoldgica de los
procesos industriales convencionales resulta la mejor opcion.

El lactosuero es uno de los residuos mas contaminantes del sector lacteo, por lo que
cabe intuir que la reduccién de en los vertidos de este compuestoes un objetivo
fundamental. Teniendo en cuenta estas dos ideas, en este proyecto se disefia una planta de
produccion de Acido lactico para su uso posterior como materia prima para fabricar PLA (con
una gran demanda en mercado), utilizando la bacteria Lactobacillus Casei la cual es capaz de
utilizar como sustrato la lactosa que contiene el lactosuero, aumentando el valor afiadido de

este residuo y minimizando su impacto ambiental.



EXECUTIVE SUMMARY

Due to the rising demand of lactic acid and its derivatives on the current market, its
production and subsequent commercialization has generated significant interest on industry.
In order to meet the requirements acknowledged in the 2015 Paris agreement, and within a
society increasingly committed to the environment, the ecological variant of conventional
industrial processes is the best option.

Whey is one of the most polluting residues in the dairy sector. It can be, therefore,
assumed that the reduction of this compound’s discharges is an essential goal. Taking these
two ideas in consideration, a lactic acid production plant is designed in this project for later use
as raw material to produce PLA (with a high demand in the market) by using
the Lactobacillus Casei bacteria, which is able to use the lactose contained in whey as
substrate. Thus, increasing the added value of this residue and minimizing its environmental

impact.
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Consideraciones previas

1.1. INTRODUCCION

Sobreconsumo y contaminacioén son dos términos que estan unidos y muy presentes
en el mundo actual. Hoy en dia, la mayoria de los productos que se consumen y las industrias

gue los producen generan contaminacion directa a través de residuos.

La sociedad esta empezando a concienciarse sobre la necesidad de reducir el impacto
ambiental que se esta causando sobre el planeta para cumplir asi los requerimientos
determinados en el acuerdo de Paris. Implantando el modelo de las 5R de la ecologia (reducir,
reparar, reusar, recuperar y reciclar) se puede conseguir mitigar el impacto ambiental causado
por todas esas actividades; que se han realizado de tal manera hasta ahora que, de seguir

efectuandose asi, podrian causar un punto de no retorno en el medio ambiente.

Uno de los principales contaminantes es el plastico que, en pocos afos, se ha ido
incluyendo en diversos objetos y materiales. Esto ha derivado en un incremento en la
produccion de residuos de esta indole, peligrosos tanto para el medio ambiente como para la
salud, incorporandose en la cadena alimentaria a través de los llamados micro plasticos y

acumulandose en grandes extensiones flotantes en los océanos.

Es por ello por lo que la utilizacién de dichos residuos contaminantes como materias
primas es una forma de contribuir con las necesidades ecol6gicas del planeta. Este proyecto
tiene como objetivo la produccion de 4cido lactico a partir de lactosuero (residuo de la industria
lactea), enfocando el 4cido obtenido a su posterior aprovechamiento como materia prima para

la fabricacioén de biopolimeros, como el acido polilactico (PLA).

1.2. INDUSTRIA LACTEA

Debido al gran aumento de la poblacién global, la demanda de todos los productos
alimenticios ha ido ascendiendo de manera continua a lo largo de los afios, siendo mas
acusado este ascenso en aguellos alimentos denominados como basicos (los cuales son
consumidos a lo largo del mundo de manera esencial) entre los que se encuentran los

derivados de la industria lactea.

Alrededor de 150 millones de hogares en todo el mundo se dedican a la produccién de
leche. En la mayoria de los paises en desarrollo, la leche es producida por pequefios
agricultores y la produccién lechera contribuye a los medios de vida, la seguridad alimentaria
y la nutricién de los hogares. La leche produce ganancias relativamente rapidas para los

pequefios productores y es una fuente importante de ingresos en efectivo (FAO,2020).
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Como referencia, en Espafia, se facturan en torno a 13 millones de euros al afio,
generando més de 60.000 empleos solo en este sector (FENIL 2019). La leche proporciona
nutrientes esenciales y es una fuente importante de energia alimentaria, proteinas de alta
calidad y grasas. Ademas, ayuda considerablemente a la ingestién necesaria de nutrientes
como el calcio, magnesio, selenio, riboflavina, vitamina B12 y acido pantoténico (FAO,2020).

Por tanto, puede deducirse que el uso del lactosuero como materia prima, y su
consiguiente disponibilidad, estan asegurados en el contexto descrito anteriormente.

1.3. LACTOSUERO

El lactosuero es uno de los materiales mas contaminantes de la industria alimentaria
debido a su elevado contenido en materia organica, siendo su lactosa la principal responsable
de ésta, por su capacidad para actuar como sustrato de fermentacién microbiana. Ademas,
contiene mas de la mitad de los sélidos presentes en la leche, convirtiéndolo en una rica fuente

de nutrientes. Representa el 85-95% del volumen total de leche.
De acuerdo con su origen se clasifica en:

1. Lactosuero dulce: liquido sobrante de la precipitacion de las proteinas por hidrélisis
especifica de la k-caseina, por coagulacion enziméatica, con pH préximo al de la leche inicial

y sin variacion de la composicion mineral.

2. Lactosuero acido: liquido sobrante obtenido después de la coagulacién &cida o
lactica de la caseina. Presenta un pH cercano a 4,5 debido a la produccién de acido lactico y

alto contenido de minerales (mas del 80% de los minerales de la leche de partida).

Las principales diferencias entre los dos tipos de lactosuero se encuentran en el

contenido de minerales, acidez y composicion de la fraccion de proteina de suero:

Tabla I. Composicion de los distintos tipos de lactosuero
(Panesar et al., 2007)

Componente Lactosuero Lactosuero
duice (g/L) acido (g/L)
Solidos totales 63,0- 70,0 63,0- 70,0
Lactosa 46,0- 52,0 44,0- 46,0
Proteina 6,0- 10,0 6,0- 8,0
Calclo 04- 06 1,2- 1,6
Fosfates 1,0-3,0 2,0-4,5
Lactato 20 6,9
Corures b | 1,1
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La cantidad y composicion del lactosuero determina la eleccion del proceso adecuado
para su transformacion, los tipos de productos obtenidos, asi como las caracteristicas
nutritivas y el destino de los subproductos derivados del tratamiento tecnoldgico del suero.
(Ramirez-Navas, 2012)

1.4. ACIDO LACTICO

El &cido lactico (4cido 2-hidroxipropanoico), CH3CHOHCOOH, es el acido
hidroxicarboxilico mas extendido, descubierto por primera vez en 1780 por el quimico sueco
Scheele. Es un &cido organico natural que se puede producir por fermentacion o sintesis

quimica. (Kirk-Othmer)

Estd presente en muchos alimentos de forma natural o como producto de la
fermentacién microbiana in situ, como en el chucrut, yogurt, suero de leche, panes de masa
fermentada y muchos otros alimentos fermentados. El &cido lactico es también un
intermediario metabdlico principal en la mayoria de los organismos vivos, desde los

procariotas anaerobios hasta los humanos.

Aunque el &cido lactico es ubicuo en la naturaleza y se ha obtenido como un
subproducto de fermentacion en muchas industrias, no ha sido un quimico de gran volumen.
En 1990, su volumen de produccién mundial habia aumentado a aproximadamente 40,000
t/afo. Se ha considerado un producto quimico fino relativamente maduro, ya que solo su uso
en nuevas aplicaciones, por ejemplo, como mondémero en plasticos 0 como intermediario en
la sintesis de productos quimicos oxigenados de alto volumen, causaria un aumento

significativo en su demanda anticipada. (Kirk-Othmer)

1.5. ACIDO POLILACTICO (PLA)
1.5.1. Propiedades

El acido polilactico fue descubierto en 1932 por Carothers. Es un polimero
termoplastico, compostable y biocompatible derivado de recursos renovables como el maiz,
la remolacha azucarera o el almidén de la patata (Garlotta, 2002). Pertenece a la familia de
los poliésteres alifaticos, como el &cido poliglicolico o el &cido polimandélico, y tiene

propiedades similares al poliestireno.

Su estructura estereoquimica puede ser facilmente modificada polimerizando una
mezcla controlada de isdmeros L y D, en funcién de la diferente aplicacion que se le quiera

dar al producto final.
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Fig.1. Estructura del &cido polilactico

Su enlace éster puede hidrolizarse sin necesidad de catalizador biolégico, por lo que
para que este componente pueda ser procesado en grandes lineas de produccion posteriores

es necesario que tenga suficiente estabilidad térmica.

1.5.2. Aplicaciones

Su uso tradicional ha sido en el campo biomédico para cierres de heridas, implantes
protésicos, cirugias 0seas, etc. Con el auge de las nuevas tecnologias, hoy en dia el PLA

tiene muchos nuevos usos, tales como embalaje o impresion 3D. (Jamshidian et al., 2010)

El filamento de PLA es uno de los mas usados debido a las ventajas que ofrece frente
a otros materiales. La impresion con PLA resulta muy facil y posteriormente no tiende a
deformarse, es muy resistente, pero se puede lijar, cortar o taladrar facilmente. Ademas, se

puede pigmentar lo que implica una gran gama de colores para su posterior venta.

Una estimacion del % de la produccién utilizada por sector comercial, en el caso de

dos empresas determinadas, en el afio 2020 se recoge en la siguiente figura:

Tabla Il. Porcentaje de uso del PLA por sectores

(Wolf, 2005).
Estimated
Porcant of total percent of total
production production
| 2003) (2020)
Cargl Cargill
Sector Dow Hycail Dow Hycall
Fackagreg 70 n 20 55
Balcing
Agrcuiture P B
Tramsportation 0 2
Fumitun
Electric apotiance and electroniy | 10 0

Housewire 12 f
Dtbher {hibers a0d fabeics) 2f o 50 3
Dther anaiytics)

Tota 00 100 0o 00
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1.6. LACTOBACILLUS CASEI

Se trata de una especie de bacterias Gram positivas, de la clase Bacilli.
Consecuentemente tienen forma de bacilo, en este caso alargado e irregular. Se engloban
dentro de las conocidas como bacterias del acido lactico, o BAL, y aunque puedan realizar su
funcién en medios anaerobios (como es el caso del presente proyecto), se suelen clasificar

como anaerobias facultativas o microaeréfilas.

Se caracterizan también por requerir medios formulados de manera detallada, con
diversos nutrientes como proteinas o vitaminas. Son bacterias muy limitadas, con apenas
rutas de sintesis, y el metabolito principal que producen es el acido lactico. Este puede ser
formado por la via homofermentativa o por la heterofermentativa. La primera de ellas es la
mas habitual, y muchos de sus mecanismos coinciden con los de la glucdlisis, una via
metabdlica que realiza el ser humano. También el hombre lleva a cabo la ruta de las pentosas

fosfato, que se corresponde con la via heterofermentativa.

Se puede concluir que el Lactobacillus Casei es un microorganismo de sobra
estudiado, y que ha sido utilizado durante mucho tiempo en la industria alimentaria, asi como
en multitud de bioprocesos industriales. Tiene una toxicidad muy baja, con lo cual su uso no
representa un riesgo asociado para la salud. Ademas, la formulacién adecuada de su medio
de cultivo permite inhibir el crecimiento de otras bacterias similares pero indeseadas, a la par
gue se promueve su desarrollo en condiciones éptimas. Todo esto hace de esta especie una

eleccion ideal.

1.7. INOCULACION

El cultivo de microorganismos es un paso vital en cualquier bioproceso industrial.
Como se vera a continuacién, son estos realmente los que llevan a cabo la reaccién que
produce el &cido de interés en el que se centra este proyecto. Por tanto, resulta indispensable
contar con una fuente estable, libre de contaminantes, y con unas condiciones similares en

todo momento.

La inoculacién consiste esencialmente en la produccién de los microorganismos que
se usaran en la fermentacién posterior. Partiendo de una pequefia familia de bacterias,
adquiridas comercialmente para asegurar sus propiedades, se introducen en un medio con

todos los nutrientes necesarios para que se reproduzcan y la poblacién crezca.

Tan importante es obtener la cantidad deseada de microorganismos para poder llevar
a cabo la reaccidn a escala industrial, como asegurarse de la conservacion eficaz de estos.
Hay que garantizar la estabilidad del cultivo, desde el momento de su obtencion, hasta el de

su uso. Para ello, la mejor opcidn es el enfriamiento, dados los cortos periodos de tiempo
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implicados. Por ejemplo, Tsai, Lin, Hsu y Lin (2017), afirman que esta especie puede ser
conservada hasta un maximo de 60 dias a temperaturas por debajo de 4 °C.

1.8. FERMENTACION

Una fermentacion es una reaccion organica producida por microbios. En esta ocasion,
se lleva a cabo en condiciones anaerobias, sin embargo, también pueden producirse en
presencia de oxigeno. Esto dependerd del microorganismo involucrado y del producto
buscado. En este tipo de operaciones, se utilizan microorganismos, que procesan la materia
organica del sustrato introducido en el reactor como su propio alimento. Como consecuencia,
la carga organica de estos medios disminuye considerablemente, en favor de la formacion de
productos organicos mas sencillos como acidos carboxilicos, o metano y diéxido de carbono
en Ultima instancia. Muchas fuentes por tanto suelen incluir este tipo de reacciones como una
etapa mas del tratamiento de efluentes liquidos (Calleja et al., 2008)

En realidad, es una buena clasificacion, y es aplicable a la situacion del presente
trabajo. En este caso, el contaminante liquido a procesar seria el lactosuero, si bien éste
estara pretratado para acomodar sus componentes a una reaccion que se lleve a cabo en
situaciones Optimas, para maximizar la formacion del componente de interés (Acido Lactico),
a la vez que intentan eliminarse o reducirse el resto subproductos asociados al metabolismo

celular.

Los microorganismos que consumiran la lactosa presente en la corriente inicial, seran
los mencionados en el apartado anterior, la especie denominada Lactobacillus Casei. Por los
motivos mencionados previamente, y que seran desarrollados posteriormente, resulta la cepa

mas adecuada para este proceso.

Aun cuidando los detalles al respecto de la composicién dentro del tanque reactivo
(eleccion de microorganismos, de sustrato, fuentes de nutrientes, etc.), serd de vital
importancia controlar el resto de condiciones de operacion: pH, temperatura, presion, o
agitacion; pues es bien conocida la complejidad de las rutas metabdlicas, y el hecho de que
cualquier variacion fisicoquimica en los parametros de reaccion podria resultar en un producto
indeseado, o incluso en la ausencia de una reaccién propiamente dicha. Cualquier estudio o

ensayo destacara la importancia del control de la reaccion (Altiok, Tokath y Harsa, 2006)

Cabe destacar, en cuanto a estas condiciones de operacion, una limitacion poco usual
en el campo de la ingenieria quimica. Se trata de la potencia y velocidad de agitacién, ya que
en la busqueda de la mayor homogeneidad posible dentro del recipiente (condicién siempre
deseada para aumentar el rendimiento y la conversién de reactivo), podrian alcanzarse unos
esfuerzos cortantes derivados que acabaran por dafiar a los microorganismos, inutilizandolos

y provocando un efecto muy negativo sobre la reaccion.
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Objeto

El objetivo de este Trabajo de Fin de Grado consiste en la concepcion, desarrollo y
disefio de una planta de produccién de &cido lactico por via fermentativa. De la misma manera
se realizard un estudio medioambiental y otro econémico de la misma, para analizar de

manera critica sus impactos en el medio, asi como su viabilidad econémica.

El &cido lactico es un compuesto muy extendido en la industria quimica. La tecnologia
de su fabricacion, tanto por via fermentativa o biolégica como por sintesis quimica clasica,
esta ampliamente madurada (Buyukkileci, 2000). Ademas, representa un producto cuya
demanda aumenta afio tras afio en un mercado creciente, debido a la diversificacion de su
uso y al auge en la fabricacion de materiales biodegradables basados en el
acido polilactico (conocido por sus sigas, PLA), el polimero principal derivado de este acido
(Martinez et al., 2013). Por tanto, constituye un interesante punto de partida presentar nuevas

alternativas en su fabricacion.

Es por todos conocido el aumento paulatino de la preocupacion en encontrar
alternativas “verdes” a los productos que mas residuos generan y que mas acaban por
contaminar las costas y los mares de todo el mundo. Es por ello por lo que este proyecto esta

enfocado, tal y como se menciona en el apartado anterior, a explorar dichas alternativas.

Si bien tanto la via sintética como la fermentativa se usan ampliamente en factorias a
lo largo de todo el planeta, es la segunda la que esta creciendo constantemente debido a la
posibilidad de incorporar materias primas renovables y/o inicialmente residuales, tales como
los desechos de actividad agraria, residuos de explotaciones azucareras o plantas de
remolacha, o el lactosuero producido en la industria lactea (Abdel-Tahman et al., 2013). La
caracteristica comun de todas las posibilidades mostradas es el alto contenido en azlcares,

sustrato principal de la fermentacién que producira el acido deseado.

Por el contrario, la via sintética acostumbra a utilizar subproductos e intermedios del
sector petroquimico, lo cual resulta muy poco interesante actualmente, debido a las
consideraciones ambientales recomendadas y/o impuestas en el acuerdo de Paris de 2015.
Ademas de una mala alternativa a largo plazo, debido a la consecuente volatilidad de dichos

mercados y sectores industriales.

La via fermentativa tiene la ventaja medioambiental afiadida de que muchos de sus
residuos pueden ser reaprovechados, o tratados con mayor facilidad. Ademas, la mayor parte
de las sustancias implicadas en el proceso resultan mucho menos peligrosos para la salud, y
por tanto implican un menor riesgo para los trabajadores de la planta, clientes, y por supuesto

para el propio medio ambiente.

La eleccién de la via fermentativa abre todo un abanico de posibilidades a la hora de

desarrollar la transformacion de los azUcares sencillos (sean cuales sean en funcién de
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la materia prima elegida), puesto que hay un gran nuamero de microorganismos
comercialmente desarrollados y disponibles a un precio razonable, y que son capaces de
llevar a cabo la reaccion con un rendimiento méas que aceptable. Todas estas alternativas son
expuestas y valoradas en apartados posteriores de la memoria.

En definitiva, este proyecto pretende desarrollar una de esas “vias verdes” para cada
fase de un proceso de fabricacibon mas que maduro, pero siempre abierto a cambios y
mejoras; enfocado con un espiritu critico, y una vocacion de mejora continua y respeto

medioambiental.
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Descripcion del proceso

3.1. LOCALIZACION DE LA PLANTA

El alcance de este proyecto es el ambito nacional. Las estimaciones de produccion,
tamafo de la planta y demas, se realizaran con el objetivo de abastecer el mercado espafiol,
y por tanto tiene que la planta se sitle en este territorio.

El Parque Empresarial del Principado de Asturias (PEPA) ser4 ampliado en un plazo
corto de tiempo, ante la inminente desmantelaciéon de las instalaciones de ArcelorMittal
situadas en dicho parque. Una fuerte apuesta por el desarrollo y crecimiento del cluster
empresarial se esta llevando a cabo por parte de los gobiernos local y regional. Esto unido a
las previsiones favorables del mercado en el ambito que nos ocupa, hacen del PEPA una

gran opcién para situar la planta.
3.2. POTENCIAL ECONOMICO Y TAMANO DE PLANTA

Segun un estudio realizado por la Comisién Europea en 2019, se producen en Europa
unas 64.5 kilotoneladas anuales de acido lactico, siendo Espafia el productor lider agrupando
55 de esas 64.5 kilotoneladas (lo que representa un 85.3% de la cuota de mercado europeo).
Sin embargo, el mismo estudio sefiala que el consumo europeo es de 33 kilotoneladas
anuales. Esto produce una evidencia clara, y es que, si se produce mas de lo que se consume
internamente, el excedente deber ser exportado. Un analisis somero del estudio muestra que
para muchas mas de las sustancias mostradas se mantiene esta tendencia, cantidades de

produccion mayores que las de consumo. (Spekreijse et al., 2019)

El razonamiento anterior ratifica las posibilidades econémicas de la operacién. El
impulso globalizador, y los acuerdos de mercado intercontinentales desarrollados estos
altimos afios, hace mas que patente la posibilidad de exportar el producto obtenido. Ademas,
se trata de un sector en alza, debido al creciente uso de plasticos y materiales verdes, tal y

como se ha explicado ya.

En definitiva, se puede hablar de un amplio mercado, con una tendencia muy positiva,

y muchisimas posibilidades de explotacion.

Unos datos optimistas sirven para afrontar con seguridad una inversién en esta
industria, sin embargo, tampoco legitiman ambiciones desmesuradas, ni grandes y
arriesgadas operaciones. Mas aln cuando se trata de una primera inmersién en el mercado,

sin una infraestructura previa, un gran capital o una empresa que avale el negocio.

El 39% del acido lactico producido en el mundo se utiliza a su vez como intermedio
para fabricar polimeros, segln datos recopilados por Komesu et al. (2017). Con este dato,

unido a los anteriores sobre la cuota de mercado, se puede extrapolar que en Europa se
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demandan aproximadamente 12,87 kilotoneladas anuales de &cido lactico para dicho
objetivo, que coincide con el especificado para el presente proyecto.

De la demanda europea es dificil prever que porcentaje es fabricado y aportado por
Espafia. Nuestro pais es un claro referente en el sector dentro de Europa, teniendo en
Catalufia la planta de Montbell6 de la multinacional holandesa Purac®. Esta planta, siendo la
mas grande de Europa produce una gran gama de acidos lacticos de la cual una gran cantidad
es exportada, tal y como sefiala el informe.

No obstante, en el inicio de una empresa tal y como la que se proyecta en este trabajo
no es deseable la necesidad de tener que exportar el producto, porque pese a que el mercado
disponible se expanda, la inversion es muy arriesgada teniendo en cuenta la poca
consolidacion inicial de toda empresa. Es por ello que, tomando un criterio conservador y con
la flexibilidad disponible mencionada anteriormente, se opt6 en este proyecto por disefiar una
planta de pequefia produccién, que pueda abastecer no a grandes multinacionales, si no a
empresas de la region. De esta manera se reduce notablemente la inversion inicial y se
minimiza el periodo de retorno. Con un mercado estable no se negaran las miras a expandir
el negocio de manera posterior, ya sea en la misma planta o instalando otras similares en

diversos puntos de la geografia espafiola.

Con una produccién de ~420 toneladas al afio, se estaria produciendo entorno a un
3.26% de la demanda europea de acido lactico para la formacién de polimeros, siendo un

gran punto de partida para una empresa con miras a un aumento de produccién en el futuro.

3.3. PLANTEAMIENTO

3.3.1. Decisiones de partida

Debido a la oferta de trabajo de fin de grado asignada, hay una primera pregunta que
resulta indispensable responder siquiera para comenzar cualquier concepcion del proyecto.
El titulo de la oferta era el de “Obtencién de acido lactico. Via fermentativa y sintética
(Petroquimica)”. Tras una busqueda informal de informacién, se decidié desarrollar la via
fermentativa. En la actualidad, existe una gran tendencia a buscar alternativas verdes a los
procesos tradicionales, con lo cual resulté la opcibn mas atractiva. Esto, unido a que todos
los miembros del equipo cursaron asignaturas optativas relacionadas con los bioprocesos

industriales, acabd por decantar la balanza.

En segundo lugar, hubo que decidir cual era la materia prima elegida a usar como
sustrato para la fermentacién en la que se obtendria el producto. Muchas alternativas
surgieron en este punto, todas ellas con una vocacion ecolégica, pues se trataba de residuos

de otras industrias. La caracteristica deseable de estos materiales es la presencia de altas
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cantidades de azlcares, que los microorganismos usarian como alimento para reproducirse
y crecer. Dado que el &cido lactico es un metabolito primario, este se iria formando de manera

paralela a los nuevos organismos.

Gullon et. al (2008) estudié procesos similares al aqui desarrollado usando las pulpas
de la manzana, y otros desechos similares de la industria sidrera. Las caracteristicas de este
sustrato eran ideales, sin embargo, la estacionalidad de la produccion de sidra suponia un
problema a la hora de obtener un suministro estable, y por ello se descartd. Otras opciones
surgieron en los residuos de la industria agricola (maiz, trigo, alfalfa) Por motivos similares,
asi como la naturaleza de sus azUcares, mas complejos, también se descartd. Resultaba
imprescindible, si se eligiera esta materia prima, realizar un pretratamiento para convertir los
hidratos de carbono complejos como la lignina, a compuestos sencillos procesables por los
microorganismos, como la glucosa. Esta etapa previa, basada en una hidrélisis enzimatica,

implicaba una mayor complejidad del proceso y unos costes mayores.

Finalmente, fue una proposicién del tutor la que se erigié6 como la opcién preferente.
La central lechera asturiana es una referencia empresarial de la regién, y un gran problema
al que se enfrenta es el de procesar sus residuos, como es el lactosuero. Se ha explicado
previamente lo contaminante que resulta, y lo complejo de su tratamiento para poder ser
desechado. De este modo se obtendria de manera gratuita o a muy bajo coste. Los
lactobacilos son capaces de procesar el carbohidrato caracteristico de esta sustancia, la
lactosa. De igual manera, la produccion de queso y yogures se mantiene estable a lo largo

del afo.

3.3.2. Descripcion del proceso

Todo comienza con la corriente de lactosuero residual proveniente de la central
lechera asturiana. Este, ademas de todos los componentes de interés, puede contener

bacterias y microorganismos indeseados, asi como proteinas y otros inertes.

El primer paso, por tanto, es adecuar la materia prima a las condiciones deseadas.
Para ello, se esteriliza a 85 °C, fase en la cual se precipitan, por su desnaturalizacién térmica,
una fraccion de las proteinas que contiene, para evitar su exceso. El resto de las mismas
servira como fuente de nitrdgeno (a modo de nutriente) para los lactobacilos que lo

fermentaran.

Justo a continuacion, una centrifuga separa los sélidos producidos. Calleja et al.
(2008) destaca ademas que estos equipos permiten mantener las condiciones estériles. Se
entiende que esto se debe a las altas velocidades alcanzadas, que provocan fuerzas

cortantes que ningln organismo vivo podria aguantar. Ademas, se trata de un equipo cerrado
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al exterior, y dado que no se enfria el liquido, las altas temperaturas tampoco favorecen la
proliferacién de microbios.

A continuacion, se realiza el cultivo de los lactobacilos. Tanto esta fase, como la
posterior fermentacion, se realizan en el rango de temperaturas mesofilas, en concreto a
37°C. Por ello, lo primero que se realiza a la salida de la centrifuga es enfriar la corriente
hasta dicha temperatura.

La corriente se bifurca en este punto. El cultivo se realiza a menor escala que la
fermentacion, con lo que el 30% del flujo se desvia a los tanques de inoculacién, a los que se

les afiade el L. Casei para que llegue a su fase de crecimiento exponencial.

Por otra parte, el 70% restante del lactosuero aguarda a la fermentacion, llenando los
fermentadores durante un determinado tiempo, antes de introducir el inéculo vy, finalmente,

los nutrientes necesarios para la fermentacion en disolucion.

Una vez todas las materias primas se introducen en el equipo central del proyecto,
éste se inertiza con nitrdgeno, asegurando asi la atmdsfera libre de oxigeno que necesitan
las bacterias acido lacticas para trabajar. Las condiciones en el fermentador son cuanto
menos suaves, trabajando a 37°C y 1 atmodsfera de presion. Durante el transcurso de la
fermentacién, a medida que las bacterias producen acido lactico, éste es neutralizado con

inyecciones automaticas de hidréxido de calcio, formando lactato de calcio.

Tras finalizar el proceso, el reactor se vacia y el efluente se hace pasar por un filtro
para evitar que la biomasa se convierta en una impureza del producto deseado. La biomasa
muerta se vende como complemento alimentario de piensos, fomentando asi el reciclado,
minimizando pérdidas. Es en este punto donde la parte biol6gica del proceso finaliza, siendo

seguida por operaciones puramente quimicas.

A continuacion, el lactato procedente del fermentador, junto con el agua, pasar a un
reactor de tanque agitado donde se pone en contacto con &cido sulfarico, acidificando
fuertemente la corriente y produciendo la liberacion del ion lactato en forma acido lactico,

produciendo yeso como subproducto.

Cabe esperar que el yeso ha de ser eliminado, a través en este caso de una filtracion,
produciendo una corriente residual que puede ser facilmente vendida y usada como materia
prima, otorgandole valor afiadido. En este punto del proceso se tiene una corriente formada
principalmente por agua y acido lactico, pero debido a su alto grado de dilucién, se introduce

en un evaporador con el fin de eliminar agua en forma vapor, concentrando el efluente.

Una vez eliminada una gran parte de agua en el evaporador, comienza la parte de

purificacién de acido lactico por medio de una reaccion de esterificacion y otra de hidrdlisis
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llevadas a cabo en reactores CSTR tipo cesta trabajando en paralelo con una resina iénica
en su interior, entre los cuales hay columnas de separacion de compuestos. La resina ibnica
se regenerara en un tanque con acido clorhidrico para su posterior reutilizacion, el disefio de

este tanque, asi como su funcionamiento no entran dentro del alcance de este proyecto.
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3.4. DIAGRAMA DE BLOQUES ESQUEMATICO DEL PROCESO
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Fig.2. Diagrama de bloques del proceso global (elaboracion propia)

*El color rojo indica la parte de pretratamiento de la planta, el negro indica la parte de fabricacion del producto, la azul la de concentracion de
éste y la verde la de purificacion final.3
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Balances de materia y energia

4.1. BALANCES DE MATERIA

Una de las leyes fundamentales de gran utilidad en las ciencias y en la ingenieria es
la ley de conservacion de la materia, que basicamente establece que la materia ni se crea ni
se destruye, Unicamente se transforma, asi puede establecerse que en un proceso la masa
total de todas las corrientes de entrada ha de ser igual a la suma de las corrientes de salida
en un determinado recinto (Calleja et al, 2008)

A continuacién, se muestra una tabla resumen de las corrientes de entrada y salida
del proceso global de cada una de las secciones incluidas en este proyecto. Se han calculado
los kg de cada corriente en un tiempo de 11h (duracién de una fermentacion).

Tabla Ill. Masa de entrada al proceso.

Compuesto Seccion | Caudal (kg/h) Tiempo Masa (kg)
Lactosuero I 1330 11h 14629
Nutrientes I 4 10 h 12 min 37

Ca(OH): I 12 11h 129
Nutrientes Il 5040 15 min 1260
Ca(OH): Il 17 11h 185
H2SO4 Il 28 11h 312
Metanol fresco I 8 11h 87
Agua I 401 11h 4407
Tabla IV. Masa de salida del proceso.
Compuesto Seccion | Caudal (kg/h) Tiempo Masa (kg)
Proteina himeda I 8 11h 83
Salida de la columna de
_ I 516 11h 5674
recuperacion de metanol
Purga de la columna de
_ I 4 11h 39
recuperacion de metanol
Biomasa Il 10 11h 105
Yeso I 0.2 11h 2
Agua retirada en filtro Il 50 11h 548
Vapor de agua Il 1143 11h 12573
Purga de la columna de
recuperacion de acido I 9 11h 99
lactico
Acido lactico producido I 53 11 h 583
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La diferencia entre la suma de ambos célculos es de 1257 kg, eso supone un error del
6.35% en el proceso global, siendo un error acumulado de los distintos balances de materia
en los equipos.

4.2. BALANCES DE ENERGIA.
Los balances de energia estan especificados en cada seccion del proyecto, debido a
esto, en este apartado se han recogido las necesidades energéticas de cada uno de los
equipos utilizados, tanto de intercambio de calor como de electricidad derivada a las

agitaciones.

Tabla V. Necesidades energéticas de todos los equipos de la planta

Equipo Seccion Necesidades
energéticas (kW)
Intercambiador de calor para calentar el lactosuero I 101
Intercambiador de calor para enfriar el lactosuero a la
temperatura de reaccion ! “
Inoculacién I 9
Condensador columna recuperacion metanol I 204
Calderin recuperacion metanol. I 209
Intercambiador de calor para calentar el metanol a
temperatura de reaccion ! 4
Fermentadores Il 97
Reactor Il 266
Evaporador Il 913
Intercambiador 1. Calentamiento del lactato de metilo Il 4
Intercambiador 2. Enfriamiento de la corriente de acido
lactico . °
Condensador columna purificacion acido lactico I 370
Calderin columna purificacion acido lactico I 364
Condensador columna separacion lactato de metilo I 328
Calderin columna separacion lactato de metilo I 331
Condensador columna produccién acido lactico I 1608
Calderin columna produccién acido lactico I 1589
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Diagrama de flujo
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Integracion energética

Cuando un producto se lanza al mercado, lo normal es que inicialmente las ventas
aumenten lentamente mientras el mercado se adapta y lo hagan rapidamente una vez éste
se haya estabilizado. Los productos quimicos suelen producirse en grandes cantidades con
un valor afiadido no muy elevado, por lo que al disefiar el proceso de produccion suele ser
importante mantener los costes de operacion lo mas bajos posibles (Smith, 2005).

Teniendo en cuenta las grandes sumas de dinero que puede suponer el coste de los
servicios auxiliares de calor, cuyo objetivo es subsanar las necesidades energéticas del
proceso, resulta obvio pensar que minimizar estos servicios es un pilar fundamental en el
disefio de toda planta quimica.

Es por ello por lo que es necesario la recuperacion energética, aprovechando

corrientes del proceso con calor en exceso para calentar aquellas con déficit o viceversa. No
obstante, para alcanzar la optimizaciéon en la mayoria de los casos no basta con el sentido
comun: para poder disefiar un arreglo que permita recuperar tanto calor como sea posible y
minimizar los calentamientos y enfriamientos exteriores se utiliza el andlisis Pinch (Kemp,
2007). Asi, en este parte del proyecto se procedera a realizar dicho andlisis a la planta
disefiada, para minimizar el consumo de utilities, teniendo en cuenta asi la integracién

energética.

6.1. ANALISIS PINCH: DETERMINACION DE NECESIDADES MINIMAS DE
SERVICIOS
Las diversas corrientes (tanto calientes como frias) extraidas del proceso (véase el
diagrama de flujo global del apartado 5 de esta memoria) se recogen en la tabla VI. Se fijo,
teniendo en cuenta la planta tratada, una variacién minima de temperatura de 10°C. Asi, en
la misma tabla puede observarse las temperaturas modificadas de cada corriente, utilizadas
para mantener la Unica condicién indispensable: que las corrientes frias y calientes no se
crucen en ningiin momento (Kemp, 2007), manteniendo esa distancia de 10°C fijada. Asi,

. ATy , . AT i
estasson:T* =T + % en el caso de una corriente friay T* =T — % en el caso de una

caliente. Se denominara corriente fria (F) a aquella que necesita aumentar su temperatura,
mientras que una corriente caliente (C) sera aquella que necesita disminuirla. Las corrientes
extraidas son aquellas que requieren un calentamiento/enfriamiento, pero no cambian de
composicion en ese proceso energético (Smith, 2005). Se recoge en dicha tabla también el

intercambio energético requerido en cada uno de esos procesos, asi como la capacidad de

AH

flujo de calor CP, lacuales: CP = ———
(Tin_Tout)

(Kemp, 2007). El inverso de ésta sera la pendiente

de la grafica temperatura / AH.
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Cabe destacar que para la extraccion de los datos que se van a utilizar en este andlisis

no se tiene en cuenta los servicios auxiliares ya existentes en el proceso disefiado, ya que se

va a integrar las propias corrientes intrinsecas del mismo, no las externas.

Tabla VI. Corrientes del proceso con cambio energético utilizadas en el analisis

Corriente El E2 E3 E4 E5 E6 E7 ES8 E9
Tin (°C) 20 85 60,3 28,67 | 28,71 17 17 37 102,3
Tout (°C) 85 37 60,4 28,57 64 15 15 102,3 | 102,4
AH (kW) 100.7 | -73.7 209 -204 4,35 -16,0 -13,5 71,4 716,6

CP (kW/h) 15 1.5 2089,6 | 2040,0 | 0,1 8,0 6,8 11 7166,1

Tipo F C = C = C C F F
T*in (°C) 25 80 65,3 23,67 | 33,71 12 12 42 107,3

T*out (°C) 90 32 65,4 23,57 69 10 10 107,3 | 107,4

Corriente E10 E11 E12 E13 E14 E15 E16 E17
Tin (°C) 75 69,41 190 48,31 | 48.45 79,5 46,59 190
Tout (°C) 75,1 69,31 | 190,1 | 48,21 70 79,6 46,49 75
AH (kW) 361,2 | -369,7 | 330,0 | -328,0 3.9 1562,0 | -1680,0 | -7,7

CP (kw/h) | 3612,2 | 3697,2 | 3300,3 | 3280,0 | 0.2 15619,9 | 16800,0 | 0,067

Tipo F C F C F F C C
T*in (°C) 80 64,41 195 43,31 | 53.45 84,5 41,59 185
T*out (°C) 80,1 64,31 | 1951 | 43,21 75 84,6 41,49 70
Puede observarse que, en el caso de corrientes que sufren una

condensacién/evaporacion, la diferencia de temperatura fijada entre la inicial y la final es de

0.1°C. Esto se debe a que a las corrientes de calor latente ha de asignarseles una diferencia

de temperatura sumamente pequefa, dado que de otra forma CP seria infinita (Kemp, 2007).

Una vez definidas las corrientes, es necesario realizar el balance energético a través

de la cascada de energia, siendo ésta una tabla con los flujos netos de calor desde las

temperaturas mas altas a las mas bajas divididas en intervalos de temperatura. Es aqui donde

es posible calcular los servicios minimos de calefaccién y de refrigeracién necesitados en el

proceso, asi como la temperatura a la cual se produce el pinch, es decir, donde el flujo de

calor neto es cero.

El algoritmo _seguido en la tabla es el siguiente:

intervalo de temperatura entre cada una de ellas y la anterior.

Se disponen las temperaturas modificadas en orden descendiente, y se calcula el
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- Se dispone, entre las temperaturas de cada corriente, su CP, y posteriormente se

calcula para cada intervalo de temperaturas el sumatorio de todas las CP

implicadas.

- Se calcula el calor asociado a cada intervalo y posteriormente el acumulado,

sumando los anteriores.

- Se identifica el déficit maximo de calor y se afiade como servicio de calefaccion,

para posteriormente recalcular el calor acumulado.

En este momento se veran tres situaciones distintas: la temperatura asociada al calor

acumulado 0 sera el PINCH, el cual separa dos regiones bien diferenciadas: por encima esta

el sumidero neto de calor, que necesita calentamiento (viéndose las necesidades minimas

de calor, por tanto), mientras que por debajo esta la fuente neta de calor, que necesita

refrigeracion (viéndose las necesidades minimas de refrigeracion).

De esta manera, representando el calor acumulado frente a la temperatura

modificada, se elabora la curva compuesta grand, donde se puede ver de manera clara las

tres regiones anteriormente mencionadas. La curva compuesta global (grand) de los datos

recogidos en la tabla VI fue la siguiente:

T* (°C)

200
180
160
140
120
100
80
60
40
20
0

a Qe min = 3236.07 kW g
—5 T* . =64.41°C
pinc
P Qref, min — 2569.77 ,Tl
1000 2000 3000 4000
AH (kw)

Fig.4. Curva compuesta global (elaboracién propia)

Puede observarse como los cambios de fase, expresados como deferencias de

temperatura de 0.1°C, suponen la existencia de extensas lineas horizontales donde hay un

gran cambio de calor a temperatura practicamente constante, mientras que los intercambios

menores terminan siendo casi verticales, debido a la magnitud de los otros.
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Esta gréafica seria representativa del proceso global, no obstante, los datos tratados
con el algoritmo para la realizacién de la figura 4 no se disponen aqui, se encuentran
recogidos en el apéndice debido a su gran tamafo. Analizando la curva compuesta global
puede verse como existen unos grandes requerimientos energéticos, principalmente por los
calderines y condensadores de las torres de destilacion. La temperatura modificada del pinch
64.91°C, es decir, 69.41°C en el caso de las corrientes calientes y 59.41°C en el caso de las
frias.

Otra forma de conocer los requerimientos energéticos minimos tanto de refrigeracion
como de calentamiento es a través de las curvas compuestas fria y caliente, las cuales se
solapan durante un gran rango de temperaturas. Los tramos sin solapamiento seran las
necesidades energéticas minimas de calefaccién/refrigeracion.

El célculo de las curvas compuestas es similar al algoritmo de la cascada de energia
anteriormente explicado, con la diferencia de que, en este caso, se trabaja con temperaturas
sin modificar, se hace Unicamente el sumatorio de las CP y se elige el punto inicial de la curva

caliente y a partir de él, se traza lo demas:

Tabla VII. Curva compuesta caliente

T ATint | 2CPca | AHint | AHacum
E2 | E6 |E8| E9 | E14 | E17 E20 | E22
(°C) °C) | (kW/K) | (kw) | (kw)
190 2692,7
85 0,1 0,07 105,0 7,1 2685,6
75 1,54 0,1 1,60 10,0 16,0 2669,6
69,41 | 1,54 1,54 5,6 8,6 2661,0
69,31 | 1,54 3697,2 3698,74 0,1 369,9 | 2291,1
48,31 | 1,54 1,54 21,0 32,3 2258,9
48,21 | 1,54 3280,0 3281,54 0,1 328,2 | 1930,7
46,59 | 1,54 1,54 1,6 2,5 1928,2
46,49 | 1,54 16800,0 16801,54 0,1 1680,2 | 248,1
37 1,54 1,54 9,5 14,6 233,5
28,67 0,00 8,3 0,0 233,5
28,57 2040,0 2040,00 0,1 204,0 29,5
17 0,00 11,6 0,0 29,5
15 8 |6,75 14,75 2,0 29,5 0

28




Integracion energética

Tabla VIII. Curva compuesta fria

ATint 2ZCPcal AHint AHacum

T(eC)| E1 E5 E7 | E10 | E11 E13 E16 E19 E21

(°C) (kW/K) | (kW) (kW)

190,1 5925,04
190 -3300,2 3300,28 0,10 330,03 | 5595,01
102,4 0,00 87,60 0,00 | 5595,01
102,3 -7166,1 0,2 | 7166,27 0,10 716,63 | 4878,38
85 -1,09 1,09 17,30 18,93 | 4859,46
79,6 -1,55 -1,09 2,64 5,40 14,27 4845,19
795 | -1,55 -1,09 -15619,8 1562252 | 0,10 | 1562,25 | 3282,93
75,1 -1,55 -1,09 2,64 4,40 11,63 3271,31
75 | -1,55 -1,09 -3612,2 3614,84 0,10 361,48 | 2909,82
70 | -1,55 -1,09 2,64 5,00 13,21 | 2896,61
64 | -1,55 -1,09 2,64 6,00 15,86 | 2880,75
60,4 | -1,55 0,12 | -1,09 2,77 3,60 9,96 | 2870,80
60,3 | -1,55 | -2089,61 | -0,12 | -1,09 2092,38 0,10 209,24 | 2661,56
48,45 | -1,55 0,12 | -1,09 2,77 11,85 32,77 | 2628,79
37 | -1,55 0,12 | -1,09 2,77 11,45 31,67 | 2597,12
28,71 | -1,55 -0,12 1,67 8,29 13,86 | 2583,26
20 | -1,55 1,55 8,71 13,49 | 2569,77

De tal manera que, representando la temperatura real frente al calor acumulado, se

obtiene la curva compuesta total.
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Puede observarse como, en este caso, los requerimientos minimos de calor y frio son
iguales a los calculados con el algoritmo de la cascada de energia. La forma de las curvas
compuestas caliente/fria es bastante caracteristica, debido a las operaciones de cambios de
fase que ocurren en los calderines/condensadores de las torres de destilacion, que se
traducen en grandes horizontales, de tal manera que los intercambios de calor mas suaves
terminan apareciendo como lineas verticales. En cada tramo de ambas curvas, la pendiente
es 1/CP.

6.2. TOPOLOGIA DE LA RED DE INTERCAMBIADORES

Una vez conocidos los servicios minimos, es posible disefiar la red de
intercambiadores de calor 6ptima, energéticamente hablando. Se basa en el emparejamiento
de las corrientes, teniendo en cuenta que la zona mas restrictiva es los alrededores del pinch,
y desde ahi, hacia afuera.

Para elaborar la topologia de la red de intercambiadores, lo mas sencillo es utilizar un
diagrama de cuadricula, propuesto por primera vez por Linnhoff y Flower (1978). Las
corrientes se dibujan como lineas horizontales, con las temperaturas mas altas a la izquierda
y descendiendo hacia la derecha, y con las corrientes calientes en la zona superior y las frias
en la inferior. Los intercambiadores de calor con fluidos del proceso se representan con dos
circulos unidos por una linea vertical, mientras que los intercambiadores con servicios
auxiliares, por un circulo tnicamente. (Kemp, 2007)

Ha de tenerse en cuenta que por encima del pinch no hay servicios de refrigeracion,
mientras que por debajo del pinch no debe haber servicios de calefacciébn. Ademas, es
necesario cumplir el criterio de las CP (Kemp, 2007):

Por encima del pinch: CPcaiiente < CPria [1]

Por debajo del pinch: CPcaiiente = CPrria [2]

Esto es debido a que es necesario mantener siempre una distancia de temperatura
entre la corriente fria y caliente de, como minimo, AT,,;, (10°C en nuestro caso). En caso

contrario esto no se cumpliria, como puede observarse en la siguiente figura:
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Fig.6. Consecuencias de emparejar corrientes con distintos CPs (a) por encima del

pinch (b) por debajo (Kemp, 2007)

Finalmente, a la hora de emparejar corrientes, también hay que tener en cuenta que

los extremos de éstas no estén a menos de diez grados, ya que no se cumpliria el criterio de

AT,,in tampoco. La topologia realizada en este proyecto es la siguiente:
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Fig.7. Red de intercambiadores propuesta para el presente proyecto (elaboracion propia)
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Puede observarse la gran cantidad de intercambiadores necesarios entre corrientes
del proceso. En este caso el pinch no separa el problema en dos independientes, por encima
y por debajo, ya que hay varias corrientes del proceso que lo atraviesan. Es por ello por lo
gue, para estas corrientes, los cambiadores de calor comienzan en la temperatura del pinch
y a partir de ahi se van extendiendo hacia afuera, con sus consecuentes emparejamientos.
Ademas, en cada extremo de los intercambiadores la temperatura de la corriente caliente es
superior a la de la corriente fria, siendo éste un criterio que ha de cumplirse.

El paso final dentro de la integracion energética seria el redisefio de la planta,
incluyendo la topologia de intercambiadores descrita anteriormente, realizada gracias a la
informacion proporcionada por el analisis pinch. No obstante, en el caso particular de este
proyecto ha de tenerse varios aspectos en cuenta.

Se esta trabajando con un proceso bioldgico, en el cual la temperatura es un factor
clave que afecta en sobremanera al pilar fundamental de operacién: los microorganismos.
Ademas, en dicha planta hay dos areas bien definidas: el area bioldgica que recogeria el
pretratamiento de las materias prima, inoculacion y la fermentacién propiamente dicha, y el
area puramente quimica, que recoge la purificacién posterior del acido obtenido. Estas dos
areas se encuentran espacialmente muy separadas en la disposicion de la planta por motivos
puramente de seguridad: no tendria sentido operar una torre de destilacion, a vacio,
alcanzandose en ella temperaturas de 190°C, al lado de reactores biolégicos a 37°C llenos de
bacterias susceptibles a la lisis celular. Es decir, la naturaleza biolégica de parte del proceso
hace que no sea seguro manipular corrientes a altas temperaturas tan cerca de corrientes con
microorganismos, donde un fallo podria suponer la muerte de éstos y la parada completa de
la planta, perdiendo miles de kilos de producto como consecuencia.

Observando la red de intercambiadores anterior, puede verse como la mayoria de los
intercambiadores propuestos supondrian introducir desde la zona quimica del proceso las
corrientes mas peligrosas, a elevadas temperaturas, en el seno de la zona biologica de la
planta. Esto supondria, con el razonamiento anterior, cuestionables situaciones de seguridad
gue pondrian en peligro la produccién de la planta, con la consecuencia econémica que
derivaria de ello.

Es por esto por lo que en este proyecto no se aplic6 de manera practica la red de
intercambiadores propuesta, con posibilidad de hacerlo en un futuro, tras modificaciones de

la planta que supongan una mayor razon de peso para su implantacién.
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7.1. RIESGOS ASOCIADOS A PRODUCTOS QUIMICOS.

En el Anexo C puede encontrarse un ejemplo de las hojas de seguridad de las sustancias
involucradas en el proceso. Adjuntar las hojas de todas las sustancias que implican algin
riesgo dentro del proceso implicaria una extension excesiva de la memoria, pero se entiende
gue las medidas de seguridad han sido disefiadas teniendo en cuenta todos los materiales
involucrados. En este caso se incluye la mas significativa, la del acido lactico.

Es conocido para cualquier ingeniero que los riesgos de seguridad deben intentar
eliminarse en la fuente, sin embargo, estos aspectos de seguridad, intrinsecos a los modos y
variables de operacion, resultan dificiles de modificar llegados a este punto. Los equipos ya
han sido disefiados teniendo en cuenta las posibles limitaciones y naturalezas de las
sustancias, para una operacion segura y eficaz. Este apartado se centra en la proteccion de
los individuos y trabajadores de la planta, es decir, se hablara principalmente de equipos de
proteccion individual.

Los microorganismos utilizados no entrafian riesgo para la salud. El Lactobacillus Casei
es, de hecho, un ingrediente habitual de complementos nutricionales

Los guantes seguiran la norma EN 374, seran de nitrilo y tendran un espesor minimo de
0.2 mm, fijado para la manipulacién con posibles salpicaduras de acido sulfarico, siendo este
el maximo requerimiento de las sustancias estudiadas. Igualmente, los operarios portaran
gafas de seguridad que cumplan la norma EN 166 con proteccion a los costados y una visera
de al menos 20 centimetros.

En las situaciones habituales, las concentraciones en el aire de las sustancias que segun
su hoja de seguridad puedan implicar el uso de respiradores, no deberian ser tales que
obliguen a su uso. Sin embargo, para estar preparados, siempre se tendra en el puesto de
trabajo, al alcance de la mano, un respirador tipo P3 para cada operario.

En un ambito un poco mas general, como medidas individuales de uso colectivo, se
instalan duchas de seguridad y lavaojos. La operacién contara en sus protocolos y manuales
de uso también con un plan de emergencia y evacuacion cuya creacion queda fuera del
alcance del presente proyecto.

Una situacién de emergencia o una fuga en un tanque siempre podria implicar un peligro
para el operario, por lo que también se desarrollaran manuales y protocolos de actuacion para
las operaciones que impliquen los usos de cada sustancia peligrosa. Los trabajadores seran
formados al comienzo de su relacion laboral con la empresa respecto a los riesgos asociados,
su prevencion y, en dltima instancia, sobre la actuacién frente a un accidente. Por supuesto
también se informara respecto al uso correcto, y sustitucion oportuna de los equipos de

proteccion individual.
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También se tomard como guia la ley nacional, en este caso concreto el Real Decreto
773/1997 (BOE, 1997) que estipula el uso de los equipos de proteccion individual. Ademas,
se recalca que proveer a los empleados con estos equipos es un deber que cae entre los de
la empresa, en ningun caso el trabajador debera adquirirlos él mismo.

7.2. RIESGOS DE LOS EQUIPOS, CONDICIONES DE OPERACION Y

MANTENIMIENTO

7.2.1. Incendios y explosiones

Los tanques cuentan con valvulas de seguridad, duplicadas en aquellos casos en los que
tienen lugar reacciones exotérmicas. Ademas, estos se inertizan mediante nitrégeno estéril.
Este gas, poco reactivo, desplaza el oxigeno que se encuentra en el 25% de espacio libre que
existe en los reactores. De esta manera, la atmésfera no podra ser inflamable, aunque se
colara algun componente combustible en la mezcla reaccionante.

Ademas, favorece las condiciones anaerobias dentro del tanque, con lo que se previene
la formacion de biofilms y la proliferacién en general de microorganismos y patégenos, en
especial en la zona libre de liquido.

También las columnas de destilacién cuentan con valvulas de seguridad. Estos equipos
operan a vacio, y el gran contraste de presion entre el interior y el exterior puede implicar fallos
mecanicos, proyeccion de objetos e incluso explosiones si hay alguna corriente inflamable
cercana (como el metanol) y se producen chispas y otras fuentes de ignicién durante el
accidente. Ademas, contaran con discos de rotura situados apropiadamente.

Sin embargo, los bucles de control de temperatura y presion (en las torres), y de
temperatura y pH en los tanques, hacen ya de por si minimo el riesgo, ya que funcionan de
tal manera que la accidon supresora (p.e. un aumento de la refrigeracion), se maximice en caso
de un fallo del sistema o de un accidente o desviacion grave.

El resto de consideraciones que se deban tener en cuenta (disposicidbn de equipos,
almacenamiento sin combinaciones peligrosas de sustancias, etc.) se realizan de acuerdo al
Real Decreto 2267/2004 (BOE, 2004).

7.2.2. Riesgos eléctricos

En esta instalacion no hay riesgos eléctricos especiales, salvo los usuales en cualquier
industria con equipos que funcionan con energia eléctrica. El Real Decreto 614/2001 (BOE,
2001) se utilizara como base para realizar un analisis que permita identificar posibles riesgos
gue no se hayan tenido en cuenta.

Por lo que se refiere a la proteccién individual de los trabajadores, los EPIs de nitrilo que

llevan también les aisla de la electricidad y podran prevenir descargas leves de esta manera.
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7.2.3. Riesgos mecéanicos

La disposicion de los elementos mecénicos se realiza durante el ensamblaje y disefio de
los equipos. En tanto que no se realiza un disefio tan detallado de estos, resulta dificil eliminar
estos riesgos. Ademas, esta responsabilidad recae, ademas de en la empresa, en el
fabricante de los equipos. De igual manera es responsabilidad del trabajador el uso correcto
de estos equipos, asi como la lectura, compresion y aplicacion en todo momento de los
manuales de uso oportunos.

Cuando haya que manipular las maquinas de manera que entrafie este tipo de riesgos,
los EPIs se adaptaran a la situacion y se ampliaran respecto a lo descrito en el apartado de
riesgos asociados a productos quimicos, siempre siguiendo como guia el Real Decreto
773/1997 (BOE, 1997).

7.3.  ANALISIS FUNCIONAL DE OPERABILIDAD (HAZOP)
7.3.1. Introduccion
A lo largo de las siguientes paginas del proyecto se realizara un andlisis critico de las
unidades de fermentacién que se encuentran en la planta. Empleando la metodologia HAZOP,
se evaluaran los posibles riesgos intrinsecos asociados a la utilizacion de los reactores

mencionados, asi como los riesgos derivados de la operacion de los mismos.

Esta clase de estudio tedrico tiene ciertas limitaciones. Por ejemplo, depende
enteramente de la informacién disponible respecto a la planta u objeto de analisis. Ademas,
es una evaluacién cualitativa que no distingue realmente entre categorias de riesgo, y por
tanto sitlla a un mismo nivel un incidente muy leve como un vertido de una sustancia inocua,
sin embargo, en ningln caso deja de tener en cuenta estos aspectos. Por tanto, se podria
decir que entra dentro de los deberes del disefiador de la planta hacer una valoracién sensata
de estos riesgos, su probabilidad de ocurrencia y por tanto el grado en el que establecer las

medidas de seguridad pertinentes al respecto.

Por otro lado, la metodologia usada, que implica estudiar sistematicamente todos los
tipos de desviacion posible para una variable, asi como el hecho de estudiarlas en puntos muy
concretos del proceso, disminuye en gran medida la probabilidad de omitir riesgos y
problemas que con otros algoritmos de analisis podrian quedar descuidados. De igual manera,
el caracter creativo del método HAZOP, que depende eminentemente del criterio humano (en

lugar de expresiones matematicas, funciones probabilisticas, etc.) colabora en este sentido.
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7.3.2. Alcance
7.3.2.1.  Equipos afectados

El analisis HAZOP se realiza a uno de los tres tanques (y por extension a los otros dos,
unidades idénticas) en los que se llevara a cabo la reaccion fermentativa que da lugar al

producto de interés.

De igual manera, en la seccién anterior del proceso se lleva a cabo la inoculacion del
lactosuero con los microorganismos L. Casei. Resulta que esta etapa es muy similar a la de
reaccion, con lo que las conclusiones de este estudio pueden ser en mayor o0 menor medida
extendidas a estos equipos, a la hora de realizar posibles ajustes o cambios de disefio para

evitar cualquier incidente negativo a la postre.

A continuacion, se presenta la porcion de proceso estudiada. Tal y como puede observarse
en la figura 9, podra ser objeto de estudio toda la unidad. Se pondra bajo el foco por tanto no
solo el tanque, sino también sus accesorios (agitacién, encamisado), sus entradas

(lactosuero, nutrientes, Ca(OH).) y salidas y los bucles de control asociados.

En el proximo apartado se medita respecto a los puntos concretos que seran
analizados, ya que podria haber analisis redundantes si se estudian partes parecidas del
proceso, otras con poca relevancia de cara a los peligros de operacion y riesgos asociados,
0 que simplemente no presentan complejidad alguna en este aspecto, por su modo de

funcionamiento o naturaleza intrinseca.
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Fig.8. Parte del proceso objeto del analisis HAZOP (Elaboracién propia)
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7.3.2.2. Nodos de andlisis

Se han definido tres nodos a analizar en las diversas situaciones que se describiran
en el apartado siguiente. Dado que cada nodo debe analizarse varias veces, elegir
demasiados nodos resultaria en un informe muy farragoso y repetitivo. Al final, seria més dificil

extraer las conclusiones importantes de entre un gran flujo de informacion.

Por ejemplo, no tiene excesiva importancia analizar el flujo de entrada de nutrientes o
del lactosuero, en tanto que resulta una operacion ciclica, medida y bien definida. Tratandose
de los primeros pasos en cada ciclo de llenado, la correccion del fallo puede llevarse a cabo
con retrasos minimos en la produccion. Ademas, la pérdida de estas materias primas implica
un coste relativamente bajo, ya que el lactosuero es un material de origen residual y los

nutrientes son simplemente sales muy baratas.

La entrada del in6culo al tanque tampoco presenta mayor problema, en tanto que se
traslada simplemente el contenido total de un tanque a otro: resulta imposible afiadir mas o
menos cantidad que la deseada, dicha sustancia se encuentra a la misma presion y
temperatura que esta reaccion y su contenido procede de una etapa bien controlada y

definida.

Por tanto, descartando estas posibilidades, no quedan tantos puntos de interés en el
equipo. Los estudiados finalmente seran: el encamisado de refrigeracion (sonda de
temperatura, valvula de control, conduccion), el sistema de inyeccion automatico de hidroxido
de calcio (sonda de pH, valvula y entrada de la base), y el tanque en si (accesorios,

entradas/salidas, recipiente).

7.3.2.3. Situaciones evaluadas

En virtud del caracter discontinuo de la etapa, interesa mucho mas diferenciar las
variaciones que sufre el sistema respecto al tiempo (al principio del ciclo, al final, etc.), y no

tanto respecto al punto o nivel del proceso (a la entrada o a la salida de una etapa).

El momento del llenado del tanque, con sus diversas entradas; la reaccion en si en la
gue se producira el calor a disipar por el encamisado, y el acido a neutralizar por el hidréxido;
o el vaciado de la gran masa de reaccién en el momento final para pasar a las siguientes
etapas. Son tres momentos en los que las condiciones del sistema son bastante diferentes
entre si, se llevan a cabo operaciones muy distintas entre si (reacciones, desplazamientos de

fluidos, manuales vs. Automatizadas).
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Ademas, durante una emergencia que podria darse, tanto a partir de un problema en
este equipo como en otro de la planta, estas situaciones se enfocarian de manera totalmente
distinta, ya que, en funcion de su gravedad, podria llegarse a realizar una parada del sistema
para evitar riesgos derivados. En este tipo de eventos podrian analizarse también los posibles
perjuicios medioambientales o incluso econémicos, aunque siempre poniendo la maxima

prioridad en garantizar la seguridad de las personas.

En cualquier caso, por la naturaleza del tipo de andlisis que se realiza en el método
HAZOP, los problemas descubiertos en el andlisis seran en muchas ocasiones los mismos
gue en una situaciéon normal. Por tanto, en lugar de incluir una gran cantidad de tablas
duplicadas en su mayoria, se ha intentado realizar el andlisis de manera simultanea.
Indicando, en las situaciones concretas en las que se puedan extraer diferentes conclusiones

entre un estado normal y uno de emergencia, todas las posibilidades dadas.

En conclusién, para llegar al objetivo buscado: la identificacién de todos los problemas
derivados del disefio que impliquen riesgos en la operacion y funcionamiento; se evallan las
siguientes situaciones concretas en el marco de la planta: llenado/vaciado del tanque
(movimiento de fluidos y sustancias), y funcionamiento del reactor (operacion discontinua, sin

transporte de sustancias)

7.3.3. Informacion recabada
Como se ha explicado anteriormente, la informacion a utilizar esta limitada por el
alcance del proyecto, puesto que solo se podra especificar el andlisis hasta el punto en que

esté especificado el disefio a su vez.

Se hard uso de los balances de materia y energia a la unidad, de su descripcion de
uso, disefio mecénico y dimensionamiento. También de los diagramas de flujo y de

instrumentacion presentados anteriormente.

Se acudira a las advertencias de seguridad halladas en las hojas de seguridad de los
compuestos mas peligrosos que participan en la reacciéon. Por Ultimo, se tendra en cuenta la
disposicién de la planta y el caracter de los servicios auxiliares (en concreto la fuente de agua

de refrigeracion para el encamisado).

7.3.4. Estudio HAZOP
El estudio HAZOP se dispone en las siguientes tablas. Primero se evalla el llenado

del reactor, en la tabla IX.
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A continuacion, para el estudio del funcionamiento durante la reaccion, se estudian los
3 nodos determinados: el encamisado (Tabla X), el propio tanque (Tabla XI) y la inyeccion de
Ca(OH), (Tabla XII).

7.3.4.1.  Andlisis de la fase de manipulacién del tanque (Llenado y vaciado)

Mientras se realizan estas operaciones, el bucle de control que inyecta hidroxido de
calcio no esta funcionando, por lo que su andlisis se omite en este apartado. Tampoco se
utiliza el encamisado, puesto que no hay reacciones cuyo calor disipar, por lo que tampoco

resulta relevante su estudio.
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Tabla IX. Andlisis HAZOP a uno de los tanques de fermentacién en situaciéon normal de vaciado/llenado.

[ A a . . - a - a .
Palabra Guia Perturbacion Causas Consecuencias Accién correctora
Limpieza periddica de las lineas y
NO No hay flujo de Atasco/ensuciamiento de Ralentizacion del proceso elementos de conduccion con
entrada o salida. las tuberias. general. productos que prevengan el
ensuciamiento.
MENOS El flujo dg va_C|ado Fallo de la bomba. Vertld_o de . Revisién regular de tuberias.
/llenado disminuye. lactosuero/nutrientes/inoculo.
El flujo de entrada . Revision y sustitucion periddica de
. . Parada de las partes continuas . b
MAS se descontrola o no Fallo de las valvulas. valvulas y otros elementos mecanicos
del proceso. .
se puede parar. susceptibles de fallo.
Entra més : Disminucion de la Automatizar sistema de cerrado de
" Fallo del operario/ L . .
AS| COMO lactosuero del . concentracion de los reactivos. valvulas, o colocar una alarma
) Fallo del sensor de nivel. S ) .
debido. Ralentizacion del proceso. recordatoria. Duplicar el sensor.
No entra alguno de Olvido por parte de L|m|ta0|9n deI_ de_sarrq!lo de la Duplicacién de las comprobaciones.
PARTE DE . . reaccion. Disminucion del : - .
los nutrientes. operarios. S Cumplimentacion de Check-lists.
rendimiento.
Posible fallo de la reaccién
. Contaminacién en el (peor de los casos) o bajada Establecimiento de un protocolo de
Los nutrientes no . - - : AR
PARTE DE L tanque de origen o del rendimiento por higiene para operarios. Delimitacion y
entran estériles. . 2 S, g p »
durante manipulacion. competicion con otros mantenimiento de una “zona segura”.
organismos.
El flujo buscado se Sobrepresion en el Vertldqs en e_I ,otro extremo de Instalacion de venteos o valvulas de
INVERSO o . . la circulacion. Rotura de .
invierte. recipiente de destino. : seguridad.
tuberias.
Se produce un Disminucién del rendimiento
vaciado en el Fallo de la valvula de de los equipos posteriores (por | Situar una segunda valvula en serie en
DE OTRA FORMA . : )
momento salida. aumento de la demanda en los el sistema de vaciado.
incorrecto. Mismos).
No se produce un
DE OTRA EORMA vaciado en el Fallo de Ia_ valvula de Rebose del reactor, vertido. Instalacion de una segunda salida Gjel
momento salida. tanque para vaciados de emergencia.
incorrecto.
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7.3.4.2.

Palabra Guia

Andlisis de la fase de reaccion

Tabla X. Anélisis HAZOP al encamisado de refrigeracion en situacion de funcionamiento/reaccion.

Perturbacion

Causas

Consecuencias

Accién correctora

No hay flujo de

Fallo del bucle de

Aumento de la temperatura

Instalacion de valvula tipo FO (se abre en
caso de fallo), duplicidad de los elementos

NO . - control en algun punto %
refrigeracion. . en el reactor. electrénicos (sonda, controlador,
del mismo. ;
convertidor I/P, etc.).
El flujo de Atascamientos o e, o
. S Aumento de la temperatura Descalcificacion del agua del circuito.
MENOS refrigerante ensuciamientos en el C o .
e : en el reactor. Limpieza periédica del sistema.
disminuye. encamisado.
Problemas de L .
. . . . Instalacion de un sistema de control de la
" El fluido refrigerante refrigeracion en el Aumento de la temperatura o
ASI COMO . ; 9 temperatura en el circuito de aguas
entra mas caliente. circuito de aguas en el reactor. -
- auxiliares.
auxiliares.
El fluido refrigerante Contaminacién del Averias o rotura del Comprobaciones periddicas en el circuito
PARTE DE esta contaminado/es recipiente de encamisado, posibles de aguas auxiliares, asi como ampliacion
COIrosivo. proveniencia. vertidos peligrosos. de los protocolos de esterilizacion.
. Prevencion de atascamientos o
El flujo de . o . L
. Sobrepresion en el Aumento de la temperatura ensuciamientos mediante limpieza.
INVERSO refrigerante se . e L
invierte encamisado. en el reactor. Descalcificacion del agua. Mantenimiento y
' sustitucién de conexiones y véalvulas.
Disminucién de la
D Refuerzo de la pared del reactor,
. . concentracion (si entra el .
El fluido refrigerante Rotura de la pared del fluido refrigerante) especialmente en puntos sobre los que
DE OTRA FORMA se mezcla con el P 9 ' actue la presion del encamisado.

contenido del reactor.

tanque.

Vertido del contenido del
reactor (si sale la mezcla
reaccionante).

Mantenimiento, revision y sustitucion de
piezas y elementos oportunos.
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Palabra Guia

Tabla XI. Andlisis HAZOP a uno de los tanques de fermentacién en situacién de funcionamiento/reaccion.

Perturbacion

Causas

Consecuencias

Accion correctora

No hay grado de

Fallo eléctrico. No hay

Deposito en el fondo de
precipitados y células.

Proteccion de los sistemas
eléctricos. Motores de recambio o

NO S Disminucioén de la velocidad de . I
mezcla. agitacion. ! o aralelos, asi como mantenimiento
9 reaccion. Desviaciones en la P del mismo
medida de pH. '
Limitacion de la potencia del motor,
: Fallo del reductor, por ejemplo, mediante la red
i Demasiada o AP ~ . . L . L,
MAS Turbulencia agitacion mas rapida que Dafio celular irreversible. eléctrica, o sistemas de proteccion
' la disefiada. que corten el suministro
rapidamente.
. : Acumulacion de células en -
Zonas sin flujo en la - Separacion de los deflectores de la
ASi COMO Graqlo de mezcla union de los deflectores Zonas muertas. Formacion de pared para eliminar esquinas y
irregular. Biofilm. Heterogeneidad en el
a la pared. zonas muertas.
tanque.
o . Las células liberaran calor, si -
Acumulacion de células X . Separacién de los deflectores de la
Temperatura estan paradas podran generar S .
PARTE DE X en zonas muertas . pared para eliminar esquinas y
heterogénea. : puntos calientes en zonas
(uniones, soldaduras). . , zonas muertas.
alejadas del encamisado.
S Control de temperatura y pH (tratado
Los Contaminacion del P y pH (
microorganismos medio, excesiva Parada de la reaccién. Ausencia aparte)._
INVERSO ' ' Asegurar la esterilidad de los

se mueren en
lugar de crecer.

temperatura o pH Muy
bajo.

de producto.

equipos aumentando el tiempo que
el vapor pasa o su temperatura.

DE OTRA FORMA

Se forman otros

microorganismos

y/o patdgenos en
el tanque.

Contaminacion del
reactor a través del
punto donde el eje del
agitador entra al tanque

Descenso (parcial o total) del
rendimiento.

Sellar el hueco de entrada del eje
(Sello mecéanico).
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Tabla XII. Andlisis HAZOP a al sistema de inyeccién de Ca(OH): en situacion de funcionamiento/reaccion.

ema ae e onh de Ca(O
Palabra Guia Perturbacion Causas Consecuencias Accidn correctora
. . S Instalar una alarma de nivel en el tanque
No hay flujo de la Vaciado del tanque de Disminucion del pH en ;
NO base. origen. el reactor. de Ca(OH)2 que avise cuando este se
esté acabando.
MAS El flujo de base es Fallo de la valvula de Aumento del pH en el Instalar una segunda valvula para
mayor al deseado. control. reactor. cerrado de emergencia.
. S Disponer el sistema de manera que el
El flujo de base es Disminucién del pH en : , :
MENOS menor al deseado. Fallo de la bomba. el reactor. flujo se asegure con la valvu_la abierta
(caida por gravedad, por ejemplo).
- Contaminacion del
La base utilizada . S -
. . . Falta de esterilidad en el tanque (ver Extender esterilizacion periddica a estas
AS| COMO estd contaminada . ; .
tanque de origen. consecuencias en tabla lineas y tanques.
con otros productos. ;
anterior).
La base utilizada
PARTE DE tiene uha Producto defectuoso. Disminucion del pH en Comprobacion y andlisis previos.
concentracion mas el reactor.
baja de la esperada.
. Sobrepresion en el reactor ~ . ,
INVERSO El flujo de base se (exceso en la inertizacion Dafios en bombas y/o | Instalar venteos o valvulas de seguridad

invierte hacia origen.

p. €j.).

valvulas.

en el reactor.

DE OTRA FORMA

El flujo de base es
erratico, intermitente
0 simplemente
erroneo.

Fallos en el sistema de
control o gradientes de pH
respecto al punto medido.

Oscilaciones en el pH
de la mezcla
reaccionante.

Duplicacién de los bucles de control.
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7.3.5. Conclusiones del estudios y medidas correctoras a adoptar

En primer lugar, se asignan nuevas tareas a los operarios, para evitar los fallos

humanos y aquellos derivados de problemas ajenos al equipo:

Cumplimentacion de check-lists para evitar olvidos en las operaciones de
llenado e higiene.

Uso de un protocolo de higiene y puesta en marcha de una zona limpia en los
puntos clave del proceso.

Ampliacién de los protocolos de esterilizacion e higiene industrial a las lineas
de aguas auxiliares y a los tanques de nutrientes, base y demas materias
primas.

Realizar inspecciones rutinarias y mantenimiento a elementos mecanicos como
bombas, valvulas y elementos similares.

Aplicacion de medidas de limpieza que ademas de asegurar la esterilidad

prevengan la acumulacién de depdésitos y células que obturen las lineas.

Ademas, se estudiard la instalacion de elementos adicionales en los reactores para

prevenir los problemas de mayor incidencia o riesgo:

Sustitucion de las valvulas de control del encamisado por otras de tipo FO (fallo
abierto).

Instalacién de valvulas adicionales que permitan cerrar flujos de manera
manual si hay problemas.

Adicion de salidas en los tanques para realizar vaciados de emergencia.
Automatizar los sistemas de llenado y duplicar sus alarmas y sistemas de
control para asegurar la correcta adicion de los elementos de la reaccion.
Separacion de los deflectores de la pared para evitar zonas muertas y
formacion de Biofilm.

Instalacién de venteos o valvulas de seguridad en la parte superior para evitar
sobrepresiones internas.

Se pulirdn las superficies soldadas para evitar zonas muertas, por pequefias
gque sean, en la que se puedan acumular células, patbgenos y otros
microorganismos.

Instalar un sello mecénico en la entrada del eje del agitador. Ese tipo de cierres
tienen una parte fija y otra mévil que gira junto al eje, el sellado se asegura con

juntas de expansion y la superficie de contacto se lubrica/enfria con agua.
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Y como cambios estructurales del proceso o de disposicion de planta se situaran los
tanques que proveen al encamisado y a las inyecciones de hidroxido de calcio de tal manera
gue su flujo se asegure por diferencia de altura, en caso de que fallen los sistemas de bombeo.

7.4. CONSIDERACIONES DE IMPACTO AMBIENTAL

La contaminacion ambiental, como tal, es la presencia de componentes nocivos (ya
sean fisicos, quimicos o biolégicos) en el medio ambiente, suponiendo un perjuicio para los
seres vivos que lo habitan. Esta contaminacion tiene como fuente principal la actividad

humana y sus derivados.

A lo largo del pasado siglo, el notable crecimiento de la poblacién mundial y por
consiguiente el abastecimiento de ésta, produjo una produccién masiva de diversos productos
consumidos, de una manera u otra, por el ser humano. Esto, unido a los avances tecnolégicos,
supuso uno de los acontecimientos mas importantes del siglo XX: la revolucién industrial.
Debido a la gran demanda, los procesos industriales se centraron en la maxima productividad,
sin tener en cuenta las consecuencias de su patron de produccion, completamente
insostenible a largo plazo, en lo que a medioambiente se refiere. Las emisiones al aire, agua
o suelo derivadas de toda esa produccién masiva llegaron a causar problemas a nivel mundial,

llevandonos a gran parte del deterioro actual del medio ambiente.

En la actualidad, tanto empresas como sociedad estan cada vez mas concienciadas
con la preservacion del medio ambiente, desarrollando técnicas mas sostenibles, con menos
emisiones, pero sin comprometer la productividad de los procesos. Es la conocida revolucidn
medioambiental (o revolucién “verde”), donde se promueve una accion conjunta de la
sociedad para la preservacion del planeta: los ciudadanos con practicas mas ecoldgicas,
mientras que las empresas y organismos transforman sus lineas de produccion a alternativas

menos contaminantes y mas respetuosas con el medioambiente.

Es por ello por lo que, en el presente proyecto, estando completamente concienciados
con el compromiso con el planeta, se realiza un estudio medioambiental a la planta disefiada,
para intentar prevenir el impacto ambiental que podria derivar de ella y asi poder tomar las

medidas oportunas de seguridad.

7.4.1. Legislacion vigente
Existe una serie de normativas que se preocupan para que las practicas realizadas en
empresas sean sostenibles. Esta legislacion varia de pais en pais, y se centra generalmente
en minimizar las emisiones de sustancias, los niveles de ruido y los vertidos al agua y a la

atmasfera para disminuir asi los efectos derivados de éstos.
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e Ley 21/2013, de 9 de diciembre, de evaluacién ambiental

Esta ley establece las bases que deben regir la evaluacion ambiental de los planes,
programas y proyectos que puedan tener efectos significativos sobre el medio ambiente,
garantizando en todo el territorio del Estado un elevado nivel de proteccion ambiental, con el
fin de promover un desarrollo sostenible. (BOE-A-2013-12913)

Legislacién de residuos y sustancias peligrosas

e Ley 22/2011, de 28 de julio, de residuos y suelos contaminados.

Esta Ley tiene por objeto regular la gestiéon de los residuos impulsando medidas que
prevengan su generacion y mitiguen los impactos adversos sobre la salud humana y el medio
ambiente asociados a su generacion y gestién, mejorando la eficiencia en el uso de los
recursos. Tiene asimismo como objeto regular el régimen juridico de los suelos contaminados.
(BOE-A-2011-13046)

e Real Decreto 815/2013 del 18 de octubre
A través de él se aprueba el Reglamento de emisiones industriales y de desarrollo de
la Ley 16/2002, de 1 de julio, de prevencion y control integrados de la contaminacion. Este
reglamento tiene por objeto desarrollar y ejecutar la Ley 16/2002, de 1 de julio, de prevencion
y control integrados de la contaminacion, asi como establecer el régimen juridico aplicable a
las emisiones industriales, con el fin de alcanzar una elevada proteccion del medio ambiente
en su conjunto. (BOE-A-2013-10949)

¢ Real Decreto 833/1988 del 20 de julio
A través de él se aprueba el Reglamento para la ejecucion de la Ley 20/1986, Basica
de Residuos Toxicos y Peligrosos. El presente Reglamento tiene por objeto el desarrollo de
la Ley 20/1986, de 14 de mayo, Basica de Residuos Toxicos y Peligrosos para que las
actividades productoras de dichos residuos y la gestibn de los mismos se realicen
garantizando la proteccion de la salud humana, la defensa del medio ambiente y la

preservacion de los recursos naturales (BOE-A-1988-18848)

Leqislacién de ruido

e Real Decreto 1513/2005 del 16 de diciembre
A través de él se desarrolla la Ley 37/2003, de 17 de noviembre, del Ruido, en lo
referente a la evaluacion y gestion del ruido ambiental, estableciendo un marco basico
destinado a evitar, prevenir o reducir con caracter prioritario los efectos nocivos, incluyendo

las molestias, de la exposiciéon al ruido ambiental y completar la incorporacion a nuestro
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ordenamiento juridico de la Directiva 2002/49/CE, del Parlamento Europeo y del Consejo, de
25 de junio de 2002, sobre evaluacion y gestion del ruido ambiental (BOE-A-2005-20792).

e Real Decreto 212/2002 del 22 de febrero

A través de él se regulan las emisiones sonoras en el entorno debidas a determinadas

maquinas de uso al aire libre.

Tiene por objeto establecer las normas sobre emisiones sonoras en el entorno,
debidas a determinadas maquinas de uso al aire libre, de acuerdo con lo estipulado en la
Directiva 2000/14/CE del Consejo y del Parlamento Europeo, de 8 de mayo, con el fin de
contribuir a facilitar el funcionamiento del mercado interior en la Unidbn Europea y a proteger

la salud y el bienestar de las personas. BOE-A-2002-4099

Legislacién de aguas

e Real Decreto 817/2015 del 11 de septiembre

A través de él se establecen los criterios de seguimiento y evaluacion del estado de
las aguas superficiales y las normas de calidad ambiental Las normas de calidad ambiental
(NCA) para las sustancias prioritarias y para otros contaminantes tienen como objeto
conseguir un buen estado quimico de las aguas superficiales. Este Real Decreto sirve para
establecer las NCA para las sustancias preferentes y fijar el procedimiento para calcular las
NCA de los contaminantes especificos con objeto de conseguir un buen estado ecoldgico de
las aguas superficiales 0 un buen potencial ecolégico de dichas aguas, cuando proceda.
(BOE-A-2015-9806)

Leqislacion de la atmosfera

e Ley 34/2007 del 15 de noviembre, de calidad del aire y proteccion de la atmdésfera

Esta ley tiene por objeto establecer las bases en materia de prevencion, vigilancia y
reduccién de la contaminacién atmosférica con el fin de evitar y cuando esto no sea posible,
aminorar los dafios que de ésta puedan derivarse para las personas, el medio ambiente y
demas bienes de cualquier naturaleza.( BOE-A-2007-19744)

e Real Decreto 100/2011 del 28 de enero

A través de él se actualiza el catalogo de actividades potencialmente contaminadoras
de la atmésfera y se establecen las disposiciones basicas para su aplicacién. El presente real

decreto tiene por objeto la actualizacion del catdlogo de actividades potencialmente
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contaminadoras de la atmosfera contenido en el anexo IV de la Ley 34/2007, de 15 de
noviembre, de calidad del aire y proteccion de la atmosfera, asi como establecer determinadas
disposiciones basicas para su aplicacion y unos minimos criterios comunes en relacion con
las medidas para el control de las emisiones que puedan adoptar las comunidades autbnomas
para las actividades incluidas en dicho catalogo. BOE-A-2011-1643

e Real Decreto 1890/2008 del 14 de noviembre

A través de él se aprueba el Reglamento de eficiencia energética en instalaciones de

alumbrado exterior y sus Instrucciones técnicas complementarias.

e Real Decreto 117/2003 del de 31 de enero, sobre limitacion de emisiones de
compuestos organicos volétiles debidas al uso de disolventes en determinadas

actividades.

Este Real Decreto tiene por objeto evitar o, cuando ello no sea posible, reducir los
efectos directos o indirectos de las emisiones de compuestos organicos volatiles sobre el

medio ambiente y la salud de las personas. (BOE-A-2003-2515)

7.4.2. Impacto ambiental.

La matriz de Leopold se utiliza para evaluar el impacto ambiental de un proyecto de
forma cualitativa mediante relaciones causa-efecto. En la parte superior se incluyen las
acciones a evaluar y en el extremo izquierdo los factores ambientales que son afectados por
cada accién. En la interseccion entre filas y columnas se incluye la magnitud e importancia
del impacto, los impactos pueden catalogarse en negativos y positivos, estos dltimos se

denotan con el siguiente simbolo (*).

Las acciones no se alcanzan a ver, por lo que se ha optado por poner nimeros cuya

referencia es la siguiente:

Modificacion del régimen
Transformacién de suelo y construccion

Cambios en el trafico

P 0N P

Accidentes
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Tabla XIlII: Matriz de Leopold
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Evaluacion econémica

8.1. INTRODUCCION

En esta fase del proyecto, se analizaran todos los costes y beneficios derivados de la
puesta en marcha de la planta, para determinar su viabilidad econémica en el corto y medio
plazo. Es conocido que la generacién de ganancias es la base de cualquier proceso quimico
comercial (esto no se cumple, por ejemplo, para plantas de tratamientos de residuos). Por
tanto, resulta de vital importancia comprobar que la inversién realizada para poner en marcha

la operacion, resultara (mas tarde o mas temprano) en una retribucién econémica.

El andlisis sera bastante somero, en tanto que los conocimientos econémicos del ingeniero
son limitados. No debe confundirse con falta de profundidad, o poco grado de detalle. Todos
los puntos de interés seran tratados, pero simplemente no se especulara ni teorizara respecto
a ellos. Tan solo se pondran los nimeros encima de la mesa
8.2. INVERSION INICIAL

Se estima el capital necesario para iniciar el proyecto. Por un lado, los costes directos:
equipos, tuberias, sistemas eléctricos, los edificios, etc. En general aquellos asociados a
operaciones concretas o etapas del proceso. Por otro lado, los costes indirectos, asociados al
proyecto en general: construccion, abogados e ingenieria, contratistas, etc. Utilizando los
factores de Lang para una planta de procesamiento de sélidos y fluidos (Peter y Timmerhaus,
2003), se pueden estimar tanto los costes indirectos como los directos, tan solo en funcién del

coste de los equipos.

Al igual que en las secciones individuales, se utiliza la equivalencia 1$=0.92€, y los
indices CEPCI de enero de 2002 y abril de 2020, 394.3 y 595 respectivamente (véase
apéndice). Con lo cual se suman los costes obtenidos en todas las secciones, mas las bombas
y la torre de enfriamiento para el circuito de aguas auxiliares, resumiéndose estos costes en

la siguiente tabla:

Tabla XIV. Inversién total en equipos para la planta (Elaboracién Propia)

Coste (10°€, 2020)
Seccion | 342.299
Seccion |l 692.540
Seccion Il 428.656
Bombas 332.128
Valvulas 47.256
Circuito agua 284.598
| Total Equipos | 2080.221 |
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Como se ha explicado, se acude a los factores de Lang que estiman todas las partidas
de la inversion necesaria partiendo tan solo del valor calculado de coste total para los equipos.
A continuacion, en la tabla X, pueden verse los resultados obtenidos.

Se obtiene el capital fijo como la suma de los costes directos e indirectos. El capital
circulante se estima como un 75% del coste de los equipos entregados (Peter y Timmerhaus,
2003). Finalmente, la inversion sera la suma de estos dos.

Tabla XV. Célculo de la inversién inicial (Peter y Timmerhaus, 2003)

Factor de Coste

CEMCEIe Lang ( 10° €, 2020)
Coste de equipos 2.080
Reparto de los equipos 0.10 0.208
Subtotal: Equipos Entregados 2.288
Instalacion de los equipos 0.39 0.892
Instrumentacion y controles(instalados) 0.26 0.595
Tuberias (instaladas) 0.31 0.709
Sistemas eléctricos (instalados) 0.10 0.229
Edificios (incluidos servicios auxiliares) 0.29 0.664
Mejoras sobre el terreno 0.12 0.275
Instalaciones de servicios 0.55 1.259
Total costes directos 2.02 6.924
Ingenieria y supervision 0.32 0.732
Gastos de construccion 0.34 0.778
Gastos de abogacia 0.04 0.092
Cuota del contratista 0.19 0.435
Fondo de contingencias 0.37 0.847
Total Costes indirectos 1.26 2.883
Capital fijo 9.807
Capital circulante 0.75 1.716
Inversion total de capital 11.523

8.3. COSTES E INGRESOS DE LA OPERACION

A continuacién, se calculan los costes anuales asociados a la operacion de la planta:
Materias primas, servicios auxiliares, mano de obra. También se calcularan los ingresos

obtenidos en la venta de productos, para completar el balance econémico de la operacion.

8.3.1. Necesidades de bombeo
En toda planta, ya sea quimica o no, es necesario una serie de bombas que

transporten los componentes en estado liquido (o en disolucién), de un punto a otro de ésta.
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Estos equipos sirven, a su vez, para vencer la caida de presién que sufre el fluido al
circular por las tuberias, debido al rozamiento con la pared. En funcién del caudal a tratar,
existen diversos tipos de bombas entre las que elegir. De manera general, se tiene:

Tabla XVI. Diferentes rangos de operacién de distintas bombas (Peter y Timmerhaus, 2003)

Type uf pump press, ki limit m%  cange, % Advamtazes or Bitations
Cemnsdogal
Coninfugsd (rulial) SR X400 10 L Single. Inevpensive. low mamenasoe oost.

vescomities <@ 1 Pas, require prnming, pose
e caviation, limaed peak efficiency

Axigd S5.000 0 10 5(-%5* Moderste cind, e Salierance (oSt viscos-
tes 0 | Pas, possitle cavication, high speed,
aexd Lo heaed

Repevenstive (e S0 o0 <10 Mi-40* Moskerme ot s memtenance, husdles

volase hauids, viscosities <Ll Pu-s, low
pacny, high head
Positive displecement

Censt 150 20000 0 RS Moderane oout, low maEnienance cost. wide
range of ¥iscomitees 10 400 Py 1, lue capacity
high Bend kv mowas, (veTpiessias  poddou-
Los recomatendad

Lok 1000 170 ol A4S High cont. o srsintenance osl, visooailies
<10 Pas, low capocity. high head, over
presstae prodectaon reconencnded

Mska 3500 (L (0% H)-RS Moderaw oot low ssdaienance cosl, wide

(e ST L TP range Of viscusithes 1 A0 Pars, low Capacicy.
lows nolse, Overpeessiry  prodoction ooeen-
menciod

Soew 20,000 200 ol H-M High cost, reodonds mamtissnce cod, wile

range of siscosics 10 1000 Pa o, Jow caps
onty, high head, and modernie notee

SleSay vane W0 15000 ol HERS Midoraie sost, Juw meustonrke coal, wale
range of viscosities o 100 P s, o ity
Righ head, 0o abeasive bpnd

Reocipeovating
Pision 100000 15000 (o -0 Wigh oo, lagh maimcsasce oot very kigh
beod. low capacity. visconitics 1 N Pas
pubating How. Hukd leakage, movsy
haphragin A5 T s -5 High oost, mOSersto M Mesae cint, viry

koo capasity, los aasosities, puisating Sow,
w0 feid beokage, fallure poserncial

Momentum maner
I Wi i 1 3N Low oo, low maimsenincs oonl, oW caps
city, low hesd, Jow vesoositics, contamas
o of M, can hanlk cowrosive Buids

En el caso del proyecto aqui presente, debido al bajo orden de magnitud de los
caudales volumétricos con los que se trata, se opto por utilizar, en toda la planta, bombas de
diafragma. Como medida de seguridad, cada bomba necesaria estara por duplicado (con sus
consiguientes valvulas) de manera que, en caso de que una bomba falle, la otra asegure
operacion, sin pérdida de produccién en ningin momento.

Como criterio de disefio, se optd por estimar una longitud de tuberia entre equipos, no
exacta, pero suficiente para poder estimar la pérdida de carga debida a la circulacién de las

corrientes. Esta asuncion se realiz6 en tanto que no existe un plano de planta, en el que se
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definan con exactitud la posicion relativa de los equipos y la distancia entre ellos. Por ello no
estan definidas las longitudes de tuberia reales, asi como sus accesorios (codos, giros, etc.)

Asi, se puede calcular la potencia hidraulica aportada por la bomba, que sera tal que
consiga llevar al fluido al siguiente equipo, en las condiciones necesarias de presion. Se
despreci6 cualquier cambio de temperatura para simplificar los calculos, y se decidié que las
bombas estuviesen, de forma arbitraria, a una distancia igual a la mitad de la distancia total
entre equipos. De esta forma, la caida de presién en la tuberia se pudo conocer a través del
factor de friccion de Fanning:

DAP
fp = 20V°L [3]

Donde D es el diametro de tuberia, p la densidad del fluido, V la velocidad de este, L
la longitud de la tuberia recorrida y AP la caida de presion sufrida. Conociendo el factor de
friccion gracias al diagrama de Moody (véase apéndice) y el resto de parametros fijados es
posible por tanto conocer AP en el tramo equipo 1 —bomba y por ende la presion a la entrada
de la bomba.

A continuacion, ha de tenerse en cuenta que se sabe a qué presion se quiere que
llegue el fluido al equipo 2 (ya que sera la de operacion de éste), por lo que haciendo el célculo
inverso (tramo bomba — equipo 2), se puede conocer la presion a la salida de la bomba. Asi,
la potencia requerida por la bomba sera la necesaria para llevar al fluido desde la presion de
entrada de bomba (P1) a la de salida (P2). Es decir:

Pp=p-g-Q-h [4]

Donde g es la aceleracion de la gravedad (9.8 m/s?), Q es el caudal volumétrico y hy
es la altura dinamica o carga, siendo esta una equivalencia de la diferencia presion.

Una vez conocida la potencia teérica de la bomba, es necesario transformarla a
potencia real, dado que no toda la energia suministrada a la bomba es transmitida al fluido
(existe un determinado rendimiento de la bomba).

Este rendimiento depende del tipo de bomba utilizado, y volviendo a mirar la tabla X,
en el caso de una bomba de diafragma éste esta entre 20-50%. Cogiendo un valor medio de
35% se calculd la potencia real a suministras a cada bomba.

Para conocer el consumo eléctrico (y por consecuencia, el gasto econdmico asociado)
se calcularon los kWh asociados a cada bomba, dado que cada una de ellas opera las 24h
del dia durante los 330 dias al afio que esta en funcionamiento la planta.

Cabe destacar que, pese a que haya bombas de recambio por seguridad, éstas no
entran dentro del conste eléctrico anual, ya que se da por hecho de que sé6lo hay una bomba
de las dos en funcionamiento simultaneo.

El consumo eléctrico por tanto global en la planta, debido al bombeo, fue de 4.807-10°
kWh/afio.
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8.3.2. Materias primas

En la tabla XVII puede verse un desglose de los costes de todas las materias primas

utilizadas: Los microorganismos y los nutrientes necesarios para la reaccion, la base que

neutraliza el acido formado; y las sustancias involucradas en el proceso de purificacién, como

el metanol y el acido clorhidrico. El coste del lactosuero, un residuo de la industria lactea se

ha aproximado como al de su transporte desde las empresas que lo proporcionen
(LOGISDIDACTICA, 2020). Los costes de nutrientes, la resina, el metanol, el acido clorhidrico

y el L. Casei se han obtenido de la tienda online Sigma Aldrich. Para el hidroxido de calcio se

ha acudido a Mistral Industrial Chemicals. Por Ultimo, el coste del acido sulfdrico se obtuvo de

Echemi.

Tabla XVII. Coste anual de las materias primas utilizadas (Peter y Timmerhaus, 2003)

Materia Prima | Precio (€ kg™) gﬁggld(al%ecféngg g‘df; Coste a'})‘éaé g;{)?{‘)"’“e“a'
Lactosuero 0.07 10.53 0.74
Levadura 39.4 0.13 4,90
KH2PO4 27 0.01 0.17
K2HPO4 47 0.01 0.29
MgSO4 10.44 0.002 0.03
MnS0O4-H20 122 0.0006 0.07
CaCo03 6.28 0.002 0.01
Ca(OH)2 1.51 0.15 0.23
Acido sulfurico 0.038 0.22 0.01
Resina 159.2 0.001 0.01
Metanol 36.48 0.063 0.13
HCI 14.68 0.0004 0.01
L casei 133.20 0.002 0.22
Coste total anual de materias primas 6.81

8.3.3. Mano de obra

En la tabla X se encuentra resumido el calculo del coste de la mano de obra, basandose

en una jornada de 8 horas diarias, los 365 dias al afio (se hace una estimacion inflada para

tener en cuenta los costes asociados a pagas extra, vacaciones, etc.), con un sueldo horario

de 33.67 $ (Peter y Timmerhaus, 2003), en enero de 2002. El dato se actualiza con la

equivalencia monetaria y los indices CEPCI utilizados anteriormente.

Tabla XVIII. Coste de la mano de obra (Peter y Timmerhaus, 2003)

o
o I\(I-::ra(:?os Turnos | Sueldo horario | Coste anual de la mano
5 por dia (€h?) de obra (10° € afio™)
por turno
14 3 46.74 5.73
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8.3.4. Servicios auxiliares

Los ultimos costes a tener en cuenta son los asociados a los servicios auxiliares como el
agua de refrigeracion, el nitrdgeno necesario para inertizar los reactores, el vapor, etc. Sus
costes son una estimacion (Peter y Timmerhaus, 2003), igualmente actualizados en cuanto a
inflacion y transformados a euros. Como se instalara en la planta un sistema de refrigeracion
del agua de circuito para reutilizarla, y las corrientes se integran energéticamente para
aprovechar los flujos de calor, se agrupa el coste de agua caliente utilizada en algunos
intercambiadores junto al agua de proceso general. El Unico precio que se ha introducido es
el del nitrdgeno. Se ha tomado el valor que pagé la Universidad de Oviedo en 2014, segln la
resolucién que aprueba dichos costes, y que puede verse en el apéndice D.3.

Tabla XIX. Coste de los servicios auxiliares (Peter y Timmerhaus, 2003)

Concepto Precio Uds. Cantidad Uds. Precio final

Precio usada Cantidad | (10° € afio %)
Nitrégeno 321.00 | €/10°m?3 4300 m3ly 0.014
Electricidad 0.041 €/ KW h 4808 10°kKWhly 0.183
Vapor a 3000 kPa 8.00 | €/10°% kg 2888 10* kgly 0.213
Vapor a 1400 kPa 6.55 | €/10° kg 5408 10° kgly 0.033
fe%?igéjreacién 008 €/ m’ 3359 10%mly 241
Agua de procesos 0.53 €/ md 2812 10 m¥ly 0.014
Coste total anual de servicios auxiliares 2.928

8.3.5. INGRESOS

Finalmente, en la tabla XX pueden encontrarse los ingresos obtenidos por la venta de
productos y subproductos. Los precios de venta se han estimado en base a productos
comerciales. El precio de venta del acido lactico se ha estimado para lotes de 100 y 250
kilogramos, tamafios habituales en el mercado. Para la biomasa y la proteina, resulta
complicado conocer el precio al que las empresas que manufacturan piensos animales o
suplementos proteicos comprar su materia prima, con lo que se ha realizado una estimacién
en base al precio final de venta del producto, reduciendo este en un 50% para tener en cuenta

su coste de procesamiento. El coste del Yeso fue estimado por Elzea Kogel et. al (2006).
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Tabla XX. Ingresos totales por venta de productos y subproductos

(Peter y Timmerhaus, 2003)

Producto Precio, Cantidad vendida Valor final
(€kg?h) | (millones kg afio™) (millones € afio™)
Acido lactico 18.40* 0.350* 6.44*
Yeso 0.01 0.395 0.005
Proteina 11.04 0.060 0.66
Biomasa 73.80 0.076 5.58
Ingresos anuales totales por venta de productos 12.68

*Valores en base al volumen (litros).

Por tanto, utilizando de nuevo los factores de Lang para estimar el resto de los costes

asociados a la operacion, como reparaciones, regalias, supervision de la operacion,

impuestos o el alquiler de la planta, puede realizarse una estimacion de los costes de

produccion anuales cuando la planta funciona al 100% de su capacidad. Los resultados

obtenidos pueden observarse en la tabla XXIl, que se encuentra en la pagina posterior.

Llegados a este punto, puede realizarse ya un balance econémico global al proyecto, para

poder estudiar su comportamiento durante la preparacion del mismo, la puesta en marcha y

el funcionamiento; asi como su evolucién con el paso de los afios.
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Tabla XXI. Costes de operacion (Peter y Timmerhaus, 2003)

SRS Base de aplicacion del factor de Lan eIl il
Concepto de plic et 9 (millones €
(millones € aio™) 5 1
Lang afio™)
Materias Primas 6.811
Mano de obra 5.733
Supervision de la
operacion 0.15 Coste de mano de obra 5.733 0.860
Servicios
Auxiliares 2.928
Reparaciones y . N
mantenimiento 0.06 Capital Fijo 9.807 0.588
Suministros 0.15 Reparaciones y mantenimiento
operativos - P y 0.588 0.088
Laboratorios 0.15 Coste mano de obra 5.733 0.860
Regalias 0.01 Del coste final de producto 27.000 0.270
Costes variables 18.139
Impuestos . N
(Propiedad) 0.02 Capital Fijo 9.807 0.196
Intereses de . ..
financiacion 0 Capital Fijo 9.807 0.000
Seguros 0.01 Capital Fijo 9.807 0.098
Alquiler 0.04 Capital Fijo 9.807 0.392
Costes fijos 0.687
Mano de obra+
Gastos generales 0.6 Supervision+Reparaciones y 7.179 4.309
mantenimiento
Gastos generales 4.309
Mano de obra+
Administracion 0.2 Supervisién+Reparaciones y 7.179
mantenimiento 1.436
Distribucion y .
venta 0.05 Del coste final de producto 26.844 1.350
Investigacion y .
desarrollo 0.04 Del coste final de producto 26.844 1.080
Costes de venta 3.866
Coste total de operacién 27.000
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8.4. ANALISIS DE LA OPERACION
8.4.1. Flujos de caja

Una vez presupuestado todo el proyecto, se realiza un analisis de los flujos de capital afio por afio. Se invierte un 15%, 35% y 50%
finalmente del capital fijo durante los 3 afios previos al inicio de las operaciones (afios de -2 a 0). También en ese afio cero es cuando se gasta
el capital circulante; la suma de ambas inversiones resulta en la tercera fila, de inversion total. A partir de ese momento, entran en juego todos
los costes de operacion calculados anteriormente (tabla XXII), teniendo en cuenta de que primer afio que la planta esta funcionando lo hace al
50% de su capacidad total, y el segundo afio a un 90%. Evidentemente, para calcular los ingresos obtenidos (tabla XXI) también se tienen en

cuenta estos porcentajes. En este primer afio se incluyen unos gastos de puesta en marcha estimados en un 10% del capital fijo. (Peter y
Timmerhaus, 2003).

Tabla XXII. Flujo de capitales durante los 3 afios de puesta en marchay el periodo de depreciacién propuesto (Peter y Timmerhaus, 2003).

Afio -2 -1 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Inversion de capital fijo,10° € -1.47 -3.50 -5.10
Capital circulante, 10° € -1.76
Inversion total, 10° € -1.47 -3.50 -6.86
Puesta en marcha, 10° € -1.01
Factor de productividad anual 0.50 0.90 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
Ingresos por ventas, 10° € 6.34 | 11.42 | 12.68 12.68 12.68 12.68 | 12.68 | 12.68 12.68 12.68 12.68
Coste anual del producto, 10° € -17.93 | -25.19 | -27.00 | -27.00 | -27.00 | -27.00 | -27.00 | -27.00 | -27.00 | -27.00 | -27.00
Factor de depreciacion, afio™ 0.100 | 0.180 | 0.144 | 0.115 0.092 0.074 | 0.066 | 0.066 0.066 0.066 0.033
Depreciacion anual, 10° € afio™ -1.01 -1.81 -1.45 -1.16 -0.93 -0.74 -0.66 -0.66 -0.66 -0.66 -0.33
Beneficio bruto, 10° € -13.60 | -15.58 | -1577 | -15.48 | -15.24 | -15.06 | -14.98 | -14.98 | -14.98 | -14.98 | -14.65
Beneficio neto, 10° € -13.60 | -15.58 | -1577 | -15.48 | -15.24 | -15.06 | -14.98 | -14.98 | -14.98 | -14.98 | -14.65
Flujo de liquidez total, 10° € -1.47 -3.50 -6.86 | -12.60 | -13.77 | -14.32 | -14.32 | -1432 | -1432 | -1432 | -1432 | -1432 | -14.32 | -14.32
Flujo de liquidez acumulado, 10°€ | .1 47 -497 | -11.84 | -24.43 | -38.20 | -52.52 | -66.83 | -81.15 | -95.46 | -109.78 | -124.09 | -138.41 | -152.73 | -167.04
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De igual manera que se utilizan las estimaciones de Peter y Timmerhaus (2003) para
calcular los capitales invertidos al inicio, se siguen utilizando para ver el estado econdémico del
proyecto a medida que pasan los afios. Para empezar, se usan sus factores de depreciacion
para estimar el dinero que representa el desgaste de los equipos. Se corresponde con el flujo
llamado “Depreciacién anual”, y es negativo ya que se trata de una liquidez que se acumula
para poder renovar los equipos una vez que su tiempo de vida ha acabado. Este periodo de
depreciacion se ha estimado en 10 afios, el valor intermedio de los propuestos por los autores.

Se calculan los beneficios brutos como la diferencia anual entre los ingresos y los
gastos. Y se les resta el valor de la depreciacion calculado. En caso de que el resultado sea
positivo, se le aplica un impuesto del 25%, tal y como indica el Manual de actividades
econdmicas elaborado por la agencia tributaria espafiola (2020), para obtener el beneficio
neto.

El flujo de liquidez, también llamado flujo de caja resulta de sumarle a este beneficio
bruto obtenido el valor de la depreciacion que ha sido restado, en tanto de que no es un flujo
gue se pierda realmente, tan solo una estimacion teérica. La ultima fila de la tabla se
corresponde con el valor acumulado total de los flujos que ha habido cada afio hasta ese

instante.

8.4.2. Indicadores de viabilidad financiera
Conociendo estos flujos de caja (FC), resulta sencillo calcular algunos parametros que
permiten valorar la viabilidad econémica del proyecto de manera objetiva. El VAN analiza
estos flujos anuales, imponiéndoles un tipo de interés (r) que refleja la devolucion de la deuda

adquirida con la inversion inicial y de puesta en marcha. Se define segun la ecuacion 5:

< Fo
VAN = ; T [5]

El VAN puede calcularse para cualquier periodo, que no tiene que coincidir con el
tiempo de vida real del proyecto. Sin embargo, el analisis se volveria mas complejo y farragoso
si se llevase a cabo mas alla de la depreciacion de los equipos que se ha estimado, puesto
gue habria que realizar una nueva inversion para renovarlos. Este proceso de renovacion se
repetiria de nuevo al cabo de otros 10 afios, etc. En definitiva, a efectos practicos resulta mas
sencillo analizar simplemente este periodo de operacién, que serd similar a los posteriores.

Aplicando la ecuacion 5 a los datos del apartado 8.4, con una tasa de interés del 15%
(Peter y Timmerhaus, 2003), resulta en un VAN negativo, de —3.10 millones de euros. Esto

simboliza que el proyecto no es viable econémicamente en las condiciones actuales.
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El TIR se define como el valor de este tipo de interés, denominado en la ecuacion 5
como r, para que el VAN resulte en un valor nulo (cero). Puede definirse por tanto en base a

la ecuacién 6:
t=11

_ FC,
0= ; (1+ TIR)! (6]

Excel cuenta ademas con una funcion especifica para calcularlo, la cual se aplica al
conjunto de flujos de caja estudiados. Dado el bajo valor del VAN obtenido, dicha funcion fue

incapaz de obtener un valor numérico para el parametro.

8.5. CONCLUSIONES

Teniendo en cuenta los indicadores econémicos estudiados, queda patente que el
presente proyecto no resulta viable desde el punto de vista financiero. Habria que realizar
cambios sustanciales en el mismo para poder llevarlo a cabo.

Posiblemente la medida mas importante seria aumentar la produccion de la planta, lo
cual aumentaria el margen de beneficios. Aunque también seria mayor la inversion inicial, la
economia de escala dicta que un mayor volumen implica un coste menor relativo asociado a
la produccion.

Podrian estudiarse diversas sinergias con empresas de la zona, a las cuales se puedan
ofrecer algunos de los subproductos, u otras corrientes residuales con cierto descuento, a
cambio de servicios, sustancias o cualquier tipo de activo de interés.

Otra opcion es actuar sobre el disefio de la planta y el proceso. Dentro de este tipo de
medidas existe una infinidad de posibilidades igualmente: optimizacién o cambio de equipos,
sustitucion de algunas materias primas por otras mas baratas (por ejemplo, alguno de los
nutrientes, o los acidos y bases utilizados).

También cabe destacar la opcidén de contratar asesoria financiera, para contar con el
criterio de expertos en la materia, lo cual podria aportar soluciones en el area de los préstamos
y financiacion del proyecto o podrian realizarse optimizaciones en el departamento de
compras y ventas que aumenten los beneficios o reduzcan los gastos.

Por altimo, no debe olvidarse que muchas partidas de los presupuestos aqui realizados
resultan estimaciones, calculadas con factores de Lang, o con la informacién que ha podido
obtenerse en los medios de los que se dispone. Una empresa real podria contactar con
suministradores que darian datos mas precisos, o podrian incluso ofrecer descuentos que

repercutirian sobre los costes de operacién, o sobre la inversion inicial.
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Apéndice A

APENDICE A: LISTA DE SIMBOLOS Y SUBINDICES

A.l. SIMBOLOS

(-1
ki

AHP
ATlm

O ©® 2 >

d,D
Dn
Dp
Ej

Velocidad de reaccion (mol m=s?)

Factor preexponencial para la reaccién de esterificacion (mol/g min)

Factor preexponencial para la reaccion de hidrdlisis (mol/g min)
Coeficiente de adsorcién del metanol

Coeficiente de adsorcién del agua

Caudal masico (kg/s)

Concentracion (kg/m?)

Variacion de entalpia (J/mol)

Variacion de entalpia estandar (J mol?)

Temperatura media logaritmica (K)

Viscosidad dinamica (N s m?)

Area (m?)

Actividad

Flujo de condensado de la columna de destilacion

Concentracion (kg/m®)

Caudal volumétrico (m?/s)

Sobre espesor afiadido para compensar la corrosion de una pared (mm, in)
Coeficiente de formacion de producto asociado al crecimiento (g lactato g biomasa)

Coeficiente de formacion de producto no asociado al crecimiento (g lactato g biomasa

Coeficiente individual de transmisién de calor por conveccion (W m=2 K1)
Conversion

Calor especifico (J kgt K1)

Flujo de destilado de la columna de destilacién

Didametro (m o cm)

Diametro hidraulico (m o cm)

Diametro de particula (m 0 nm)

Eficiencia de la resistencia mecanica de las juntas soldadas (adimensional)
Estrés de operacion maximo permitido (kPa)

Factor de forma

Factor de toxicidad de inhibicion de la biomasa

Factor de toxicidad de inhibicién del producto

Flujo de alimentacién a la columna de destilacién

Flujo molar (mol h't kmol h, y analogos)
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~ T T — @

Keq

Pm

Pr

gc
qr

Rc¢
Re

Rm

Flujo de caja

Aceleracion gravitacional (m s2)

Fraccion de filtro rotatorio sumergida

Altura completa (m)

Altura parcial (m)

Conductividad térmica (W/m K)

Constante de equilibrio

Contante de Monod (g lactosa dm3)

Longitud (m o cm)

Coeficiente de mantenimiento (g lactosa g* biomasa ht)
Momento en la junta del faldén a la cabeza (pies-libra)
Numero de (moles, potencia, tubos..)

NuUmero de datos experimentales

Velocidad de rotacion (rpm o rps)

NuUmero de flujo del agitador

Concentracion de acido lactico (g dm3)
Concentracion de lactato (g dm)

Perimetro mojado (m o cm)

Concentracion de &cido lactico inhibitoria (g dm)
Potencia (W o kW)

Numero de Prantl

Presién (Pa)

Presién de disefio (kPa)

Calor (J)

Flujo de calor (W)

Calor del condensador

Calor del calderin

Constante de los gases ideales (J/mol K)
Resistencia al calor por ensuciamiento (m? K W)
Radio (m o cm)

Radio (m)

Tasa de descuento o interés anual aplicado
Resistencia hidraulica a la filtracion (m™)
Numero de Reynolds (adimensional)

Resistencia especifica de torta (m/kg)
Resistencia maxima al estrés de un material (kPa)
Ratio de capacidad eyector (kg/kg)
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TIR

< < © C

VAN
W

wiv

Concentracion de sustrato (g dm)

Seccion de paso en conduccién cerrada (m?o cm?)
Espesor de la pared disefiada (mm )

Grosor (mm)

Tiempo (h 6 s)

Temperatura (K o °C)

Tasa interna de retorno

Coeficiente global de transmision de calor (W m? K1)
Velocidad media del fluido (m s™?)

Flujo volumétrico (m® s, m®* h'*, y analogos)
Volumen (m3, I, ml)

Velocidad de crecimiento microbiano especifica (h™)
Valor actual neto (€)

Peso (kg)

Relacién entre el peso de soluto y el volumen de una disolucion

Wa peso de catalizador ()

X

X
Xm
Yps
a

B

AT,
&

Concentracion de biomasa (g dm3)
Fraccion molar de un componente en una mezcla
Concentracion de biomasa inhibitoria (g dm)

Coeficiente de rendimiento del producto (g acido lactico g lactosa)

Coeficiente de formacion de producto asociado al crecimiento (g &cido
lactico g* biomasa)

Coeficiente de formacion de producto no asociado al crecimiento (g &cido
lactico g* biomasa h)

Incremento de temperatura logaritmico
Velocidad de disipacion de energia turbulenta (kg m?s)
Dimensién minima de remolinos (m)

Calor latente de vaporizacion (kJ kg™?)
Viscosidad dinamica (Pa-s)

Velocidad de crecimiento especifica maxima (h™)
Caudal volumétrico (m?/s)

Densidad (kg m™)

Tension superficial (N m?)

Tiempo de residencia (s, min o h)

Viscosidad cinematica (m? s1)

Fraccién volumétrica
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A.2. SUBINDICES

a agitacion F fermentacion
Al Acido Léctico H hidraulico
c critico i agitador
frio inicial
ciclo interno
concentrado i, in, interno/entrada
combustién L liquido
D destilado LM lactato de metilo
f formacion
M mezcla r reaccion
media T total
Me metanol % vapor producido
0 externo w pared
alimentacion vapor vivo, condensado o no
final agua

0, out exterior/salida W Residuo (destilacion)

P particula X compuesto “X”, genérico

p particula
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APENDICE B: TABLAS Y FIGURAS ADICIONALES

Tabla XXIII. Parte 1. Ecuaciones para el disefio de recipientes a presion
(ASME Boiler and Pressure Vessel Code).

Recommended design equations for vessels
under internal pressure

Limiting conditions

For cyhindrical shelis
Pr,

= - +C
SE; - 0.6P

' ( SE, 4 P .)u. i
= I b | T
SEy - P '

For spharical ahe iy

Pr

! it
SE; -0.2P

(ASE, + 2P 13

! r.( —_— ) rn +C.
I8E, - P

For |'illp\0u‘n\] heod

D,
! Ol !

286, -2
For torispherical (spherically dished) head
(.85 PL,

SE, ~ 00

For hemispherical bead
Samwe 03 for sphorical shells with »; = L,

Properctics of vessel heads
(Include corrosion
allowance In variables) 2:1 Bllipsoldal
. n;
Capacity as volume in bead, m "~‘|”
D
10D w inside depih l'—

of dish, m

Appeoximate weight of

winh, +1)t(
dished portion of head, kg Pm

.
.

Hemi-

cpprion

o 2 I"‘-_{]

I ’_\.
or P < (L3RSSE,
’
[ '
2
or £ > D.3A8SSE,

t < 0.350¢,
or P = 06655E,

t > 0.356r,
or P o= 06655,

1.5 (minor axs) 0 < 0,250,

r = kouckle rlius = 6% of lnsisle crown

radive and is not less than s

Standard
ASME saciapbarical

(Il
0 v( = Ilm)

(O 4+ OD/24 4 ar)'s

Py 4
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Tabla XXIII. Parte 2. Propiedades de diversos materiales, y explicacion de las variables de las
ecuaciones anteriores (ASME Boiler and Pressure Vessel Code).

Recommended stress values
Joint ef#encies Metal Temp.. € S.kPa
For double-welded bult joints Carbon steel ~29 1w 343 94,500
If fully radiographed = 1.0 (SA-285,Gr. O) 399 82,700
If spot-examined = 0.85 454 57,200
If not radiographed = (.70
In general, for spot examined Low-alloy steel -2910 427 94.500
If electric resistance weld = .85 for resistance 1o 510 75.800
If lap-welded = 0.80 H, and HaS 565 34 500
If single-butt-welded = 0.60 (SA-387, Gr.12CL1) 649 6,900
High-tensile steel —29 w0 399 137.900
for heavy-wall 454 115,800
vessels 510 69,000
(SA-302. Gr.B) 538 42,750
High-alloy stecl
for cladding and —-29 128,900
corrosion resistance 343 77,200
Stainless 304 427 72400
(SA-240) 538 66.900
Stainkess 316 -29 128,900
{SA-240) 345 79,300
427 75800
518 73,100
Nonferrous metals
Copper 38 46,200
{SB-11) 204 20.700
Aluminum 38 15,900
{SB-209, 1100-0) 204 6,900
Nomenclature for Table 12-10
a = 2 for thicknesses <0.0254 m and 3 for thicknesses >(.0254 m
C. =allowance for conosion, m
D, = major axis of an ellipsoidal head, before corrosion allowance is added, m
E; = efficicncy of joints expressed as a fraction

IDI = inside depth of dish, m
L, = inside radivs of hemisphierical head or inside crown radiug of fonsphencal head, before corrosion allowance is added, m

n =12for D < 155m 128 for D = 1.55-20m, 122 for D =20-27 m, and 1.23 for D > 2.7 m
OD = outside dizmeter, m

P = maximum allowable intemal préssure, KPa (gauge)

r = knuckle radius, m

re = inside rading of shell, before covosion allowance is wdded, m

S = maximum allowable working stress, kPa

i = minimuen will thickness, m

p  =density of metal, kg/m®

'See the stest ASME Boiler and Pressure Vessel Code for further details
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Tabla XXIV. indice de costes en ingenieria quimica durante los afios 2011-2013 (Peters y
Timmerhaus, 2003).

Economic Indicators 20171 s 2072 s 2013w
DOWNLOADTHE CEPCI TWO WEEKS SOONER AT WWW.CHE.COM/PCI b

CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX (CEPCI) 0 i
Annual -
. . ’ I
(1957-59 = 100) ol B it Index: | i
CEindex 5049 5665 5856 2005 = 468.2 |
Equipment 6841 6854 739 2006 = 499.6 I
Hootexchangers&tanks 6267 6243 &61.4 550
Processmachinery — 4544 455.1 6665 2007 =525.4 ,
Pposahes&fttings — 8503 8634 9177 2008 = 575.4 .
Processinstruments — 4102 4108 4251 500 i
Pumps & comg 992 N3 90 A0 = RE D
Bec qupment 8127 5131 5137 2010 =550.8
Stucturct supporis&misc — 7309 7417 7599 2011=5857 | ¥
Construction kabor Ns 3197 3226
Buiklings 5308 5340 527 2012-584.6
Engineerng & supervisk 3244 3255 32709 400

J FMAMUJ JASDOND

> Ll I,

CURRENT BUSINESS INDICATORS LATEST PREVIOUS EARAGO s
CPlowiput index (2007 = 100) Jul'l3 = 880 | N3 = 87.7 | Moy'13 = 882 W2 = 8468 ;
CPivolue of outpdt. § bilicns Jun'i3 = 21098 | May'13 = 21249 Apr'i3 - 20981 Juni2 = 20355 |
CPiopesating rale, % Jul'13 = 745 | un13 = 744 | Moy13 = 748 Juriz = 741

Producer prices, industicl chemicols (1982=100) ________ Jl'13 = 2996 | Jun13 = 3080 | Moy13 = 2017 Julfl2 = 2048 d
Industrial Prxduction in Manulachxing (2007 =100) _________ Jul'l3 = 954 | Wn13 = 955 | Moy13 = 953 Juriz = Q42 I
Hourly earnings index, chemical & olfed products (1992=100) —_ Jul'l3 = 1564 | Jun'13 = 1560 | May13 = 1867 Juriz = 1576 i
Productivity index. chemicals & cllied prodiucts (1992=100) . Jul13 = 104.4 Jun13 = 1045 | Moy'13 = 104.7 Julfiz = 1066 |
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Tabla XXV. indice de costes durante los afios 1963-2000 (Vatavuk, 2002)

(Peters y Timmerhaus, 2003)

TABLE 2. ANNUAL PLANT COST INDEXES

Year | Com- Equipment| Construc-| Buildings Enginmrmg'
posite tion and super-
GE Index labor vision

1963 | 102.4 100.5 107.2 | 102.1 103.4
1964 103.3 101.2 1085 | 103.3 104.2

1965| 104.2 102.1 1097 | 104.5 104.8
1966| 107.2 105.3 1124 | 1079 106.8
1967 | 10%.7 107.7 1158 | 110.3 108.0

1968 113.7 109.9 121.0 115.7 108.6
1269 11%.0 1166 128.3 122.5 10%.%
1970( 125.7 123.8 137.3 127.2 110.6
1971 1323 130.4 1462 | 1355 111.4
1972 137.2 135.4 1522 | 1420 111.%
1973 144.1 141.8 1579 | 150.% 122.8
1974 1654 171.2 1633 | 165.8 134.4
1975 1824 194.7 16846 | 177.0 141.8
1976 1921 205.8 1742 | 187.3 150.8
1977 204.1 x20.9 1782 | 199.1 162.1
1978 218.8 240.3 1859 | 213.7 161.9
1979 238.7 264.7 1949 | 228.4 185.9
1980 251.2 292.6 2043 | 2383 214.0
1981 297.0 | 3239 2424 | 274.9 268.5
1982 3140 | 3342 2639 | 2901 049
1983 317.0 | 3340 267.6 | 295.6 3233
1984 | 322.7 344.0 2645 | 3003 3363
1985 | 325.3 | 3472 2653 | D44 338.9
1986 3184 | 3363 263.0 | 303.9 341.2
1987 323.8 | 3439 262.6 | 3091 346.0
1988 3425 | 3727 265.6 | 3192 3433
1989 3554 | 3910 2704 | 327.6 344.8
1990( 357.6 | 392.2 271.4 | 3295 355.9
1991 3613 | 3969 274.8 | 332%9 354.5
1992| 358.2 922 273.0 | 3346 354.1
1993 35%9.2 | 3913 2709 | 341.6 52.3
1994 368.1 406.9 2729 | 3538 351.1
1995( 3811 427.3 2743 | 3624 347.6
1996( 381.7 427.4 2775 | 3851 3442
1997 3865 | 433.2 2819 [ 3714 3425
1998 | 3895 | 436.0 26874 | 3742 412
1999 | 3906 | 4355 2925 | a0z 339.9
2000 | 3941 438.0 2992 | 385.6 340.6
Indexes’ base: 1957-54 = 100.0
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Figura 9. Factores de friccion para tuberias rectas (Moody, 1944)

H— : — =
4 - o ,_n M & = .’ 4 4&1“
: RHE '”!pl 4
- arre 3 —ts1 =L |
Drawn tubing CLOMXNT S
PN = Commercial secl OO0
“e L1 Wranght tron 0000046
e B Asphalied cast ion 000012
5 — S ] Galvanized oo 000015 ===z
T r Cast itvm 0.00026 [~ Redarive 1
E T g 1| Wood stave Q000 00 000000 | mughewss |
;E —— . Giﬁoﬂn‘?im { Coocrele 00002000003 || /D
Viscoas fow Nt LT T T Tusbosensflow T |44
: - ! N i T g:g; 1
10 1 N - - e = 001
- . - 0008 =4
- 0.00] sad
1 T —_— 00005 77
R Smonth e 90001 1
| | | | ; 1]
e il | || A | il
10° 0 10 10 10° 107
Reynolds number DVip/ e
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Tabla XXVI. Balance de energia a través de cascada energética a las corrientes del proceso (Elaboracion propia).

2CPcar-
ATint 2 CPrias AHigt AHacum AHin
T*(°C) El E2 ES E6 E7 E8 E9 E10 E11 E13 E1l4 E16 E17 E19 E20 E21 E22 (°C) (kW/K) (kw)) Calor (kw) (kw) Servicios
195,1 0 3236,07 Calefaccion
195 -3300,3 0,1 -3300,28 | -330,03 | déficit | -330,03 | 2906,04
185 10 0,00 0,00 déficit | -330,03 | 2906,04
107,4 0,1 77,6 0,07 5,22 exceso | -324,81 | 2911,26
107,3 -7166,1 0,1 0,1 -7166,03 -716,60 déficit | -1041,41 | 2194,66
90 -1,1 0,1 17,3 -1,03 -17,76 déficit | -1059,17 | 2176,90
84,6 | -1,55 -1,1 0,1 54 -2,58 -13,91 déficit | -1073,08 | 2162,99
84,5 -1,55 -1,1 -15620 0,1 0,1 -15622,45 | -1562,25 | déficit | -2635,32 | 600,75
80,1 -1,55 -1,1 0,1 4.4 -2,58 -11,33 déficit | -2646,66 | 589,41
80 -1,55 -1,1 -3612,2 0,1 0,1 -3614,78 | -361,48 | déficit | -3008,13 | 227,94
75 -1,55 | 1,54 -1,1 0,1 5 -1,04 -5,20 déficit | -3013,33 | 222,74
70 -1,55 | 1,54 -1,1 -0,17 0,1 5 -1,21 -6,06 déficit | -3019,39 | 216,68
69 -1,55 | 1,54 -1,1 -0,17 1 -1,28 -1,28 déficit | -3020,67 | 215,40
65,4 -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 -0,17 3,6 -1,40 -5,05 déficit | -3025,72 | 210,35
65,3 -1,55 | 1,54 | -2089,6 -0,12 -1,1 -0,17 0,1 -2091,01 -209,10 déficit | -3234,82 1,25
64,41 | -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 -0,17 0,89 -1,40 -1,25 déficit | -3236,07 0,00 Pinch
64,31 | -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 3697 -0,17 0,1 3695,80 369,58 exceso | -2866,49 | 369,58
53,45 | -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 -0,17 10,86 -1,40 -15,23 déficit | -2881,72 | 354,35
51,68 | -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 1,77 -1,23 -2,18 déficit | -2883,90 | 352,17
51,59 | -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 0,09 -1,23 -0,11 déficit | -2884,01 | 352,06
43,31 | -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 8,28 -1,23 -10,18 déficit | -2894,20 | 341,87
43,21 | -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 3280,0 0,1 3278,77 327,88 exceso | -2566,32 | 669,75
42,00 | -1,55 | 1,54 -0,12 -1,1 1,21 -1,23 -1,49 déficit | -2567,81 | 668,26
41,59 | -1,55 | 1,54 -0,12 0,41 -0,14 -0,06 déficit | -2567,86 | 668,21
41,49 | -1,55 | 1,54 -0,12 16800 0,1 16799,86 1679,99 | exceso | -887,88 | 2348,19
33,71 | -1,55 | 1,54 -0,12 7,78 -0,14 -1,06 déficit -888,93 | 2347,14
32 -1,55 | 1,54 1,71 -0,01 -0,02 déficit -888,96 | 2347,11
25 -1,55 7 -1,55 -10,84 déficit -899,80 | 2336,27
23,67 1,33 0,00 0,00 déficit -899,80 | 2336,27
23,57 2040 0,1 2040,00 204,00 exceso | -695,80 | 2540,27
12 11,57 0,00 0,00 déficit -695,80 | 2540,27
10 8,0 6,8 2 14,75 29,50 exceso -666,30 | 2569,77 | Refrigeracion
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APENDICE C: HOJA DE SEGURIDAD DEL ACIDO LACTICO

ficha de datos de seguridad

corforme al Reglamemo 1CE] no 1 507/2008 (REACH) madii rado por 20758 300LE

ACIdo 1actico B0%, of that z 95% Li+)-lectic acld

rdmera de articulo: 3460 fecha de emisidn: 28.10,2016
Version 1.0 e

SECCION 1: Identificacion de la sustancia o la mezcla y de |a sociedad o 1a

empresa

11 Mdentificador del producto

ldeatificacin de |a susranda Acide lsctico
RGmero de articulo 8460
Namero de regisiro (REACH) no pertinente (mecla)
1.2 Usos pertinentes identificados de la sustancia o de la mezcla y usos desaconsejados
Usos identificados: producte quimico de laboratono
13 Datos del proveedor de [a ficha de datos de seguridad
Carl Roth GmbH + Co XG

Schosmperlenstr. 3-5
D-76185 Karisrune
Alemania

Teléfono: +49(0) 721 - SG 06T
Fax; +49 (0) 721 - 56 06 149
e-maik sicherner@cartrothde
Sitio web: www carlrath.ae

PErons competente respensanie de la ficha de  : Department Mealth, Safety and Envircnment
datas de seguridad

e-mail (persona competente) : sicherheit@®cariroth.de

14  Telefono de emergencia

Servichas de Informacién para casos de Polson Centre Munich: +4%/(0189 19240
emergenca

SECCION 2: Identificacion de los peligros

21 Clasificacién de la sustancia o de La mezcly
Clasificacion segan el Reglamento (CE| no 1272/2008 (CLP)

Clasificacion segun SGA
Clase de peligro Clase y categoria te Indica
priygfe con de
peligro
&3 TOMeHGn 0 FItxIGn cutiness [Senlres, & %
l iz I leshores poulares §raves o rmtaddnocular Eyelum ¥) -3
Dbearvaciones

Veare of eato completo de las frases Hy EUH en (2 SECTION 16

Espafia (es) Pagina1/12
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conforme 4l Reglimente [CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 2315830

ficha de datos de seguridad M

Acido lactico 0%, of that = 95% Li+plactic acid
namero de articulo: 8460

22

Elementos de la etiqueta
Etiquetado segin ol Reglamento (CE) no 1272/2008 (CLP)

Palabra de Peligro

Pictogramas

Indicaciones de peligro

H31% Provoca irmitacan cutdnes.

H318 Provoca lesianas oculares graves.
Consejos de prudencia

Consejos de prudencia - prevencion

PZEO Lievar guantes/gelas de proteccidn,
Consejos de prudencia - respuesta

P302+P352 EN CASO DE CONTACTO CON LA FIEL: lavar con atundante agua,

P305+P351+P338  EN CASD DE CONTACTO CON LOS OJ0S: aclarar culdadosamenta con aqua dJ-
ra:m: vmm mnutos. Quatar las fentes de contacta, silleva y resulta Tacil Seguir
aclaran

P310 Liamar inmediatamente a un CENTRU DE TOXICOLOGIA/Médico,

Componentes peligrosos para of etiquetado:  Acldo L-iactico

Etiguetado de bos eavases cuye contenido no excede de 125 mi
Faliiea de advunena: Peligro

SImbaiols)

DEREY Prowvncs ISsiones sc1lares qraves

2 -vw:* proteccion.

FI0E+PB1-FINN DECONTACTO tDNLOSD)CG..xIar.«mMmmn Aaa duranie warios niobes, Quiar
195 artes de contacto, 5 leva r!m faal

LAY Usrar inmescatanests 3 un maoou l

onbene: Ackio |- lmice

Otros
Na hay informacidn adicienal

tspanales) Pagina 2412
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cordorme 2l RBeglamente (CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 231 S8 30LE

ficha de datos de sequridad m

Acido lactico S0%, of that 2 95% Lir)lactic acid
namero de articulo: 3460

SECCION 3: Composicién/informacion sobre los componentes

32 Mexcles
Descripcion de & mezcla
Composicdafinformacidn sobre jos Componentes.
Nombre de ls sin-  [centificacor  Wm  Clasilicacion segin Pletagrmmaes Limites de con-
tancin 12008 CuRra CAln wape
cificos
Lodo L caco No CAS = Skin Irek 2/ HAS S0 b ZHANS O
#3334 EysDam T/ HAR 0%
tye Cam 3, HS1EC
o CE 3%
20Y-15%-2 Lye i & 1151 %
LCe3n
N e Resg o
0321154 24164
i

Obnarveciosex
Yioe o bk compbetu de les fruoes H y EUM en e SECTION 0.

SECCION 4: Primeros auxilios

41 Descripcion de los primeros auxilios

Notac generales

Quitar |as prendas comaminad as,

En caso de inhalacién

Proporcionar alre fresco. St aparece melesiar 0 en caso g2 duda consullar a un medico.

En caso de contacto con fa piel

Adararse la piel con aguaidudharse. En caso de iritacicnes cutdneas, consuitar a un dermandlego.
En caso de contacto con los ojos

En 350 de contacto con 15 0j0s aclarar Inmediataments |os cfos ablertas Dajo agua carmente duran-
te 10 0 15 minutos y consultar al oftamilogo.

En caso de ingestion
Enjuagares 1a boca, Liamar 3 un médico si la persona se encuentra mal
4.2  principales sintomas y efectos, agudos y retardados
Irvitacitn, Carrasividad. Trastornos gastrointestinades, Niusess, Diarrea Resqo de lesiones aadares

graves
43  Indicacion de toda atendon medica y de los tratamientos especiales que deban dispensarse
Inmediatamente
ninguno
éspaﬁa 1es) Pagina 3/ ﬁ
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ficha de datos de seguridad M

cordorme 2l RBeglamente (CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 231 S8 30LE

Acido lactico S0%, of that = 95% Li=)lactic acid
numero de articulo: 8460

SECCION 5: Medidas de lucha contra incendios

5.1 Medios de extincién

Medlos de extincion aproplsdos

Coordinar las medidas de extintdn con fos alrededores
agua pulverizada, espuma, polve extinguidor seca, odxido de carbana (C02)

Medios de extincion no aproplados
chorro de ague
52  Peligros especificos dorivados de la sustancia o la mozcla
Campanentes de la mezcia cambustibie
Productos de combusridn paligrosos
&n caso de incendlo e de explasida no respire los humos
53 Recomendaciones para el personal de lucha contra incendios

Luchar contra el Incenclo desde una distancla razonable, tomanoo 13s precaudonas habituales.
Lievar un aparato de respiracion autonomo.

SECCION 6: Medidas en caso de vertido accidental

&1  Precauciones personales, equipo de proteccion y procedimientos de emergencia

Para el personal que no forma parte de los servicios de smergencia

NO respirar los vapores/aerosoles, EVitese ef Contacto con s 0Jos y la pel
8.2 Precauciones relativas al medio ambiente

Manteniendoe ol producto akejade de los desagues y de as aquas superficlales y subterransas.
.3 Métodos y material de contencién y de limpleza

Consejos sobre la manera de contener un vertido
Cierre de desagies.
Indicaciones adecuadas sobire la manera de limplar un vertide

Atsarber con una substanda aghitinance de Iiquidos (arena, harina losil agluenante de acidos, aglu-
Tlinante universal.

Otras Indicaclones relativas a los vertidos y las fugas
Colocar en reciprentes apropladas para su eliminaclon, vertilar la zana afectada.

Referencla a otras secciones

Proguctos de combuston peligrosos: vaase seccidn 5. EQuipo de proteccion personal. waase secodn
8, Mataraias incompatibles: wase seccdn 10 Consldaraciones refatvas a la eliminaddn: véase sec-
<dn 15,

éspaﬁa 1es) Pagira 4/ 1'2
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ficha de datos de seguridad M

cordorme 2l RBeglamente (CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 231 S8 30LE

Acido lactico S0%, of that = 95% Li=)lactic acid
numera de articulo: 8460

SECCION 7: Manipulacién y almacenamiento

7.1 Precauciones para una manipulacion segura
ASEUISr Una ventiiaclan adecuada, Manipalese y Abrase ef reciplents con prudencla
Recomendaclones sokre medidas generales de higiene en el trabajo
Lavar las manas antes de las pausas y al fin del trabaja.

7.2 Condidonesde almacenamiento seguro, Incluidas posibles Incompatibiidades

Mantener o recipiente herméticamente cerrado. Durante mucho tiempo als 102 puede causar ges-
composican,

Sustancias o mezdas Incompatibles
Observe & almacenanyento compati bie de productos guimicos.
Atencion a otras indicaciones
+ Requisitos de ventilacién
Utilizacan ge ventilacion local y general.
+ Diseno especifico de locales o depasitos de almacenamiento
Temperatura de almacengje recomendada: 15 - 25 °C.
73 Usos especificos finales
No existen Informaciones,

SECCION 8: Controles de exposicién/proteccion individual

51 Parametos de control
Valores limites nacionales

Valores limites de exposicdion profesional (Himites de exposicion en el lugar de trabajo)
No se dspone de datos,
DNEL/DMEL/PNEC partinentes y otros niveles umbrales

* PNEC pertinentes de los componentes de la mezcla

Nombee de la sustancia Farametro Niveles umbroles Compartimiento am
biertal
Jeido L detico 733134 " PNEC 13mgd 502 duce
Acido L tatkn I R34 ‘ PNEC 18 mo! oepuradoca deagas e |

| | sidanes [519)

22 Controles de exposicion
Medidas de proteccon individual (equipe de proteccién persenal)

©00

éspar‘ia 1es) Pagina 5/ li
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ficha de datos de seguridad

cordorme 2l RBeglamente (CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 231 S8 30LE

a

Acido lactico S0%, of that 2 95% Lir)lactic acid
namero de articulo: 8460

Proteccion de los ojos/la cara
Utilizar gafas de prateccion con con protecclén alos costados.

Proteccion de |a plel

+ proteccion de las manos

Usense %uartes Adecuadas. Adecuado es un quante de preteccién quimica probado secdn ia rorma
EN 374 Para usos especiaies se recomienca wenicar con 2 proveedor o2 los guantes de proteccion,
sobre la resistencia de &stos contra los productos quimcos arriba mendonados.

+ tipo de material

NBR [Goma ¢ nitrilo}

+ aspesor del matercial

0,11 mm

« tiempo de penetracidn del material con el que estén fabricados los guantes
>420 minutos (permeacidn: nivel 6)

+ otras medidas de proteccion

Hecer perfodos de recuperacian para ke regeneracion de la piel. Estén recomendados o3 pratectores
de piel preventivos [Cremas de protecdonpomadcas),

Proteccidn respiratoria

Prateccidn respirataria es necesaria para: Formackin de aerosal ¥ niebla. Tipo: A (concra gases y vapor
€5 Organicos con un punko de ebulicitn da > 65°C, codigo de cobbr: marrda),

Controles de exposickén medioamblental
Manteniendo el producto alejade de los desaqgies y de a3 aquas superficiales y subterrineas.

SECCION 9: Propiedades fisicas y quimicas
9.1 Informadén sobre propledades fisicas y quimicas bisicas

Aspecto

Estado fisico liguida {viscosas)

Color ncolor - amarillo claro

Oker dédilmente perceptible
Urbral olfatvo No existen datos disponities
Otros pardametros fisicos y quimicos

pH {valar) J0d0

Punto de fuskn/punto de congeacion no determinada

Punta insdal de ebullician ¢ Intervalo de ebullicidn 122 °C

Punto de nflameckin 1s°c

Tasa de eyaporacion no existen datos dispondles
Infamabibdadt (sblida, gas) na relevantes {Nuido)
Limtes de explosividad

« Bmite inferior de explosividad (LIE)

+ fmde superior de explosiidad (LSE)
Limites de explosividad de nubes ge paive
Presidn de vapar

&s5ta Informaddn na esta dispanidle
Ly infor maddn no ests disponible
no relevenles

£212 Informacdan na €514 dispanible,

%spaﬁa 1es)
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Apéndice C

ficha de datos de seguridad

cordorme 2l RBeglamente (CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 231 S8 30LE

Acido lactico S0%, of that 2 95% Lir)lactic acid

namero de articulo: 8460

a

92

Densidad 121 - 1229 mma20C

Densidad de vapor £sta infarmanan no o513 dispanibla.

Densuiod aparents MNo es aplkable

Densigad relatva Las informagones sobre esta propiedad mo €5
tan disponibles,

Sotublidac(es)

Hidrosalubiidad mescible an cusiquier propordan

Coeficiente de reparto

n-ectanol/agua Jog KCW) 0,62

Temperatura de auto-inflamacion Las informadones sobre esta propiedad mo es
tan disponibles,

Temperatura de descomposicion >200°C

Viscosidad no determinado

Propredades explosvas Mo z2 dagificara como explosiva

Propledades comiurentes ninguna

Otros datos

Ko hay Informacién adiclenal

SECCION 10: Estabilidad y reactividad

10.1

10.2

103

104

10.5

106

Reactividad

Calentando: Vapares pueden formar con alre una mezcla explosha

Estabilidad guimica

£l matersd es estabie bajo condciones ambientales noemakes y en condiciones previsties de tempe-
ratura y presin duranie su almacenamiento ¥ manipulacian,

Posibilidad de reacciones peligrosas

Rescoones fuertes com: Akas, Muy comburente

Condiciones que deben evitarse

RescomposkKion comwenza & pari de temperaturas de =200 *C. Lug directa
Materiales incompatibles

No hay Informacién adiclenal

Productos da descomposicion peligroses

Productos de combustitn pelgrosos: vaase seccion 5

%spaﬁa 1es)
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Apéndice C

ficha de datos de sequridad m

cordorme 2l RBeglamente (CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 231 S8 30LE

Acido lactico S0%, of that 2 95% Lir)lactic acid
namero de articulo: 8460

SECCION 11: Informacién toxicolégica

1.1 Informaddn sobre los efectos toxicoldgicos
Toxlicddad aguda

No s2 dasificard como toxcidad aguda.

Corrosion o irritacion cutdnea

Provocs imstacion cautanea,

Lesiones oculares graves o irritacién ocular

Provodd lesiones ocularnes graves.

Sensibilizacion respiratoria o cutdnea

NO ¢ dasflicard como sensibilizante respiratoria o sensibilzante cutdnes,

Resumen de la evaluacion de las propiedades CMR

No sa dasificard como mutagane en colulas germinales, carcinbgena ni tdxico para 1a repreduccion
+ Toxicidad especifica en determinadas érganos - exposicidn dnica

No 52 dasifica come téslco especifico en daterminados drganos (expasiadn Ganica)

+ Taxicidad especifica en determinados ¢rganos - exposicidn repetida

No sa dasifica come téxice especiiico en detenminados drganes (expasicdn repebdal,
Peligro por aspiracion

No <& dasifica como peligroso en caso de aspiracdn

Sintomas relaclonados con las caracteristicas fisicas, qguimicas y toxicoldgicas
+ En €aso de Ingestion

trastornoes gastrointestinales, niusess, diares, Cafios de higedo y ritones

+ En caso de comacto con los ojos

Provoca lesiones oculares graves, peliqro de caguera

+ En case de inhalacién

no se dispone de datos

+ En caso de contacto con la pied

Provoca rtachn cutinea

Otros datos
Ninguno
SECCION 12: Informacién ecolégica
121 Toxladad
SAgUN 1 272/2008/CE: NoO se clasificard rama peligrasa para el medio amoiente Aruatico.
Toxicidad acuatica (aguda)
Toxiddad acudtica (aguda) de los companentes de la mezcla
NomEre de A sus- NO CAS Parkmetro Valor e Tiempo de ea-
tancia posican
Ao 1o ‘ 79-33-2 1 £Cy0 19279 | aertebraics asn
‘ acusticos
Acddo Ui | R T 1 S0 157 ol ‘ 2N
tspana(es) Pagina 8/ 12
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Apéndice C

conforme 4l Reglimente [CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 2315830

ficha de datos de seguridad m

Acido lactico S0%, of that = 95% Li+)lactic acid
numero de articulo: 3460
Toxididad acudtica (cronica)
Toxiddad acudtica (cronica) de los componentes de la mezcla

Nondre e 1a 2y No CAS Pardimeuo Especie Tlempo de ex

tancia pesidan

Arvin Lldesien l n.si4 (SR SRR 2 TNy ‘ mrEronrgan ke | in

122 Procesos de degradacion
La sustancia es ficimente biodegradable.
Proceses de degradacion de los componentes de la mexcla

NOmhre g& ia sus- Neo CAS Proceso Veloodad de de- Nempo
ancia gratdacion

desapancion ce axige-
n

123  Potenclal de bicacumulacién
Se enriquace en arganismas Insinificantemente,
n-ectanol/agua (og KOw) Q.62

Potencial de bioacumulacion de los componentes de la mezcla

Nombre de la sus Ne CAS Log KOwW D30S/D0Q0C

tanci

056025°0)

124 Movilidad en el suelo
No =e dispone de datos.

125 Resultades de la valoracion PBT y mPmB
NO s& dspone de datos,

126 Otros efectos adversos
NG s& dispone de datos,

SECCION 13; Consideraciones relativas a la eliminacion

13,1 Métodos para el tratamiento de residucs

Eliminense ¢l productlo y su recipiente come residuss peligrases, Eiminar ¢l contenido/d reopiente
de conformicad con 13 normativa 1ocal, reglonak, naciona! ¢ Internacanal,

Informadon pertinente para ef tratamlento de 1as aguas residuales
No lirar los residuns por & desague
13.2 Disposiciones sobre prevencion de residuos

La coordmadion delos numeros de dave de ks resiluosimarncas de resdues segan CER hay que ofec
Tudrla espedfcaments de ramo | proceso.

tspanales) Paginra 9712
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Apéndice C

cordorme 2l RBeglamente (CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 231 S8 30LE

ficha de datos de sequridad M

Acido lactico S0%, of that = 95% Li=)lactic acid
numero de articulo: 8460

153 Observaciones

Los residuos se deben clasificar en 13s categorias aceptadas por Ins centros Iocaies o nadonales de
ratamiente de resuducs, Por favor considerar ias disposiiones nacionaies o regionalas pertnentes.

SECCION 14: Informacion relativa al transporte

141  Ndmero ONU (Mo ests sometido a las reglamentaciones e
fransparte)

142 Be&lanamn oflcal de transporte de las Naclones  no relevantes
nidas

14,3 Claseis) de peligro pars eltransporte nn releyantes
Clase
144  Grupode ermbalye no relevantes
145 Peligros pard € medio ambiante NINGUND 110 peligroso para o med © tenta Contonme *

reglamento pers o WAmpOomae O mer Can Cias el asas)
14,6  Precauciones particulares para los usuarios
No hay informacién adicienal
147 Transporte 3 granel con arreglo al anexo 11 del Convenio MARPOL y del Cadigo 18C
El transporte a grang! de 13 mercancis no ests previsto.
148 Informacién para cada uno de los Reglamentos tipo de las Naclones Unidas

+ Transporte de mercancias peligrosas por carretera, por fecrocarril o por via navegable
{ADR/RID/ADN)

Na estd <ometido al ADR, RID y al ADN.,

+ Codigo maritimo internacional de mercancias peligrosas (IMDG)
NO g5 sometiddo al IMDG,

SECCION 15: Informacion reglamentaria

151 Reglamentaclén y legisiacién en materia de seguridad, salud y medio ambiente especificas
para la sustancia o la mezcla

Disposiclones pertinentes do |2 Unlon Europea (UE)

+ Reglamento 649/2012/UE relative a la exportacidn e Importacion de productos guimicos
pelig rosos (PIC)

Ninguno de los componentes esta inclukdo en 13 lista

+ Reglamento 1005/2009/CE sobre las sustancias que agotan la capa de ozono (SAQ)
Ninguno de los componentes esth incluide en la lista,

+ Reglamento 850/2004/CE sobre contaminantes orgdnicos persistentes (POP)

Ninguno ge los componentes esta Incluksc en la lista.

+ Restricclones conforme a REACH, Apaxo Xvil
Ninguno de los componentes estd inclulde en la hsta.

;:spat‘ia 1es) Pagna 10/ 172
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Apéndice C

conforme 4l Reglimente [CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 2315830

ficha de datos de seguridad m

Acido lactico S0%, of that 2 95% Lir)lactic acid
namero de articulo: 8460

+ Lista de sustandias sujetas a autorizacion (REACH, Anexo XIV)
Ninguno de los componentes esta inclulde en |3 lists.

+ Limitacion de las emisiones de compuestos organicos volacies debldas al uso de disclventes
organicos en determinadas pinturas y barnices y en [os productos de renovacion del acabado
de vehiculo [2004/42/CE, Directiva Decopaint)

Contenido de COV #0%
* Directiva sobre emisiones mdustrlales (COVs, 2010/75/UE)
Contenido oo COV 0%

Directiva 2011/65/JE sobre restricciones a la utilludéo de determinadas sustancias peligrosas
en aparatos eléctricos y electrénicos (RoHS) - Anexo

Ninguno de s componentes esta inclulde en la lista,

lamento 166/2006/CE relativo al establecimiento deo un registro ouropeo de emisionos
:r‘a’nsfmchs de contaminantes (PRTR) e X

Ninguno de los componentes estd incluide en la lista.

Diractiva 2000/60/CE por Ia que se establece un marco comunitario de actuadén en el ambito
de |a politica de aguas

Ninguno de los componentes estd incluids en la lista.
152 Evaluacién de la seguridad quimica
No se ha realzado una evaluacion de Iz seguridad quimice de 1as sustancias en esta meicla

SECCION 16: Otra informacion

Abreviaturas y jos acronimos
Doty ipw ronres ot s shre/ it roay of Haaries
| NON | Accced relact au trarzpert vecnational dex mardancises dangereuies par vobes de rawigetion
| ; af:'eu‘g:"m o Lurcpec sobre Iransporte Iviernacional de Mercancias Pedgrosas por Ve Navegs-
ALK ACOON0 européen relach JU 3T D0 SMNDGNa | de5 MANANGISes angarsuies D rae (AC)&roo 8o~
; 220 relaiive 3l ranmiseme nlemadional o eriandlas pel grosds par caretera)
| CAS | Chwrrvcal Abstraces SorvicenGmero st fcad 30 aicacarentn de signficoso cuinmko)
oar 3&"?&'-?3« “!nhvubﬁtmm stigacaio yenvsa oo (0 asshicanon Labsling snd Pac-
| OVR Cl;ﬂ;';,-h;ttw o ¥ikco para ) Reproduccidn
o | compuostos organcos voliies
o8O | Devands Sloquivica e Oulgens
fom S roed Mirtrroal Efext Lmosd (nwl dervacks con efecko miramo) J
DNEL | Derrved No€Hact Level (nael =n efecto demmcol
boo | Devands Quinica de Oxgeno
| EINECS , &mmsg.ol Existrrg Commercial Chamical Substarcs |Catiligo Buarvpes os Sotarcias Guimi
| ELINCS | Eurepenn List of Natifiad Chirrical Gbimareos fl1s mamtnnd 49 wstandas gulm o norficadas)
'LEy! Dam | s 00 esiones oculres graves
[Enlnt. I ane para ks ogs
| At | Fictee de BoCorcerni dn ‘
iNDG | Irrterraton Macitimu Dangerous Goods Cadelcodigo manitara imermackonal de marzancies peligrou l
; log KOW ; ncrancliagus J
tspana(es) Pagina 1112
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Apéndice C

ficha de datos de seguridad M

conforme 4l Reglimente [CE) ne 19002008 (REACH) mndficads por 2315830

Acido lactico 0%, of that = 95% Li+plactic acid
numero de articulo: 8460

rMARPOL el comsenie imesrnacioral para e Ls ror én par lon buaques (sbr. do “Marine Polutare”|

P | TRy perdente ¥ Uy BRoscu i b

L NoLOnGRr Aol (e pok meo)

Na CE ::m!:a aﬁ,ﬁmmmmymnm s La Fuertie para ol ndemers CE coona fden Pradar de s
Node i g‘ngmm%%mhmommmnbel;maﬂunlamiwa EL R
PET | Perdsiente, Bloocumubstle y Téwkn

MEC Prociosed No-ElTeat Concantration feoreriract o it sin ebcin)

REACH ! momhdwm\ ?m;g‘%z m‘mm-\ of Chernicals (registre, evaluacion SUBAZaTIon y res-
B o T B P ey T e
SGA o?n:smun %%gamoumudo o s Cation § atigutad o 0o SUSTINCas GUIMas” #abarado por Na
S Cerr SorredivG Latines

Shin I, aritanke cutdneo

Principales referencias bibliograficas y fuentes de datos

- Reglamenta (CE) na 1907/2006 (REACH), modificado por 2015/830/UE
~  Reglamenta [CE) NG 1272/2008 (CLP, UESGA)

Frases pertinentes (cédigo y texto complets coma se axpone en ol capitulo 2y 3)

"3 ; FOONDE (TIRACN CULANTa

H318 1 £ ONDGa |10 CoUlans raves

Clausula de axenclon de responsabilidad
La Infarmacion en ésta heja de datos de segundad corresponden al leal saber de nuestros conack
miento el dia de Impresién, Las informaclones deben de ser puntos de apoyo para un manejo sequro
de productos mencionados en esta hoja de sequridad para of slmacenamiento, eibaracion, trans-
porte y efiminacidn. Las indicacicnes no se puaden Traspasar a atros productos. Miertras el producto
sea mezchada o elaborado con otras materiales, las indicaciones de esta hoja de sequridyd no se pues
den traspasar asi al agente nuevo,

tspanales) Paging 12/ 12

96



10

Apéndice D

APENDICE D: CATALOGOS COMERCIALES Y FICHAS TECNICAS

(TUBERIAS, BOMBAS, ACCESORIOS)
D.1: Ficha técnica acero inoxidable AISI 304/316

Carbone "' >Sramfess Steel

FICHA TECNICA DEL ACERD INOXIDABLE

FICHA TECNICA DEL ACERO INOXIDABLE

TABLA DE CARACTERISTICAS TECNICAS DEL ACERO SERIE 300
INOXIDABLE S SRR Bl kbl Thea
TIP O AlS 304 316
C = 0.08%" C < 0.08%"
: Si< LO0% %< 1.00%
£ R ; K0 < 2.00% B < 2.00%
5 L2 il Cr 18% - F0%” Cr 16% - 16%"
Wi B% — 10,5%" i 10% — 14%~
Mo 2% — 2.5%"
PESO ESPECIFICO A 20C |DENSIDAD lgfermt'] 78 785-7.98
{0DULD NE ELASTICIDAL (M| 193,000 193,000
o | ESTRUET AUSTENITICO ALSTENITICO
; 5 C [ feg K] 500 500
C MICA & ZOC; 100C  [AYm K 15/ 16 15/ 16
T ATACION & 100C {10 ) 16.0-17.30 16.02— 165
[T 13CE1454 13711388
EM T AMAGNETICD AMAGNETICD
Pi 1.008 1,008
{istIm} 0.72-0.73 073-0.74
[ CON
130450 f 180330 130185/ -
ek Ll 7088 / 1035 FDES [ -
M L 520 - 730/ 540 - 750 54DE30 J -
: N FRIO M )
4 210 f 230 205410/ -
(M
% 245
RESILIENCLA KCUL J KV {nfem®) 160 / 180 160 / 180
Aally
ik pro [Py 175 /57 f93 140/ 125 / 105
i rAr CIOA D
CiDAD [
i) 147 /127 / 107 166/ 147 [ 127
- =L J
W I E
LIMITE DE FEUENCIA & o110 =
e Rt o NG (e GB fd2 (145 /48 82/62/30/65
ECOLC LET P EMFE. RAPIDO ENFRE. RAPIDO
RECOCID TF 10081130 10081120
TRATAMIEN TEMPL NO ES POSIBLE MO ES POSIBLE
Tl INTE E FORJA INCIAL J FINAL {Cl 1200 f 925 1200/ 925
Exairime iyt Mote s Redde 925 / 840 825 / BA0
OLDAR MUY BLUEMA MUY BUEKA
stilt] DA
. - i ik S 455 45%
EMBUTICION MUY BUENA BLEEMA
® SO BI'.E-|}T3|‘.'I|E'5 toderancias de un 1%
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D.2: Catalogo de tuberias Grupo ALMESA

GRUPD

ALMESA

DIVISION INOXIDABLE

TUBO YABCESORIO ACERO INOXIDABLE

Apéndice D
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Apéndice D

Division inoxidable

l Tubo soldado y sin scldadura en acero noxdstie

Caldades segun ASTM A312

Compoarany gamce Irazecates rwtiram
Lk P
forma  Goso o shreoe f:_'\-:_':‘“_--
a T r s 1 r " Mo N ome ™ e

W ﬂ}'ﬁt:" wy Tew

P e0d 200 Q40 DO3  LOOD 20110 20 1314 » %
AST TEML 0085 200 a5 a0 100 apIsp "W 185 ¥ 5
i () } Oy v 1 HAME 2033 o 1318 X W0
PIML U0 20 00 00N LU NOMO 100340 200300 " 35 5

Tolerancias de espesor O pased

Vanaciones permtidas en “Espescede Pared” = Eapasor da pares
D= Didrnotrs entorier padids

Tutnomacae N thel prpescr wrenid

(2o

LR by

» A7 Haskaum a ) mn ?s

i 1A £ S N5 2%
30 1810V0 > 3% mo 21
40y raporms ackiedon (dgane wda VD) 75 125
0y roaptees s sodedim 10 < 5%) 25 25
20y mapares on soddadun 00 > 5% mn 2\
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Division inoxidable :
l Tubo inoxdalie soldado y s soldadura,

Dimensones segun: ASME B36.19
BECigml

Dronts Esiemn mmral
o

g
Ll vy Stk 63 Sl 108 Schedahe 408 Setudupe BO8
" WA 1M ¢ ™ 741
N 157 15540 14 30%
" I | 15540 an 120
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V 13 2 K95 ¢n A LR
- 1452 il g AMdh o 53
" A asan T H
3 N9\ ian AMadh (R 210
wr 7 1451 AR T 87 122
W Ak L 4300 9N 12700
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Apéndice D

D.3: Precios de compra de gases

Universidad de
N Oviedo

RESOLUCION DE LA UNIVERSIDAD DE OVIEDO POR LA QUE SE APRUEBA LA PRIMERA REVISION
Ut PRECIOS DEL CONTRATO SUSCRITO PARA LA PRESTACION DEL ACUERDO MARCO PARA EL
SUMINISTRO DE GASES PUROS, INDUSTRIALES, MEZCLA DE GASES A PRESION Y LiQUIDOS
CRIOGENICOS, INCLUIDOS RECIPIENTES £ INSTALACIONES, PARA LOS SERVICIOS CIENTIFICD-
TECNICOS Y LABORATORIOS DE INVESTIGACION, DESARROLLO E INNOVACION DE LA
UNIVERSIDAD DE OVIEDO (EXPEDIENTE INV 2014/01)

ANTECEDENTES DE HECHO

PRIMERO: Cen fucha 1 de anero da 2014, y trae [h resolucidn del procacimiento abierts comocado al fecto, ce
susciibio contrato con ls empresa AL ATR LIQUIDE ESPANA, S.A., (CIF.: A23016814 ) estipulandcse como
objeto del mismo b prestacion del ACUERDO MARCO PARA EL SUMINISTRO DE GASES PURQS, INDUSTRIALES,
VEZCLA DE GASES A PRESION ¥ LIQUIDOS CRICGENICOS, INCLUIDOS RECIPIENTES E INSTALACIONES, PARA
LOS SERVICICS CIENTIFICC-TECNICOS Y LABORATORIOS DE INVESTIGACION, DESARROLLO E INNOVACION
DE LA UNIVERSIDAD DE OVIEDQ, v un plaze de duraciédn inical da DOS AROS, a contar desde |a fecha de
formalzacian cel correspandiente corvrata adminstrativo. El precic del contrato se establacd, para dcho periodo
ricial, en 895.400,00 €, con b siguiente detribucdn pluriansal

Ejercicio 2014: 447.700,00 €
Berccio 2015: 447.700,00 €

FUNDAMENTOS DE DERECHO

PRIMERO: & Real Decreto Legisiativo 2/2011, de 14 de noviembre, por ¢l que s¢ aprucha of Texio Refundido de
@ Ley de Contratos del Sector Plblice, recoge an los articulos 89 v siguientes las disposikiones aplicaties en |a
revisdn de precias en les contratos de las Administmciones Piblicas.

SEGUNDO: B spartdo 4.7 del Cuadio Resunen de Casacteristicas de! Contrato del Plego de Oausulas
Administrativas Partiodares que rige este contrato establece la procedercia de revizion de precios, ure vez
trarscurtide un afo de ejecucicn del contrate, sefislande seguidaments come formula de revisicn la aplicacen al
preco del cortrato del 85% de s varacon sxperimentads por el Indio= de Precios al Consurmo Naconsd
Acurnulade General de los Gtimos doce meses publcaco a la fecha de la revisidn,

TERCERO: La competeria para decidir corresporde & Rector ssgun o dspussto en o articuls 205 de ks
Estatutos d= I Uriversidad de Odeds, aprobados per Decreto 12/2010, de 3 de febrero, de ks Conssjera de
Educacicn y Clancia del Goderno del Prinopada de Astun as.,

En virtid de los antecacentes de hacho v fundamentos de demcho expusstos,
RESUELVO

PRIMERO: Astonzar fa revicion del precic del cortrato cuserito con NOMBRE DEL CONTRATISTA para la
prectacion de! ACUERDO MARCO PARA EL SUMINISTRO DE GASES PURDS, INDUSTRIALES, MEZCLA DE GASES A
PRESION Y LIQUIDCS CRIOGENICOS, INCLUIDCS RECIPIENTES E INSTALACIONES PARA LOS SERVICIOS
CENTIFICO-TECNICCS ¥ LABORATORIOS DE INVESTIGACION, DESASROLLO E INNOVACION DE LA
UNIVERSIDAD DE OVIEDD, mediante la apicacon al mismo de £5% de la varfacién expaimertada por o IPC
entre novienive de 2013 y nodembre de 2014 (+0,4%), cperacidn de & que resulta un precio para o periade
comprendico entre el 1 de enero de 2015 y el 31 de dicemnbre de 2015 de CUATROCIENTOS CUARENTA Y
SEIS MIL CIENTO SETENTA Y SIETE EUROS CON OCHENTA Y DOS CENTIMOS (446,177,82 €),
desglosado en las partides que se indican a montinuacon: IMPORTE NETO: 368.742,00 € WA (21%):
77,435,862 G Lo precos untarios resudtantes de e revaidn son 1o que figuren en ¢l ANEXD adjunto,

SEGUNDO: Advertr 2 los nteresados que & presente Resoucon ageta 1o va edminsstrativa, Contra @ misma
podran interponer recurso comencioso edminstrative ante la Sala correspondiente del Trbunal Supericr de
Justicia de Ooturiss, =n ol plazo de des meses & contar desde & dis siguisnte 8 su notficacicn, de conformided
oo ¢l articulo 46 de ka Ley 29/1556, de 13 de jubo, Reguladora de kb Jurisdiccion Cortencicso Admiristrativa,
Previamante, y con carbcter potestativo, podrén interponss racurso de reposicion ante el Rector, en &l plazo de
un mes, de conformided con el articulo 116 de le Ley 30092, de Regimen Junidco de las Adminstracones Publicas
y Procedmiznts Administratvo Comun,

Oviade, a2 de enera de 2015
EL RECTOR,

Fdo.: Vicente Gotor Santamaia
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ANEXO PRECIOS

a.- Preclo unitario de eada gas, por envase (y su equivalencia o su capacidad, m3 kg).
Importe neto, IVA e importe total

| Nombre Precio WVA(%] | Precio unitario Equivaiencia su
unitario lonvase (IVA capacidad, m3, kg)
neto'envase Incluido)
; re puro BH0 10435 21 126,24 9am3
' puro 350 £3.51 21 64,74 105 m3

| Dicoado de Carcono puro B5C 352% 21 427 07 35kg

| Bicwido de Carcono induswia 880 | €2 88 b3 1123 38 kg

| EtBans BSD 2370 21 21808 [Tk )
L Helopu'o B50 11100 21 134 a2 2.1m3

| Hidragano pur 70,06 21 84 77 1,6m3
MM 11351 21 137,35 10md
| Nitrogena puro | 4690 21 56,76 94m3

| Nitrogena Indumd B850 4,94 21 30,18 94m3

Oxigano puro B50 11559 21 140 105 3

__Oxigano incustial B30 23,12 21 34,03 108 m3
|_Acetieno BSD 104 53 21 126, 24 6.5kg
| Rite sintBco B50 64,10 21 77,56 9.9m3
1 Mezcel Argon-ietaro 850 136 < 21 164 & 1056 m3
| Prowedo ce Nirégene B30 151 74 21 133 61 FAm
Mezcla metane- helio B30 136.04 21 164,80 7.5m3

Mezcls smoniaco- helio BEO 136 04 21 164 80 0,3kg

Mezcla SOZ-aire BS0 136.04 21 164 .60 9,304 k

Mezcia O2- helo | Eio 158 0 21 164 60 Y5mS
..%2‘&8.91 136 04 21 164 €0 1,98 m3

la amon Aco-nmo B10 13604 21 164 60 0Mmd

| Maztia NO-nitd 810 136.04 21 164 .60 0.73 3

| Mezcla stileno-Helo B10 113608 21 16460 07m3
Mozcla CH4-CO2-CO SO2N2 B50 | 136.04 21 164 60 1.5m3

X Mezcla croplieno =1 N2 136 4 21 164 60 0.3 nmd

CO2 sdico 106 21 1,28 1kg

b.- Precio unitario por litra de N2 (1) suministrado en los tanques. Importe neto, IVA ¢

Imporie total.
|_Nombre Precloneto poriitro | VA (%) Precio por 1tro (IVA incluldo)
|_Nitrégenc liguide {tangue| 048358 | 21 056101

c.- Precio unitarie por litro de N2 (1) suministrado en recipientes amagnéticos Importe

neto, IVA e importe total.
| Nombre Precloneto poriitro | IVA (%) Precio por litro (IVA incluido)
|_Nitrogens liquido {recommmes) 08z |23 111

tl.- Precio unitario por litro de He (1) suministrado en recipientes amagnéticos. Importe

neto, IVA e importe total.
_Nombee Pracio neto por litro CIVA (%) Precio por litro (TVA inchuido)
"HeAc ligada (mcipisrtes) 11.87 |21 14,3
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e~ Precio de algquiler anual de cada tipo de envase. lmporte neto, IVA ¢ importe total.

Tipo de envase Imporie neto WA(% | Imports total (IVA incluido)
25 21 | 36,500

Botella peguera (B20 05 21 | 36,800 |

Boteda pequeta (E10 0.5 21 | 36,800 |

f.- Precio umitario de alquiler de recipientes amagnéticos para tramsporte de liquidas
criogenicos,

I—i'lgq e wrivase } “Imperts neto WA(%) | Imporis total (IVA incluido) =
Recpenes liguides cnogenkse (BSD)

18378 FI 1723 |
g.- Precio del transporte de cada suministro parcial. Importe neto, IV A ¢ importe total.

Concepto Precio reto WA(% | Precio (IVA incluids]

Pormcetctals degases |52 2 [sar S

h.- Precio del transporte de cada recipiente de He(l) ¥y N2(1), Importe neto, TVA ¢
importe total,

Concepto Precio relo WA(%) | Precio (IVA ireluido] |
|_Porta de recpisntes dp He Ny NQ (I} | 1877 21 | 2211 |

i~ Precio anual del servicio de mantenimiento de los generadores de nitrégeno gasde la
Facultad de Qaimicas y de les Servicios Cientiflco-Técnicos.

Concepto imports neto g: an::.bd (WA
Mok msro il genaads da 1 <o o 1a Fasilad de Duias 1.034.27 21 1.324.08
Nsarhoes (MIOYo A0 G oeador 00 142 610 40 0f SCT (EiE Saven Ochiod) 4@606 |21 494413

J- Precio anual del servicio de mantenimiento ( 2 revisiones anuales) de diversas
instalaciones tipo. Importe neto, IVA e importe total.

Conceplo | Precio neto por unidled (central  TVA Importe 1ot WA
o manoreducior)’ {5 incluldo)

Fonn oa suminss0 e 10 5 Gl 5309 21 M o0

Zowin o suwninoven e 1 1) reeeasduciones :20,?3 | 21 2508

Zonis e strminesen con O i 10 cerirales LN I)!_ a5
_Zomve e surrineseo con 14 8 20 mernmdocioe [ 16,55 i

Zonn O ST SYO G 1A B 10 Cotiliakes 3T {21 | asoe
Zoer v SN0 0N e On 20 mievandcims | 16,97 L2119

= Paasn cms Ivesile mrse Paxa 2 it tnitipbos o 2
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k- Coste, mano de obra y desplazamiento, de Jas operaciones de mantenimiento

correctivo.
Cancspio Imports neio | VA | Importe fosal (VA |
%) induida)
_Desplazamianio Campus do Cvieco 4 B8 2 34, 26
Desplazsmignio Canpus do Neeros 67,37 21 82,00
Dasplazomianio Cangus do Gijin | 62,76 21 V0,ar
Mane de obes nownal {€hora) 22,50 AR N L
Manc de obra urgents (Shora) | A2 eé 21 ae.7%

1.- Precio de alquiler mensual de cada uno de los tanques de N2(1), sistema automitico de
pesada v televigilancia, Tmporte neto, IVA e importe total,

Conceplo Imporse nelo VA Imports totsl (IVA
%) Induida)
Adgiir mansual tanjues 12 Iguan, Ssema automalico oa pesamm y raaan 3 Pl ]
_telavgiancia

m.- Precio del transporte de cada suministro de N2 (1) para relleno de los tanques.

Importe neto, IVA ¢ importe total.

Concepto

Importe neto |~ VA Imports tosal {IVA
2 65,33
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D. 4: Hoja de especificaciones de laresina Amberlyst 15 DRY

«DUPONT»

Product Data Sheet

AMBERLYST™ 15DRY Polymeric Catalyst
Indusriatgrace, Strongly Aciic Casalyst

Description AMBERLYST™ 150RY Polymenc Calalyst is a bead-form, strong'y acxlic catalyst
developad particularty for heterogenecus acd catalysis of a wide variety of organic
resctions, It s a50 usefl In non-aguecus on exchangs systems for the removal of
CHIONIC Impurities,

Tre macroporous pore structure of AMBERLYST™ 16DRY parmiis ready acoess
af bgqud o gaseous reactants o the hydwogen ion stes locaed throughout the
bead, Ihus faciitating successiul ParfonMancs aven N NoN-Sweling OIgaric reda.
Tha main appications are alkyation, esterification, etherification, cendensation,
and hydrolysis,

Applications » Esnriication (acsiabes, acrylates, fatty acid estars)

o Etherifcation (MTBE, ETBE, TAME)
+ Phenaol alcylabion
+» Condensasion
» Hydrelysa
Typical Properties Phrysical Progerties
Copolyowe Styou ror-cerrgd bvrgonem
Madils Warogonus
e SO e o
Farnom) Groun S o
. Frescd Fam Erny, Opos, Sohuhod Daads
Nitregen BET
Suface At 35y
Tkl Prove \omane 1 40y
Averngs Dovo Dhservbor 10 A
Chemiew Properfas
forke Form as Shipped "
Conceetotn o Ay Sl L ) ST
Camiyst Volslbes £1.%
Particle Bize !
< 000 um £0.08
<&5um 208
Swellng 00 sobent)
Freoo 58
Ueraty
Shppra Waght 11034
= Dry Wesgte Capeciy » 4 70 sadyg
{ For asdtins partcin spw Trcrreadon. cinaes miar i e Exciole Son Dstiguton Cross Reterencs Lhas
FamMa 177 TS
Fage 3 ot 2 Fomnbe 407 LS N $

Jarn 19
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Suggested
Conditions

Product

Have 2 gasdan? Gontan vs it

W B L GO e 0 et
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Masroum Operonng Tengetine 12040 Q50 )0 novaguesus Mado
DedDupl. e e mmeom
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Limmar Howdy 59 nom Vnbac y (L 195V) 0D5=un
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Slewadaiin phvlosoplly by which we assess the safety haalth and any konmental
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Nomenclatura

Lista de simbolos

u Viscosidad dinamica (N s m?)

A Area (m?)

Cc Sobreespesor afiadido para compensar la corrosion de una pared (mm, in)

Cr Calor especifico (kJ kg™ K?)

D Diametro (m o cm)

Dn Diametro hidraulico (m o cm)

Dp Diametro de particula (m o nm)

Ej Eficiencia de la resistencia mecanica de las juntas soldadas (adimensional)
Flujo molar (mol h'* kmol h'%, y analogos)
Aceleracion gravitacional (m s2)

h Coeficiente de transmisién de calor por conveccion (W m2 °K?)

Ks Contante de Monod (g lactosa dm3)

L Longitud (m o cm)

ms Coeficiente de mantenimiento (g lactosa g* biomasa h?)
n Velocidad de giro de un agitador (rpm o rps)
No NuUmero de flujo del agitador

P Concentracion de lactato (g dm)

P Perimetro mojado (m o cm)

P Potencia (W o kW)

P Presioén de disefio (kPa)

Pr Numero de Prandtl

q Flujo de calor (W)

R Radio (m o cm)

Re Numero de Reynolds

Concentracion de sustrato (g dm)

Seccién de paso en conduccion cerrada (m?o cm?)
Resistencia maxima al estrés de un material (kPa)
Temperatura (°K 0 °C)

Tiempo (h)

Espesor de la pared disefiada (mm)

Coeficiente global de transmision de calor (W m °K'1)
Velocidad media del fluido (m s™)

Flujo volumétrico (m® s’*, m® hl'y anéalogos)

Volumen (m3, |, ml)

w/v  Relacién entre el peso de soluto y el volumen de una disolucién

< < cCc T~ Hwnmwwuwuw

X Fraccion molar de un componente en una mezcla

X Concentracion de biomasa (g dm)

Yps  Coeficiente de rendimiento del producto (g lactato g* lactosa)

a Coeficiente de formacién de producto asociado al crecimiento (g lactato g biomasa)



Nomenclatura

B Coeficiente de formacion de producto no asociado al crecimiento (g lactato g biomasa
h?t)

ATin  Incremento de temperatura logaritmico

A Calor latente de vaporizacion (kJ kg™)

u Velocidad de crecimiento especifica (h)

Umax  Velocidad de crecimiento especifica maxima (h)
o) Densidad (kg m™)

T Tiempo de residencia (s, min o h)

Subindices

D denota que la magnitud a la que esté adscrito corresponde a un destilado
P denota que la magnitud a la que esta adscrito corresponde a una particula
f denota que la magnitud a la que esta adscrito corresponde a un fluido

adscrito a una entalpia, indica que se trata de una entalpia de formacién
c adscrito a una entalpia, indica que se trata de una entalpia de combustion

Me denota que la magnitud a la que esté adscrito corresponde al metanol

w denota que la magnitud a la que esté adscrito corresponde a agua
W denota que la magnitud a la que esté adscrito corresponde a un residuo de
destilacion

i, in, denota que la propiedad hace referencia al interior de una conduccion o
equipo

0, out, denota que la propiedad hace referencia al exterior de una conduccion o equipo
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Introduccion

Las fermentaciones son, generalmente, reacciones intrincadas. Esto se debe a la
complejidad de algunos de sus participantes. En los sistemas de reaccion quimica habituales,
se trabaja con contadas sustancias, y en muchas ocasiones se conoce la transformacion que
se va a llevar a cabo, asi como qué va a desaparecer y qué se va a formar. En definitiva, el
sistema suele estar definido en cuanto a composicién y en caso contrario puede predecirse o

estimarse.

Por el contrario, en una fermentacion, hay muchas mas variables en juego, y el
sistema de reaccion es mucho mas sensible a ellas: por ejemplo, una diferencia de 10 grados
centigrados o menos, puede determinar qué poblaciones bacterianas se impondran en el
medio, y cuéles pereceran por no adaptarse a las condiciones. A su vez, esta diferencia llevara
a que el sustrato introducido (el equivalente a los reactivos en una reaccion), en funcion de la
especie microbiana que lo procese, forme unos productos determinados, que pueden variar
enormemente entre ellos para un mismo compuesto de partida. Esto se debe a lo
enmarafadas, complejas y versatiles que son las rutas metabdlicas, capaces de formar una

infinidad de compuestos a partir de los nutrientes mas bésicos.

El control de las composiciones, la temperatura, condiciones de esterilidad, son
asuntos vitales a la hora de llevar a cabo procesos biotecnolégicos industriales. Esta seccion
se ocupa en mayor parte de ellos. Dado que se trata de la entrada al proceso, en las siguientes
paginas se describird como se preparan las sustancias involucradas para la produccién a nivel

industrial de acido lactico en disolucion.

Por ejemplo, el lactosuero utilizado no puede utilizarse directamente, pues podria
haber en él lactobacilos diferentes al buscado, derivados de su origen en el sector lacteo (ya
gue diversas especies se utilizan en la produccién de queso y yogur), que como se ha dicho
llevaria a la formacion de muchos subproductos indeseados y por ende a un notable descenso

del rendimiento global del proceso. Por ello el lactosuero se calentara para esterilizarse.

De igual manera, no puede pretenderse fermentar directamente a escala industrial,
puesto que habria que introducir inicialmente ingentes cantidades de cultivo bacteriano (lo que
implicaria un aumento insostenible de los costes). O en caso contrario, de usar una cuantia
razonable de microorganismos, los tiempos de reaccién serian enormes, ya que una pequefia

poblacién tardaria mucho en crecer hasta el punto de procesar esas cantidades de sustrato.

En las siguientes paginas se describira con mas detalle como cada una de las etapas
de esta fase del proyecto van colaborando poco a poco a lograr el objetivo: la produccién de

un suministro estable y regular de 4cido lactico en disolucién.
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2.DIAGRAMA DE FLUJO Y
BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA



Diagrama de flujo y balances de materia y energia

2.1. DIAGRAMA DE FLUJO DE LA SECCION
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Figura 1. Diagrama de flujo de la seccion I, pretratamiento (Elaboracion propia).
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Figura I12. Diagrama de flujo de la seccién |, recuperacién de metanol (Elaboracion propia).
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2.2. BALANCES DE MATERIA
2.2.1. Corriente inicial e intercambiador de calor para calentar el lactosuero

El caudal de lactosuero se ha estimado en base a las necesidades de la seccion Il, en
la que se lleva a cabo la reaccion principal, operando con tres reactores escalonados.
Utilizando una primera estimacion, se realiza el disefio de la secciébn de manera que haya un

suministro suficiente para las fermentaciones, asi como para llevar a cabo las inoculaciones.

En primer lugar, se define el flujo volumétrico, y a continuacioén, dividiéndolo por su
densidad, se obtiene el flujo masico. Todas las propiedades fisicas de este capitulo han sido
tomadas de Incropera et al. (2007), salvo que se indique lo contrario. El valor utilizado de
densidad, fue indicado por Montoya et. al (2014), y es de 1023 kg m3, por tanto v;4c¢osuero =13
m* h™ y 1iyactosuero = 1330 kg h™™.

Por otro lado, utilizando el flujo de calor obtenido en el posterior balance energético,
se obtiene el caudal necesario de agua que ha de circular por la carcasa del intercambiador.
El calor intercambiado se correspondera con la variacion de temperatura del agua, y sera
proporcional a su calor especifico. La siguiente ecuacion, la |1, es el resultado de despejar el
flujo de vapor del balance de energia desarrollado en la ecuacién 18 con la Unica salvedad de
introducir la densidad para transformar el caudal masico a volumétrico (puesto que las
capacidades calorificas suelen estar referidas a masa o moles):

q 1

Vw = Cp’WAT : [_) [Il]

El flujo de agua de calentamiento en el intercambiador sera v,,=8.95 m® h'.

La capacidad calorifica, asi como el resto de propiedades térmicas utilizadas, se encuentran

en la tabla All (situada en el apéndice A).

Dado que en este equipo no se lleva a cabo ninguna transformacion, y por tanto la
corriente resulta la misma que entra a la siguiente etapa, el desglose de composiciones se
realiza en el siguiente balance, referido al tanque en el que tiene lugar la precipitacién proteica

y la esterilizacién.
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2.2.2. Tanque de esterilizacion y precipitacién proteinica

En la tabla |11 se detallan los valores de proteina precipitada y la restante que quede
disuelta. Se han interpolado los valores de porcentaje de proteina precipitada para ajustarlos
al pH del lactosuero utilizado, dado que en el estudio observan valores de pH ligeramente
diferentes al de la materia prima utilizada. De igual manera, como resulta imposible
caracterizar todas las proteinas presentes en el suero, se estudian las tres principales: a-
lactoalbumina, B-lactoglobulina A y B-lactoglobulina B. Nicolai et. al (2011) explica que la -
lactoglobulina representa aproximadamente el 60% del contenido proteico en el lactosuero
bovino, por lo que se estima que habra un 30% de cada una de las dos proteinas de ese tipo.
Por otro lado, también especifica que la a-lactoalbimina representa en torno al 20% de ese
contenido, con lo cual se asume que el 20% restante corresponde al resto de proteinas, las
cuales se agrupan y se considera que precipitan en una proporcién igual a la media de los

porcentajes precipitados de las tres proteinas principales.

Ademas, en la segunda parte de la tabla, dividida por cuestiones de formato, se aplican
los datos obtenidos del estudio para calcular los valores finales de concentracién que quedan
disueltos y precipitados (si bien todas estas proteinas salen juntas del tanque, a falta de su

separacion posterior por centrifugacion).

Tabla I1, parte 1. Composicién del contenido proteico del lactosuero y porcentaje precipitado
del mismo (Nicolai et. al (2011); Hill e Irvine (1988))

% en Lactosuero % Precipitado

a-lactoalbimina 20 48.44
B-lactoglobulina A 30 72.74
B-lactoglobulina B 30 90.32

Resto 20 70.50
Total 100 72.71

Tabla I1, parte 2. Concentraciones iniciales (toda disuelta) y finales (desglosado entre

precipitado y disuelto) de las proteinas presentes (Elaboracion Propia).

Cantidad inicial  Disuelta final  Precipitado final

QLY (gL QL

a-lactoalbimina 1.50 0.77 0.73
B-lactoglobulina A 2.25 0.61 1.64
B-lactoglobulina B 2.25 0.22 2.03
Resto 1.50 0.44 1.06

Total 7.5 2.05 5.45

El tanque funciona en estado estacionario. El caudal a la entrada y a la salida es igual
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(1.3 m® h') y no existe acumulaciéon de ningln material en el mismo. Los componentes

presentes en el mismo se detallan en la tabla I2. Los datos de partida fueron obtenidos de una
caracterizacion de lactosueros &cidos y dulces (Parra Huertas, 2009). En el caso que nos

ocupa, se ha estimado la composicién como una mezcla al 50% entre los dos tipos.

Tabla 12. Compuestos presentes en el lactosuero a la entrada y salida del tanque de
precipitacion proteica (Elaboracién propia).

Entrada Salida

Solidos totales (g L™) 63.38  63.38
Solidos totales disueltos (g LY)*  63.38  57.92
Lactosa (g/L)* 47.00 47.00

Proteina disuelta (g L™)* 7.50 2.05
Proteina precipitada (g L™) 0.00 5.45
Calcio (g L™h* 0.95 0.95
Fosfatos (g L™)* 2.63 2.63
Lactato (g L™)* 4.20 4.20
Cloruros (g L™)* 1.10 1.10

*Compuesto disuelto.

2.2.3. Centrifuga

De este equipo se desprenden dos corrientes, resultado de separar de la alimentacién
la proteina que se ha agregado y precipitado. Esta sale del equipo con un contenido en
humedad del 5.76% (Youssef et al., 1995). Estos son para precipitados proteicos en este caso
provenientes de sésamo, habas o garbanzos, sin embargo, ha resultado el Unico dato

encontrado al respecto del contenido en agua de este tipo de compuestos.

Contando con el flujo de materia prima en el proceso, y la concentracion de precipitado

de 5.45 g L' obtenida anteriormente, se puede calcular el caudal de salida de proteina seca.
Dicho caudal sera de 7 kg h™.

A continuacion, a través del dato de humedad puede hallarse la cantidad de agua que

sale con la misma, que resulta ser apenas 433 g h.

En cualquier caso, ese calculo sirve para caracterizar la corriente de proteina, puesto
gue dicha cantidad de agua es tan pequefia que se desprecia el descenso en el caudal

volumétrico de lactosuero.

En la tabla I3 se resumen las corrientes de entrada y de salida. Se sobreentiende que
la centrifuga solo separa los sélidos no disueltos, es decir, los agregados proteinicos, junto a
la humedad que lleven, y que por tanto las sustancias enumeradas en la tabla |2 permanecen

en la corriente liquida de materia prima. De esta manera, por sencillez se agrupan todos los
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sélidos disueltos para no agrandar innecesariamente la tabla. Alu’datt et. al estimé en 2012

que la densidad de agregados de proteina globulares, como son las presentes en el
lactosuero, tienen una densidad de 0.6 g mL™?, es decir, 600 kg m=3, y es el dato utilizado para

transformar entre si los datos de volumen o masa pertinentes.

Tabla I13. Corrientes de entrada y salida de la centrifuga (Elaboracién propia).

Entrada Salida Lactosuero Salida Proteina

Solidos totales disueltos (g L)  57.92 57.92 0
Proteina precipitada (g L™?) 5.45 0.00 5.45
Caudal masico (kg h™) 1329.90 1322.38 7.52
Caudal volumétrico (L h™) 1300.00 1292.65 12.24

2.2.4. Intercambiador de calor para enfriar el lactosuero a la temperatura de

reaccion

De manera analoga al apartado 2.2.1, se definen en este caso los flujos que circulan

por los tubos y la carcasa del intercambiador (lactosuero y agua refrigerante respectivamente).

En este caso, Vjgcrosuero = 1.29 m3 h™1, y calculando de manera analoga al caso

anterior la corriente de agua auxiliar que recorre la carcasa serd vggy, = 6.35m* h™*

Las composiciones de las corrientes no cambian en esta etapa. Por tanto, son las

mismas que las descritas en el apartado anterior.

2.2.5. Salida de la seccién y tanque de inoculacion

Llegados a este punto del proceso, se produce una bifurcacion. Un 80% del caudal va
a la seccidn I, en la cual el lactosuero se fermenta para producir el compuesto de interés. El
20% restante también ird a ese sector finalmente, pero antes se inocula con Lactobacilus

Casei, el microorganismo elegido para llevar a cabo la transformacion biolégica.

En la inoculacion se desarrolla este microorganismo, para adaptarlo al medio, asi como

para multiplicar su poblacién.

Esta etapa se lleva a cabo de manera discontinua y habra tres equipos en paralelo que
la desarrollen. En ellos se escalonara el proceso de una manera coordinada con la seccion
de reaccién. A continuacion, en la tabla 14, se desglosa el contenido de uno de estos tanques,
tanto al principio de cada ciclo como al final del mismo. De esta manera se entiende que las
entradas se realizan al inicio de la reaccidn, y que al final de la misma los contenidos salen

del tanque para dirigirse al fermentador pertinente.
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Tabla 14. Contenido de un lote de la etapa de inoculacion de lactosuero con L. Casei

(Elaboracién Propia).
Entrada (kg) Entrada Base (kg) Salida (kg)

Agua 3000.00 93.52 3100.82
Lactosa 141.00 - 36.69
Biomasa 2.25 - 18.12
Lactato 12.60 - 81.99
CaCoOs3 3.00 - 3.00
Levadura 30.00 - 7.81
KH2PO4 1.50 - 0.39
K2HPO,4 1.50 - 0.39
Mg SO 0.60 - 0.16
MnSO, 0.15 - 0.04
Ca(OH): - 26.32 0
Ca** - - 14.24

Total 3312.43 3263.64

Error 1.47%

El microorganismo, Lactobacilus Casei, se identifica en el balance de materia como el
contenido en biomasa, el peso inicial se ha fijado para comenzar la reaccibn a una
concentracion de 0.75 g L. Se utilizaran starters lacticos desarrollados a escala de
laboratorio, De igual manera el punto final de la reaccidn, asi como su volumen han

determinado el contenido en inicial lactosa (el existente en 3 m® de lactosuero) y en lactato.

El resto de componentes afiadidos son nutrientes, y se han afiadido en la misma
proporcion que el articulo citado, del cual se han obtenido ademas las expresiones cinéticas.
También se sigue su procedimiento a la hora de afiadir una pequefia cantidad de carbonato
célcico para neutralizar el acido que se vaya formando De igual manera, estos se consumen
en la misma proporcion que el sustrato (lactosa), en tanto que resulta imposible conocer el

consumo exacto de nutrientes en la reaccion.

De esta tabla procede ahora explicar varias cosas, empezando por lo mas importante,
la reaccién fermentativa que tiene lugar. Las ecuaciones utilizadas para la cinética son las

mismas que usaron Altiok et. al en su estudio del 2006.

Corresponden al consumo de sustrato, lactosa (12), a la formacién de biomasa, L.

Casei (13 e 14) y a la formacion de producto, acido lactico (15).

— - —mX [12]
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Z—f = (1- %) [13]

Dentro de la cual p viene determinado por la ecuacion 14:

HUmaxS
= 14
K Ks+S§ (4]
dP X
= 15
ac - Ca tPX %]

Estas ecuaciones diferenciales son dificiles de resolver de manera analitica, dada su
dependencia entre ellas. Una solucion numérica por incrementos finitos es una solucion mas
gue aceptable, en tanto que los resultados obtenidos son bastante similares a los del articulo,
los resultados obtenidos para la reaccién pueden observarse en la figura 13, de elaboracién
propia. En la seccion Il, aparecen los datos experimentales del articulo, con lo que pueden
compararse para ver que los resultados son bastante similares, pese a partir de unas

concentraciones algo diferentes en cuanto a la biomasa y al acido lactico.

A continuacion, en la tabla I5, se presentan los valores utilizados para los parametros
gue aparecen en las ecuaciones cinéticas anteriores. Todos han sido obtenidos del mismo
articulo del que provienen las expresiones. Los pardmetros que no presentan unidades son
virtualmente adimensionales, no obstante, en la nomenclatura aparecen desarrolladas las
magnitudes de las que provienen (su extension resulta incompatible con su inclusién en una
tabla).

Tabla I5. Parametros de las expresiones cinéticas de la reaccion fermentativa

(Altiok et. al, 2006).

Yris 0.68
ms 0.03
Hmax. (h) 0.27
Ks (g dm?3) 0.72
a 3.72

B 0.06
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Fig. 13. Desarrollo de las concentraciones frente al tiempo para los componentes

involucrados en la reacciéon fermentativa * Biomasa

A las 10.2 horas se para el proceso, vaciandose el reactor. Se ha fijado el tiempo, para
gue, al diluir esta corriente con el resto de lactosuero y nutrientes que se procesan en la
fermentacién, la concentracion inicial sea la deseada para maximizar la productividad. De
igual manera que se calculan los pesos iniciales de cada sustancia, multiplicando la

concentracion por el volumen de reaccién, se calculan los valores finales.

En cuanto la corriente de hidréxido de calcio, se afiade con el objetivo de mantener el
pH constante, para que los microorganismos no sufran desequilibrios en el gradiente de
protones en sus células. La formacién progresiva de un compuesto acido acabaria por frenar
la reaccibn mediante un mecanismo de inhibicion por producto, dado que las células
emplearian la energia en mantener constante dicho gradiente en lugar de crear mas acido
lactico. De esta manera se mantiene todo el producto en su forma ionizada, el lactato. Si bien
se ha afiadié CaCOs inicialmente, para amortiguar la bajada de pH inicial con el inicio de la
reaccion, este no serd suficiente. EI Ca(OH), se afiade progresivamente mediante la accion
de un lazo de control que regule el pH en el tanque. Aun asi, resulta sensato estimar la
cantidad suministrada de base, se calcula como la necesaria para neutralizar todo el acido
formado (se le resta el existente inicialmente puesto que ya esta neutralizado a lactato, asi
como aquel neutralizado por el carbonato calcico afiadido inicialmente). Se encuentra que el

lazo de control aportara aproximadamente 26.3 kilos de hidroxido de calcio.
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Respecto a las causas del incremento en peso de agua entre la entrada y la salida,

ademas de la afiadida en la disolucién de hidroxido célcico (al 25% wi/v); en la neutralizacion
de los protones &cidos, cada mol de los mismos forma un mol de agua al combinarse con un
mol de grupos hidroxilos de la base. Por otro lado, la lactosa se hidroliza para formar glucosa,

y en dicho mecanismo se consume algo de agua.

Por ultimo, se incluye en este balance la corriente de agua que circula por el
encamisado externo. Para asegurar la mejor transmision de calor posible, se busca una alta
turbulencia en el fluido refrigerante, por ello se calcula de tal manera que con las dimensiones
del encamisado el Reynolds en su interior sea superior a 10000. El flujo de agua en una

situacion normal sera de 6.13 m® h't.

2.2.6. Torre de destilaciéon para la recuperacion de metanol

Debido a la concepcién tedrica de la planta, al dividirse el proceso en tres fases a
desarrollar por cada uno de los miembros del equipo, esta seccién quedé fijada como aquella
en la que se surtiria al resto de secciones de las sustancias y corrientes necesarias para llevar
a cabo la fermentacion (Seccién 1l) y purificar el producto obtenido (Seccién lll). Por tanto,
este razonamiento llevé a que una torre en la cual se recupera el metanol de una corriente
residual, para llevar a cabo la purificacion se disefie aqui, puesto que dicho metanol es otra

sustancia necesaria para el proceso.

Los balances de materia son muy sencillos en este caso, puesto que solo hay tres
corrientes y dos compuestos involucrados. Llamando F a la alimentacién de la columna, y D
y W respectivamente, al destilado y al residuo (corriente que sale por la base de la columna),

se realiza un balance de materia global primero:
F=W+D

Y ahora un balance parcial al metanol. En este caso se entiende que la fraccidbn masica

en la siguiente expresion es la del metanol, objeto del balance:
Xe-F=xo-D+Xw W

Se conoce la corriente inicial y su composicién, asi como la composicion del destilado,
gue por necesidades de la seccién de purificacion tendra un 99% en masa de metanol. Con
lo cual hay 3 incdgnitas a resolver: D, W y la composicion del residuo. Por ello es necesario
fijar otra condicién o incluir otra ecuacién, de manera que haya tantas condiciones como
incognitas. Por ello se fija el porcentaje de recuperacién de metanol en un 99%. Con estas
condiciones es posible resolver facilmente los balances realizados, y un resumen de las
corrientes y sus composiciones puede hallarse en la tabla 16. Tras la optimizacién de la

columna el porcentaje de metanol recuperado aumenta hasta un 99.7 %.
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Tabla 16. Resumen del balance de materia realizado a la torre de destilacion

(Elaboracién propia).
%

(kg h) Metanol % Agua
Entrada 691.3 25.2 74.8
Destilado 175.5 99.0 1.0
Residuo 515.8 0.6 99.4

Ademas, en la tabla I7 pueden verse las corrientes que recorren el condensador, el calderin
y el intercambiador posterior que aumenta la temperatura del destilado hasta los 64 °C

necesarios para ser utilizado en la seccion lIl.
Tabla 17. Corrientes auxiliares del sistema de recuperacion de metanol
(Elaboracion propia).
m (kg h™) Ti (°C) To (°C)

Condensador 17557 15 25
Calderin 17864 100 90
Intercambiador 372 100 90

2.3. BALANCE DE ENERGIA
2.3.1. Intercambiador de calor para calentar el lactosuero

En la ecuacion 16 se define el flujo de calor que se transmite de un fluido a otro en el
intercambiador de calor. Se asume gque no hay pérdidas en el intercambiador, ni generacién
de energia, ademas de utilizarse valores medios (y por tanto constantes) de las propiedades
termofisicas en el rango de temperatura. Por ende, la siguiente ecuacion es aplicable a ambos
fluidos, en tanto que toda la energia que sale de uno del agua de la carcasa va al lactosuero
gue circula por los tubos internos. Se desprende de esto que el flujo de calor es constante. La

ecuacion, llamada de continuidad, se ha obtenido de Incropera et al. (2007).
q = mCyAT = pvC, AT [16]

La ecuacién se aplica al caudal de lactosuero y a sus necesidades de temperatura
para obtener la potencia necesaria del intercambiador. Después se aplica de nuevo para
obtener el flujo necesario de agua de calentamiento por la carcasa, como se indicd en el
apartado anterior. A continuacion, en la tabla 18, se resumen las corrientes del intercambiador
con su flujo de calor asociado. (Las propiedades termodindmicas se encuentran en la tabla
All).
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Tabla 18. Resumen del balance de energia al primer intercambiador de
calor (Elaboracion propia).
vim®h?) Te(°C) Ts(°C) AT(K) Q (kW)
Lactosuero 1.30 20 85 65 100.65
Agua de Calentamiento 8.95 100 9 -10 -100.65

2.3.2. Tanque de esterilizacion y precipitacién proteinica

Resulta de vital importancia en esta etapa que la temperatura se mantenga por encima
de los 85 °C, tal y como se explica en el apartado de disefio. Para esto se instala un aislante
en la parte exterior del recipiente, con el objetivo de minimizar las pérdidas. Como
consecuencia, la temperatura es constante a la entrada, salida, e interior del reactor. El

balance de energia resulta inoportuno.
2.3.3. Centrifuga
Este equipo tampoco esta asociado con ningun flujo energético de importancia mas
alla del consumo eléctrico asociado.
2.3.4. Intercambiador de calor para enfria el lactosuero a la temperatura de

reaccion

El procedimiento seguido es analogo al del apartado 2.3.1. Se presentan a
continuacion los resultados obtenidos, en la tabla 19:

Tabla 19. Resumen del balance de energia al segundo intercambiador de calor

(Elaboracién Propia).

' o] Cp Te Ts AT Q
(m*h™  (kgm?® (kJkg'K") (°C) (°C) (K) (kW)
Lactosuero 1.29 1023 4.19 85 37 -48 -73.72
Aguade 6.35 998 4.18 15 25 10 7372

Calentamiento

2.3.5. Tanque de inoculacién

En este tanque tienen lugar dos reacciones exotérmicas: la fermentacion, y la
neutralizacién del acido lactico producido. Para mantener constante la temperatura en el
tanque se utilizara un encamisado con agua refrigerante, que absorba dicho flujo energético.

A continuacién, se muestran los calculos del calor generado.

La reaccién fermentativa (ecuacidon 19) puede aproximarse en cuanto a sus
componentes principales, mediante la ley de Hess, partiendo de las reacciones de combustién

del producto (4cido lactico, ecuacion 18) y del sustrato (lactosa, ecuacion 17):
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X(l) Clezzoll . . 1202 - 12602 + 11H20 [|7]
X(-4) CgHﬁOg + 302 - 3692 + 3H20 [|8]
Ci2Hz2 013 +Hp0 = 4C3He 03 [19]

De manera que la entalpia de la reaccion (19) seria la equivalente a la combinacién de
las entalpias de combustion de las reacciones expresadas en las ecuaciones 17 y 18. Sin
embargo, este célculo resultaria en la entalpia estandar de la reaccion, es decira 25°Cy 1
atm. Se trabaja a presion atmosférica, pero hay que recalcular el dato para obtener la entalpia
a la temperatura de reaccion, 37 °C. Esto se hace facilmente aplicando la ecuacion [110],

mostrada a continuacion,
310.15

QH?‘ = QH?‘? + j Z Cp, productos _Z Cp, reactivos dT [|10]
298.15

En la tabla Al2 se muestran las entalpias y calores especificos necesarios para realizar
los calculos comentados. Las entalpias de combustion se han obtenido de Wolfram-Alpha.
En la ultima columna se incluyen las referencias bibliograficas de las que se han obtenido los
calores especificos. De esta manera se calcula la entalpia estandar (a 25 °C), de -220 kJ mol
-1 (valor negativo que expresa calor expulsado por la reaccion). Y a, continuacion, el dato a la
temperatura deseada (37 °C): -216.8 kJ mol *

En el tanque también genera calor la neutralizacion del acido formado, segun el

proceso anteriormente explicado, esta reaccidn aparece en la expresion 111.
263H603 + CQ(OH)Z - Cﬂ((:'gHSOg)z + 2H20 [Ill]

En este caso se emplean las entalpias de formacion de los compuestos, de tal manera
gue la diferencia entre estas, para reactivos y productos (ajustados estequiométricamente),
se correspondera con la entalpia de reaccién estandar, que es -112 kJ mol?. Hallando la

entalpia de reaccion a 37 °C de nuevo, se obtiene el valor de -113 kJ mol?.

Estos son los calores generados por la reaccién en el tanque. No corresponde hacer mas
célculos en este apartado, dado que la corriente de lactosuero entra ya a 37°C, y representa
el grueso del contenido total, e igualmente sale a dicha temperatura, ya que esta se controlara

mediante un encamisado que disipe el calor formado.

Para estimar el flujo de calor necesario en el encamisado, se comienza calculando el
calor total generado, para ello habra de calcularse los moles reaccionados, en tanto que las

entalpias también estan referidas a dicha unidad. Simplemente, se transforman las masas de
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interés a moles, mediante sus pesos moleculares (Wolfram-Alpha) y se calcula la diferencia

de los mismos entre el principio y el final de la reaccion. Se utilizar4 para la primera reaccion
los moles de lactosa reaccionados y para la segunda los moles de Ca(OH). (que son todos
los afiadidos) en tanto que su coeficiente estequiométrico es 1, y por tanto constituyen la
referencia en cuanto a los moles que han reaccionado.

El dltimo paso es dividir el calor generado entre el tiempo de reaccion (10.2 h), para
aproximar el flujo de calor necesario a disipar por el encamisado. Estos célculos se
encuentran resumidos en la tabla 110.

Tabla 110. Resumen del balance de energia y potencia calorifica necesaria a disipar
(Elaboracién Propia).

Reaccion kg kmoles Calor Potencia
reaccionados reaccionados generado (kJ) (kW)
Fermentacion 104.31 0.304 66064 1.80
Neutralizacion 26.32 0.355 40236 1.09
Total 2.89

2.3.6. Torre de destilacion para la recuperacién de metanol

En este caso, dado que se ha realizado el disefio del equipo empleando el software de
simulacion Aspen HYSYS, el programa calcula automéaticamente los flujos energéticos de
interés. En este caso, se corresponden con las necesidades energéticas del calderin,
condensador e intercambiador de calor posterior (se explicara su funcién mas adelante), que
se resumen en la tabla 111.

Tabla I111. Resumen del balance de energia a la columna (Elaboracion propia).

Etapa Potencia necesaria (kW)
Condensador 204
Calderin 209
Intercambiador 435
de calor

123



3.DISENO DE LA SECCION DE LA PLANTA



Disefio de la seccidn de la planta

Dada su naturaleza de origen, en la que el lactosuero se obtiene como la fraccién
liquida separada de la leche al producir por ejemplo queso o yogur (que representarian el
grueso de solidos, grasas y proteinas coaguladas), este resulta esencialmente acuoso.
Cualquier articulo que trate el tema ahondara en estos origenes, como el consultado para
caracterizarlo en este trabajo (Ramirez Navas, 2011). Para el disefio de los equipos iniciales,
resulta asumible aproximar las propiedades fisicas y térmicas del lactosuero a las del agua.
En cambio, al llegar a la etapa de inoculaciéon, la corriente pasa a contener cantidades
considerables de otras sustancias y materiales (como el &cido lactico, en su forma ionizada,
el lactato, o los microorganismos fermentadores, L. Casei). En dicha ocasién, asi como otras
similares, se estimaran las propiedades necesarias (como por ejemplo la viscosidad, que
aumentara debido a los microbios desarrollados) para los célculos pertinentes. Cualquier
pequefia discrepancia en este sentido sera amortiguada, en cualquier caso, mediante un

sobredimensionado de las necesidades y por tanto de los equipos.

3.1. INTERCAMBIADOR DE CALOR PARA CALENTAR EL LACTOSUERO
3.1.1. Descripcién de la unidad

El flujo de calor necesario para calentar inicialmente el lactosuero desde los 20 °C de
partida hasta los 85 °C deseados resulta imposible de transmitir mediante encamisados,
serpentines y demas dispositivos similares. Estos recursos son capaces de aunar en una
etapa Unica la reaccion o separacion pertinente, a la par que se consigue la temperatura

deseada.

Incropera et. al (2007) describen ampliamente las posibilidades de disefio para estos
equipos: diversas formas (intercambiadores de placas, de carcasa y tubos), condiciones de
flujo (contracorriente, flujo cruzado) e incluso posibles accesorios que mejoren la transmisiéon
de calor (aletas, placas deflectoras que provoquen turbulencia). En este caso, se parte del

disefio de uno de los equipos mas sencillos, el intercambiador de carcasa y tubos.

En la figura 14, que puede encontrarse en la pagina posterior, se puede observar la
disposicién de los flujos que recorren el equipo. EI modo de operacion en contracorriente
mejora la transmision de calor, pues matematicamente, para dos fluidos dados y unas
temperaturas fijadas, el incremento de temperatura logaritmico que aparece en la ecuacion

de disefio siempre sera mayor de esta manera (Incropera et. al, 2007).

La figura se ha basado en un disefio que aparece en el libro citado en los parrafos

anteriores, y se ha modificado para encajar con la estrategia de disefio final.
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Figura 14. Esquema de flujo del intercambiador de calor disefiado (Varias fuentes).

Se trata de un disefio algo anémalo, puesto que el flujo resulta algo bajo, a la par que
las necesidades energéticas no lo son tanto. Por ello, resulta algo dificil obtener condiciones
de turbulencia si se divide el flujo en varios tubos. A la vez, en un intercambiador estandar de
tubos concéntricos, debido al considerable aumento de temperatura realizado, resultaria en
un equipo de dimensiones muy desproporcionadas, de pequefio diametro y una longitud
enorme. Por ello se ha decidido utilizar un solo tubo, que permita una velocidad razonable del
fluido a calentar, y que da varios pasos por la carcasa para maximizar el area de intercambio

de calor.

3.1.2. Disefio de la unidad

En base al caudal de trabajo, se dimensiona dicho tubo para una velocidad

recomendada de 0.8 m s, necesitandose un tubo de 1.2 cm de radio.

Con este dato como referencia se acude a un catalogo de tuberias. Este esta incluido

en un apéndice de la seccion general. Finalmente se elige un tubo de una pulgada.

Por otro lado, para que la velocidad del fluido de la carcasa sea similar, también se fija

en 0.8 m/s, y con dicho dato se puede calcular la seccion de la carcasa: 31 cm?.

Dado que en el interior de la carcasa ademas se encuentran los tubos, habra que
sumar la seccién ocupada por ellos a la calculada. Se ha realizado un calculo “iterativo”, segun
el cual se prueban varias configuraciones del nimero de pasos por la carcasa, asi como del
numero de pasos de los tubos por la propia carcasa. Se lleg6 a la conclusién de que habria
dos pasos de carcasa, por cada uno de los cuales habra a su vez 4 pasos de tubo, llegando

a un total por tanto de 8 pasos de tubo.

Despejando el radio de la formula de la superficie de un circulo puede hallarse

finalmente el didmetro real de la carcasa, unos 12 cm.
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Por ultimo, se calcula el didmetro equivalente, que es de aproximadamente 2 cm.

Con este dimensionado, pueden calcularse ya los coeficientes de transmision de calor.
Los calculos estan detallados en el apéndice B, y el resultado obtenido fue un coeficiente
global de transmisién de calor de 1931 W/m2 K.
A continuacion, se calcula el incremento de temperatura logaritmico, segun la expresion 112.
El subindice ¢ hace referencia al fluido frio, h al caliente. En este caso i y o simbolizan el punto
en el cual se mide la temperatura, la entrada o la salida respectivamente:
. (Thi —Teo) = (Tno —Te)

. (Thi —Teo) [112]
(Tho —Tc,0)

1

Se obtiene que AT,=35.7 °C.

La ecuacion 113, de disefio de un intercambiador de calores la usada para despejar el

area necesaria de intercambio:

Q = UAAT,, [113]

Y se obtiene que el area de intercambio necesaria es 1.46 m?.

Con la geometria del tubo puede calcularse la longitud total del mismo para obtener el area
buscada. Se utiliza el radio interno ya que la resistencia a la conduccion también se ha referido

a este, siendo su longitud 20 m.

Y sabiendo que el tubo recorre 8 veces el intercambiador en total (4 pasos por cada paso de

carcasa) la longitud de la carcasa sera de aproximadamente 2.5 m.

3.2. TANQUE DE ESTERILIZACION Y PRECIPITACION PROTEINICA
3.2.1. Descripcién del equipo

En este tanque, la corriente se mantiene a 85 °C durante un tiempo de 10 minutos. De
esta manera se reduce la carga proteica del lactosuero a la par que se esteriliza el medio
respecto a las bacterias que puedan estar presentes dada la procedencia del residuo que se
usa como materia prima. En el capitulo posterior de disefio se desarrollara el fundamento

tedrico de este tratamiento.

Shu-Yao et. al (2017) estudiaron la estabilidad térmica de varias bacterias del género
Lactobacilo, y llegaron a la conclusion de que a la temperatura de 85 °C, se produce esterilidad
completa respecto a ellas. No se busca en esta fase la seguridad alimentaria, es decir, la
ausencia de patdgenos y otros componentes dafiinos para la salud, sino adecuar el lactosuero

de manera que no haya presentes otros organismos similares al usado para la fermentacion,
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ya que esto podria llevar a reacciones secundarias indeseadas. Por tanto, no es necesario
llegar a temperaturas habituales en operaciones de esterilizacién, como seria el rango de los
110-120 °C, puesto que podria darse la evaporacion parcial de la materia prima, y una
concentracion mayor de algunos nutrientes podria llevar a inhibiciones en el desarrollo de los

microorganismos y por ende en la formacion del producto final.

Por otro lado, Hill e Irvine (1988) estudiaron la precipitacion térmica de las proteinas
del suero lactico en funcién de su pH. A falta de datos experimentales propios, pueden
asumirse estos como aplicables al asunto que nos ocupa. Esta asuncién es valida en tanto
gue no se busca una concentracién muy especifica de estos componentes, tanto como reducir
considerablemente su carga para llegar a valores menores que permitan realizar la
fermentacion usando las proteinas restantes como fuente de nitrégeno. En la tabla |1, situada

en el capitulo de balances de materia, se resume el resultado de esta precipitacion.

A la par, se recupera una importante fraccion de ellas con el objetivo de revenderlas
para fabricar concentrados de importante valor nutricional. Este ultimo uso esta refrendado
por multitud de estudios, como el realizado por Camargo et. al (2020), en el que precisamente
recopilan articulos anteriores para mostrar la influencia de la ingesta de las proteinas

presentes en el lactosuero en la salud de personas mayores.

Este equipo resulta muy sencillo en cuanto a su disefio, puesto que se trata
simplemente de un tanque agitado estandar, con un aislamiento externo para minimizar las

pérdidas de calor y que la corriente se mantenga a la temperatura deseada.

3.2.2. Disefio del equipo

El disefio comienza conociendo el volumen del tanque, lo cual se fija en base al flujo
continuo de entrada y salida (ambos son iguales) que lo recorre. Por otro lado, la longitud del
tratamiento segun Hill e Irvine (1988), de 10 minutos, se corresponde con el tiempo de
residencia en el tanque. Por tanto, utilizando la definicién de tiempo espacial, mostrada en la
expresion 114, puede calcularse facilmente su volumen: 217 L.

=2 [114]
v

Tan solo con este dato, puede dimensionarse el equipo al completo, aunque se
realizara alguna modificacion. Se parte de las relaciones dimensionales habituales, que
pueden encontrarse en varias entradas de la bibliografia, como en McCabe, Smith y Harriot

(2007), de donde ademas se extrae el contenido de las figuras 16 e |7, del anexo A.

Utilizando la férmula del volumen de un cilindro (V=rR?L), y sabiendo por las
relaciones indicadas en la figura 17 que la altura del liquido es igual al diametro del tanque, se

puede resolver para hallar dichas dimensiones en base al volumen calculado. Acudiendo al
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resto de relaciones, podra definirse el receptaculo al completo.

De igual manera, para evitar los depésitos de materia organica en esquinas, como las
formadas entre la pared del tanque y las placas deflectoras, estas se separaran en una
distancia igual a 1/50 del diametro del recipiente, siguiendo la recomendacion de Doran
(1995). Esta dimensién se corresponde en la tabla 112 con la variable J’, donde también

pueden encontrarse el resto de dimensiones del tanque
Tabla 112. Dimensiones del tanque de precipitacion proteica (cm)

(Elaboracién propia).

H 65.1
Hreal 86.8
Dt 65.1
J 5.4
Da 21.7
E 21.7
J' 0.1
W 4.3
L 5.4

La altura real, Hrea, Se calcula buscando que el recipiente esté lleno de liquido a un 75%.

Segun McCabe, Smith y Harriot (2007), una turbina gira habitualmente a una velocidad de
entre 20 y 150 rpm, con lo cual se estima un valor medio (85 rpm) como adecuado, en tanto
gue no se necesita un grado de mezcla alto ni mucha turbulencia: el Unico objetivo es
mantener a 85 °C el liquido durante 10 minutos. Por otro lado, como puede observarse en la
figura 18, de acuerdo con Doran (1995) para una viscosidad similar a la del agua, es decir del
rango mas bajo, los agitadores mas adecuados son una turbina o una hélice. Se elige la
turbina para concordar con el disefio estandar, ademas de por las altas e innecesarias

velocidades de una hélice.

Para una turbina estandar, el nimero de flujo es aproximadamente 1.3. a se suele fijar
en un valor de 0.95 para estos agitadores. Asi, con la ecuacién 115 que se presenta a
continuacion, puede estimarse la potencia de agitacién necesaria (McCabe, Smith y Harriot,
2007). La densidad es la utilizada anteriormente para el agua a una temperatura de 37 °C., y

un resumen de los resultados finales puede encontrarse en la tabla 113.

a’m?
p= pn303< - NQ> [115]
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Tabla 113. Pardmetros usados y potencia de agitacion necesaria (Elaboracién propia):

n (rpm) 85
n (rps) 1.42
Ng 1.30
alfa 0.95
P (kW) 7.67

Ademas, el tanque se encuentra aislado térmicamente con una capa de fibra mineral.
Esto resulta en unas pérdidas de calor despreciables al exterior, tal y como puede
comprobarse en el apéndice B. Dicho aislante tiene un espesor de 20 centimetros.

3.3. CENTRIFUGA
3.3.1. Descripcion del equipo

En este equipo, se lleva a cabo la separacion de las proteinas que han precipitado en
el tanque anterior, gracias al uso de una gran fuerza centrifuga. Gracias a la amplia diferencia
entre las densidades de las sustancias a separar (1023 kg m-® para el lactosuero y sus
compuestos disueltos, frente a los 600 kg m™ para las proteinas), la aplicacion de dicha fuerza
resultara en un movimiento mayor por parte de la corriente mas densa que separara las
corrientes. En este caso la corriente mas pesada sera el Lactosuero, ya que las proteinas,

con un contenido de agua de apenas un 5%, seran mas ligeras finalmente.
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Figura I5. Centrifuga tubular (McCabe et. al, 2007).
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Esta separacion resulta complicada, no obstante, debido al pequefio tamafio de las
particulas a separar (Doran, 1995). Por ello se empleard una centrifuga de tipo tubular, las
cuales trabajan a altas velocidades. Estas son habituales, junto a las centrifugas de discos,
para separaciones complicadas por dicho motivo.

3.3.2. Disefio del equipo

Doran (1995) hace un andlisis somero de la teoria de la centrifugacion, aportando
justamente las expresiones necesarias para el disefio de este equipo. Bajo la accién de una
fuerza centrifuga, las particulas se mueven en un fluido a una velocidad terminal (uc) que sigue
una ecuacion analoga a la de Stokes, de la que se sustituye la aceleracion de la gravedad por
la aceleracion centrifuga (w?r), que depende de la velocidad de giro (w) y del radio. En el
numerador aparece la diferencia entre las densidades de la particula (pp) y del fluido (pr). Esta

es la expresion 116.

(pp = Py)
Ue = plTDngT' [|l6]

En una centrifuga tubular, el principio de disefio es similar al de un sedimentador: el
rendimiento estara determinado, en este caso, por la fraccion de particulas que sean capaces

de recorrer el radio completo del recipiente y alcanzar la pared.

Para ello se considera la velocidad en su definicion mas elemental, como la derivada
de la posicién respecto al tiempo, considerando un sistema radial en la que la posicion
coincide con el radio de la particula, de manera que la expresién anterior puede integrarse
respecto al tiempo, para estimar cuanto tardara en llegar a la pared (Tejeda Mansir et. al,
2011):

- dr 18 dr
ucz—(pp pf)D%wzr:— - dt = s

18u dt (bp — pr)DZw? T
A tiempo cero, se puede aproximar que el radio se igual al de la tuberia por la que el
fluido llega al recipiente. Este radio se denominara ri. A un tiempo t cualquiera, alcanzara un
radio mayor, que se llamara r.. De esta manera puede integrarse ya la ecuacion anterior
(Tejeda Mansir et. al, 2011):

t 18u "2 dr 18u T
0 (pp —pp)Dpw? )y 7 (pp —pr)Dpw? 1

El tiempo durante el cual las particulas estaran bajo la fuerza centrifuga que las
empuja, coincide con el tiempo de residencia en el recipiente, y por tanto puede calcularse

con la expresion 114.
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Por tanto, r, puede calcularse con un dimensionamiento, para el caudal que recorre los
equipos, en base a una velocidad de circulacion recomendada de 0.8 m sel diAmetro del tubo
serd de 2.4 cm.

R = |—= |[——————==0012m=1.2
tubo Tu w0.8m/s mn am

El radio final, r;, se toma como 10 centimetros, puesto que el rango tipico para estos
recipientes esta entre 10 y 15 centimetros, por lo que un valor menor mejorara el grado de
separacion. Ademas, una centrifuga tubular suele girar a unas 15000 revoluciones por minuto
(McCabe et. al, 2007).

Para aplicar la expresion que calcula el tiempo de sedimentacion, ademas de las
propiedades del fluido (que al igual que en casos anteriores, se aproximan a las del agua,
salvo la densidad), disponibles en el apéndice A, se necesita el diametro de particula y su
densidad. Acudiendo a diversos articulos que estudian el fendmeno de la precipitacion
proteinica, segun Youseff et. al (1995) los precipitados insolubles como los conseguidos en la
etapa disefiada anteriormente tienen una densidad de 0.6 g L, es decir, 600 kg m-3. Por otro
lado, Nicolai et. al (2011) explican que estos precipitados, formados a un pH casi idéntico al

utilizado aqui, y a una temperatura de 85 °C, suelen tener un radio aproximado de 130 nm.

Introduciendo los datos referidos a los agregados proteicos, asi como las propiedades
del lactosuero, se obtiene el tiempo para la sedimentacion total de las particulas: 180 s. Para
determinar la longitud del recipiente tubular, se acude a la férmula del tiempo de residencia
(114, de donde se vera que solo se tiene una incégnita, y por tanto la ecuacién es resoluble,

siendo la longitud del recipiente de aproximadamente 2 m.

Para asegurar un rendimiento pleno, se sobredimensiona en un 25% este equipo, de
tal manera que, dando una cifra mecanicamente reproducible, se redondea la longitud final

del equipo en 2.60 metros.

3.4. INTERCAMBIADOR DE CALOR PARA ENFRIAR EL LACTOSUERO A LA
TEMPERATURA DE REACCION.

3.4.1. Descripcién del equipo

Este equipo resulta bastante analogo al anterior intercambiador. Se busca ahora un
enfriamiento de un caudal casi exacto, desde los 85°C de los que sale del tanque y la

centrifuga, hasta los 37°C a los que se llevaran a cabo las reacciones fermentativas, tanto en
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la etapa de inoculacion de la presente seccién como en la propia fermentacion de la siguiente

parte del proceso
3.4.2. Disefio del equipo.

Dado el paralelismo con el equipo previo de intercambio de calor, los célculos son
bastante similares, y se resumen en las siguientes tablas. En la primera de ellas, la 114 se
dimensiona el equipo. En el primer apartado del apéndice B, al igual que en el caso anterior,
pueden observarse los célculos respecto a los coeficientes de intercambio de calor (de manera

mas somera).
Tabla 114. Dimensiones del intercambiador de calor para enfriar el lactosuero

(Elaboracién Propia).

Diametro* (cm) Longitud (m) Seccion (cm?)
Tubo 2.67 14.27 4.3
Carcasa 10.64 1.78 88.88

*Diametro externo para los tubos, que son iguales que los anteriores también en cuanto al espesor.

Y por ultimo, pueden observarse en la tabla 115 los pardmetros de disefio introducidos en este

caso para aplicar la expresion 113.

Tabla 115. Parametros de disefio del intercambiador de calor para enfriar el lactosuero

(Elaboracién Propia).

Q (kW) U (W mZ2K?Y) AT, (K) A (m?)
73.72 1626 37.9 1.20

3.5 TANQUE DE INOCULACION
3.5.1. Descripcién del equipo

En este tanque se lleva a cabo la misma reaccion que en la fermentacion de la
siguiente seccion, tal y como se ha descrito en el balance de materia del capitulo anterior.
Determinar la composicién del tanque al inicio y al final de cada ciclo reactivo representa el
problema mas complejo de este equipo. Ahora que ademas se ha determinado su tamafio,
tan solo habra que disefiar el propio tanque, para lo cual puede seguirse un procedimiento

bastante parecido al seguido en el apartado 3.2.2.

3.5.2 Disefio del equipo

Se acude de nuevo a las figuras 16 e |7 para dimensionar los tanques de inoculacién; las

dimensiones aparecen a continuacion, en la tabla 116.
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Tabla 116. Dimensiones del tanque de inoculacion (cm)

(Elaboracién propia).

H 156
Hreal 208
Dt 156
J 13
Da 25
E 25
J' 3

La altura real, Hea, Se calcula buscando que el recipiente esté lleno de liquido a un
75%. En este caso el agitador es una hélice.

El agitador también se disefia de igual manera que en el tanque anterior. Tan solo hay
algunos cambios. En este caso, el esfuerzo cortante derivado de la agitacion, podria dafar
las células de L. Casei que se estan desarrollando en el reactor. La teoria de Kolgomorov

determina un tamafio minimo de los torbellinos formados por el agitador, segun la ecuacion

117 (Doran, 1995):
v3 1/4
=|— 117
A <P> [117)

Donde landa representa este tamafio de torbellino, en funcion de la viscosidad
cinematica del fluido (v) y de la potencia transmitida por el agitador. La viscosidad cinematica
resulta del cociente entre la viscosidad dindmica y la densidad del fluido. La potencia se

obtiene de manera igual al disefio realizado anteriormente, con la expresién 115.

Este tamafio de torbellino determina igualmente si existe deterioro celular derivado, en
caso de que el parametro A sea menor que 2/3 del diametro celular medio. Fijando el resto de
variables (diametro del agitador, alfa, nUmero de flujo, etc.), se puede modificar, en funcién de
la potencia de agitacion, este parametro landa, de tal manera que no dafie a las células. Estas
tienen un tamafio aproximado de 3 micras de radio (Nordberg et. al, 2014). Las

especificaciones de la agitacion se encuentran en la tabla 117.

Tabla 117. Parametros usados y potencia de agitacion necesaria (Elaboracién propia).

n (rpm) 70
n (rps) 1.17
Ng 0.5
alfa 0.95
P (kW) 3.63
Dp (um) 3

A (um) 3.11
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Ademas, este tanque cuenta con un encamisado de 5 cm de ancho y 25 cm de alto,
por el que circula agua refrigerante que mantiene la temperatura del equipo constante,
disipando el calor generado en las reacciones. Los célculos respecto a la transmision de calor

de en este accesorio se encuentran en el apéndice B.
3.5.3. Funcionamiento del equipo

En la planta habra tres unidades de este equipo, funcionando de manera escalonada
y coordinada con la etapa de fermentacién. Disefiada de manera que cada 11 horas comienza
la reaccién en uno de los tres tanques, habra que suplir de indculo igualmente cada 11 horas
a estos equipos. La reacciéon dura 10.2 horas, y el vaciado del contenido en direccion a los
fermentadores se lleva a cabo en poco mas de tres minutos (fijando una velocidad

recomendada de 0,8 m s).

Para que se pueda trabajar en continuo con el resto de equipos, se llena lentamente
el tanque a lo largo de 11 horas, de manera que siempre hay un reactor al que esté llegando
lactosuero de manera constante. Esto deja aln espacio de sobra para las labores de

desinfeccion y esterilizacion de los tanques y conexiones.

Puesto que hay tres equipos, mientras uno reacciona y el otro se llena, el tercero sera
el que se esté limpiando y acondicionando de nuevo. Estas operaciones de higiene industrial

estan descritas en la seccidén general puesto que son comunes a varias etapas disefiadas.
3.5.4. Bucles de control

Como se ha explicado en el balance de materia, realmente la cantidad de Ca(OH)2
afiadida se trata de una estimacion. Realmente la base se afiadira a medida que se va
formando el acido lactico para mantener el pH constante. De este modo, una valvula de control
sera el final de un bucle de control comienza con una sonda de pH en el interior del tanque.

El valor de consigna se fijara en el pH inicial, de 5.5.

También se instalara un bucle de control que mantenga la temperatura a 37 °C. Como se
puede ver en el apéndice B, el encamisado puede promover un flujo de calor superior al
necesario. De igual manera que el tanque podria aumentar su temperatura, también esta
podria bajar, disminuyendo el rendimiento de la reaccion o frenandola directamente. De esta

manera, se asegura que el flujo de agua de refrigeraciéon es el correcto.
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3.6 TORRE DE DESTILACION PARA LA RECUPERACION DE
METANOL Y SUS EQUIPOS AUXILIARES

3.6.1. Descripcion del equipo

La seccion de purificaciéon del proceso lleva a cabo varias reacciones y separaciones
encajadas para obtener finalmente un acido lactico de una pureza media-alta. Una de las dos

reacciones utiliza como reactivo el metanol (la otra agua, mucho mas barata).

Desechar un metanol, que ademas se recupera aislado del resto de componentes que
podrian resultar téxicos o peligrosos (viene mezclado tan solo con agua), seria una decision
gue implicaria un aumento de los costes de la operacion, ademas de generar otro desecho
mas que procesar. De esta manera se integra mejor el proceso y las sustancias utilizadas.
Ademas, concuerda con el espiritu ecolégico de todo el proyecto que siempre aboga por el

reciclaje y reutilizacion de todos los materiales y sustancias posibles.

Se realiza aqui el disefio del sistema completo que recibe el metanol de la seccién lil,
mezclado con una gran proporcion de agua, y lo devuelve con una pureza del 99% y a una

temperatura de 64 °C para facilitar el funcionamiento del reactor de hidrdlisis.
3.6.2 Disefio base

El disefio de este equipo se realiza mediante el software Aspen Hysys, de la empresa
AspenTech. Para el mismo se utiliz6 un modelo de vapor NRTL ideal, con coeficientes
binarios estimados mediante UNIFAC VLE. También se ha considerado, para facilitar el

disefio, que no hay caida de presion en el condensador ni en el calderin.

Como se ha explicado en el balance de materia, se fij6 la composicién del destilado y
la recuperacion del producto. Inicialmente, se consiguié realizar el disefio, de manera que
programa pudiera simular correctamente la separacién, con una relacion de reflujo de 2y 14
platos ideales. Mediante la modificaciébn de estos dos parametros, probados en rangos
habituales de operacion, se logré optimizar algo la columna, bajando a un total de 10 etapas

ideales y una relacion de reflujo de 2.5.

3.6.3. Disefo de los platos

Aspen Hysys cuenta con una herramienta capaz de dimensionar los platos al
detalle, pudiendo seleccionarse el porcentaje de inundacion, el tipo de plato, nimero y tamafio

de aguijeros, pitch, etc. En definitiva, permite realizar un disefio muy completo.

Se probaron diversos tipos de platos (perforados, de valvulas, etc.), asi como los
posibles métodos de calculo (Glitsch, Fair, etc.). No se pudo realizar ningun disefio en este

sentido que no inundara la columna, con lo cual los platos resultaron inviables.
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3.6.4. Disefno del relleno

En este caso, usando la misma herramienta que en el punto 3.6.3, si que se consigue
realizar el disefio. Utiliza igualmente correlaciones empiricas para calcular el diametro de la

torre, asi como la altura de cada una de las 10 unidades de transferencia.

Se prueban varios tipos de relleno para ver como varia el tamafio de la torre. Por
ejemplo, con Sillas Berl de media pulgada, se obtiene un didmetro de la torre de 76

centimetros, siendo la altura de cada unidad de transferencia 61 centimetros.

Finalmente, el relleno elegido han sido anillos “Ballast Rings”, metalicos, de 1 pulgada
de tamafio. Con este tipo de relleno, cada unidad de transferencia mide 43 centimetros, con
lo que la torre mide en total 4.3 metros de alto. Tendra un diametro de 45.7 centimetros,

resultando en una inundacién maxima del 60%.
3.6.5. Equipos auxiliares

Este sistema de recuperacion tiene tres equipos auxiliares: el calderin y el
condensador de la columna, habituales en cualquier disefio, y un intercambiador posterior que
calienta de nuevo el destilado a 64 °C, justo por debajo de la temperatura de ebullicién del

metanol. Ya se han disefiado en detalle dos intercambiadores de calor.

Dado que este tiene unos requerimientos sencillos: un caudal bajo y una potencia de
poco mas de 4 kW, se realizar4 un disefio mucho mas somero de estos equipos de
intercambio, en tanto que su estrategia de disefio resultaria redundante de aplicar una vez
mas, y la extensibn de la memoria es limitada. Walas (1988) provee una serie de
aproximaciones para estimar el coeficiente global de intercambio de calor (U) en estos
equipos. Se conoce la potencia del balance energético (tabla 111). Los fluidos auxiliares son
los mismos que los utilizados en el resto de equipos (Agua a 15 °C para enfriar, y a 100 °C
para calentar). Con estos valores se pueden calcular las areas de intercambio necesarias en
estos equipos, de manera que queden dimensionados, para poder estimar su coste, ademas.

Los resultados se muestran en la tabla 118.

Tabla 118. Dimensionado de los equipos auxiliares para la recuperacion de metanol

(elaboracién propia).

Equipo Q (kW) U(Wm?K? AT, (K) A (m?)
Condensador 204 852 7.6 31.3
Calderin 209 1136 345 5.34

Intercambiador

4.35 284 475 0.32
de calor
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Disefio mecanico

4.1 INTRODUCCION

En esta parte de la seccion se profundizara en el disefio de uno de los equipos tratados
anteriormente, con el objetivo de llegar a detallar sus dimensiones reales, materiales, peso,
accesorios y el resto de variables necesarias para definir completamente un equipo industrial

comercial.

Se trata del tanque de precipitacion proteica, que tiene un interés especial por ser uno
de los equipos que trabaja a mas alta temperatura, ademas de ser un equipo continuo en el
que la salida y entrada de un fluido caliente es constante, con el inherente riesgo de seguridad.
Todo esto hace de ello un punto del proceso en el que poner especial atencién para evitar

accidentes y otros sucesos inoportunos.

4.2. CONSIDERACIONES TOMADAS

A la hora de estimar el espesor de la pared del tanque, no se toman los valores de
operacion normales para la presion y temperatura. Se utilizan los valores de disefio que
aparecen en la hoja de especificaciones, calculados como aparece en dicho documento. Al
igual que en la realizacién de los presupuestos del proyecto, aqui se estima que los equipos
tienen una vida Gtil de unos 20 afios, nimero que se multiplica por un sobre espesor para
compensar el efecto de la corrosion, y cuyo valor es de 5 milésimas de pulgada anuales
(MEGYESY, 1972). Por otro lado, el codigo ASME Boiler and Pressure Vessel, provee el resto
de datos necesarios para los calculos: la resistencia maxima al estrés del acero 304 (cuyo
valor se interpola para la temperatura de disefio), la eficiencia de las juntas, y la expresion
118, que calcula el espesor necesario de pared en base a todos estos datos (ademas, se usara
el radio interno del tanque, 1, que aparece en la tabla 112 como didmetro).

P

t=———
SE —06P

+ C¢ [118]

P es la presion de disefio, S la resistencia al estrés del acero, E; la eficiencia de las juntas
soldadas, C. el sobre espesor para compensar la corrosion y por Gltimo t es el espesor
buscado.

Tabla 119. Resultados del calculo de espesor de pared necesario (Elaboracion propia).

E 0.85
S (kPa) 96934
P (kPa) 189
Cc (mm) 2.54
ri (cm) 32.55
t (mm) 3.29
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El peso del tanque se calcula como el volumen de acero (area del cilindro que forma
el tanque, mas la base del mismo y la tapa, multiplicada por el espesor calculado en la tabla
119) y a su vez multiplicado por la densidad del mismo, 7900 kg m*3(segun las especificaciones
mecanicas del acero comercial tomado para realizar los célculos, y que puede encontrarse en
el apéndice C1 de la seccién general). También se le suma un 20% de peso al nimero

calculado inicialmente, para tener en cuenta los accesorios del equipo.
4.3. HOJA DE ESPECIFICACIONES

Tabla 120. Hoja de especificaciones del tanque de precipitacion proteica.

HOJA DE HOJA1de 1

ESPECIFICACIONES: ID Equipo:T-01

Seccioén: Pretratamiento

TANQUE
DATOS GENERALES
Denominacion Continuous Stirred Tank Reactor (CSTR)
Funcién Precipitacion de las proteinas del suero de la leche
CONTENIDO DEL REACTOR
S6li Lactato, lactosa, proteinas (a-lactoalbumina
Olidos .
y B-lactoglobulina) y sales (cloruros y otros).
Liquidos Agua (medio de disolucién de los sélidos).
Gases Nitrégeno (atmadsfera inertizada).
DATOS DE DISENO DATOS DE OPERACION
TEMPERATURA*: 113 °C TEMPERATURA: 85 °C
PRESION**: 1.87 atm PRESION: 1 atm
VOLUMEN TOTAL: 289 L PRESION MAX***: 1.7 atm
DIAMETRO: 65 cm SOLIDOS SUSPENDIDOS: Si
ALTURA DE LIQUIDO: 65 cm DENSIDAD: 1023 kg m™
ALTURA TOTAL: 87 cm VISCOSIDAD: 3.3 10*
ESPESOR PARED: 3.29 mm VOLUMEN UTIL: 217 L
PESO VACIO: 76,1 kg
PESO LLENO: 297.7 kg
ACCESORIOS DATOS AGITACION
REFRIGERACION: NO AGITADOR: Turbina Rushton
CALENTAMIENTO: NO N° PALAS: 6
FLUIDO AUXILIAR: - ANCHO PALAS: 5.4 cm
VALVULAS SEGURIDAD: 2 ALTO PALAS: 4.3 cm
DISCOS RUPTURA: NO POTENCIA MOTOR: 7.67 KW
PURGA: NO VELOCIDAD: 85 rpm
DEFLECTORES: SI N° DE DEFLECTORES: 4
AISLAMIENTO: SI ANCHURA DEFLECTORES: 5.4 cm
OTROS
Atmasfera inertizada mediante nitrégeno estéril.
NOTAS

*Tomada como la de operacidn con un incremento de 509F (Wallas).
**Tomada como un incremento del 10% frente a la presién maxima de operacion.
***Tomada como 25psi superior a la presién normal de operacion (Walas).
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Analisis de costes

5.1 INTRODUCCION

Los costes asociados a poner en marcha cualquier tipo de planta industrial son, ante
todo, muy heterogéneos. Materias primas, equipos, impuestos, canones de vertido, personal,
gastos energéticos; en definitiva, una larguisima lista de conceptos, algunos materiales y otros
no, algunos de uso compartido y otros no.

Por ejemplo, el personal no es individual de cada seccion, no al menos al 100%. Los
impuestos también corresponderan al proceso global. Equipos como tuberias o bombas se
compraran a la vez para toda la planta, para reducir su precio. O los costes de corrientes
auxiliares que se usan para calentar, enfriar, vaporizar o condensar los intermedios de

produccion.

Por tanto, el grueso del analisis econémico habra de ser comun a las tres secciones
en las que se divide el proyecto, y debido a esto en este capitulo tan solo se estimaran los
costes de los equipos involucrados, asi como los derivados de su instalacién. Se considera
gue son los Unicos dos asuntos en los que se puede obrar de manera independiente sin que

el resultado final varie a peor.

5.2 COSTES DE EQUIPOS

Resulta dificil estimar los costes de un equipo sin acudir a ninguna empresa
especializada en la fabricacion o ensamblaje de los mismos. Para estimar los costes, no se
cuenta apenas con informacion comercial, ni se pueden comparar varios precios o alternativas
para un mismo equipo. Existe, en definitiva, poca informacion al alcance de un estudiante para

conocer con exactitud el precio de los equipos disefiados.

El andlisis aqui llevado a cabo solo puede ser tomado como una estimacién, con una
precision limitada. Para realizar los calculos se ha utilizado la herramienta Equipment Cost —
Plant Design and Economics for Chemical Engineers (Peters M.S., Timmerhaus K.D., West
R.E., 2020). Una posible alternativa serian las correlaciones graficas que muchas veces
aparecen en la bibliografia habitual. Sin embargo, en muchas ocasiones las interpolaciones
graficas implican un error extra asociado al medio en el que se reproducen las imagenes. La
herramienta mencionada, simplemente utiliza los datos que se representan en las
correlaciones gréaficas, de manera que se introduce el valor deseado y se obtiene con una
precision mucho mayor una interpolacién analoga. En la tabla 121, se encuentran los precios

de compra de los equipos de la seccién.

El resto del presupuesto de la operacién, se encuentra en la seccion individual, por las razones

mencionadas anteriormente.
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Tabla 121. Costes de los equipos de la seccion |

(Peters M.S., Timmerhaus K.D., West R.E., 2020).
Coste (10°$, 2002)*

Intercambiador (Calentamiento) 1.239
Tanque de Precipitacién 3.949
Aislante (Tanque de Precipitacion) 0.040
Centrifuga 95.990
Intercambiador (Enfriamiento) 1.239
Tanque inoculacion (3 uds.) 65.499
Columna Destilacion 24.288
Relleno Columna 2.898
Condensador (Columna) 6.427
Calderin (Columna) 43.754
Intercambiador (Columna) 12.39
Coste total (10°$, 2020) 372.064
Coste total (10°€, 2020) 342.299

*Salvo las dos dltimas filas, en las que cambia el afio y la moneda.

La herramienta con la que se llevaron a cabo las estimaciones tiene algunas
limitaciones respecto a los equipos, por lo que se han realizado una serie de adiciones a la

tabla que se describen a continuacion.

Los intercambiadores de calor no entraban por el rango inferior en base al area de
intercambio, por lo que se puso el valor minimo posible (10 m?). El coste del tanque de
precipitacién incluye ademas el agitador y su motor (por lo que se incluye el aislante por

separado).

El coste de cada tanque de inoculacion incluye todos los accesorios utilizados, y en la

tabla aparece el precio final de los tres equipos comprados.

En cuanto a la columna, incluye las conexiones, pero no los equipos auxiliares de
condensador y calderin, por lo que también se han incluido aparte. Dentro del precio del

relleno se tienen en cuenta los distribuidores y el soporte interno del relleno.

Los costes estan calculados en base al indice CEPCI de 2002: 394.3, por lo que han
de actualizarse al tltimo indice disponible: 595 en abril de 2020 (Chemical Engineering Online,
2020). Por ultimo, se transforma el coste de délares a euros segun el cambio actual, 0.92€
equivale a 1$ (Periédico Expansion, 2020). El coste final de todos los equipos resulta ser
334348 €.

143



6.BIBLIOGRAFIA



Bibliografia

CAMARGO L., DONEDA D., DE OLIVEIRA V.R, Whey protein
ingestion in elderly diet and the association with physical, performance and clinical
outcomes, Experimental Gerontology. Elsevier B.V, 2020.

CHEMICAL ENGINEERING ONLINE, ECONOMIC INDICATORS: CEPCI INDEX [Disponible
en: https://www.chemengonline.com/economic-indicators-cepci/] [Consultado el 25 de Mayo
de 2020]

DORAN P.M., Bioprocess Engineering Principles. Academic Press Limited, 1995.

FURIA T.E. (ed.), CRC Handbook of Food Additives. 2" ed. Cleveland: The
Chemical Rubber Co., pag.237, 1972.

HILL A.R., IRVINE D.M., Effects of pH on the Thermal Precipitation of Proteins in Acid and
Sweet Cheese Wheys. Canadian institute of Food Science and Technology Journal. Vol. 21,
N° 4, pags. 386-389, 1988.

INCROPERA F.P., DEWITT D.P., BERGMAN T.L., LAVINE A.S., Fundamentals of Heat and
Mass Transfer. 62 ed. John Wiley & Sons, 2006.

KHAN A.A., SHIBATA H., KRESNOWATI M.T.A.P., TAI S.L., Production of Chitin and
Chitosan from Shrimp Shells. ST- 4931 Conceptual Process Design, Delft University of
Technology, 2001.

KAWAIZUMI F., NISHIO N., MIYAHARA Y., Heat-capacity measurements of aqueous
solutions of mono-,di-, and tri-saccharides using an isoperibol twin calorimeter,
J.Chem.Thermodynam., 1981. pags. 89-98.

LIDE D.R., CRC Handbook of chemistry and physics: a ready-reference book of chemical and
physical data, 84™ Ed., Boca Raton, Fla.: CRC Press., 2003. pags. 4-131.

MCCABE W.L., SMITH J.C., HARRIOT P., Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica. 72
ed. McGRAW-HILL/INTERAMERICANA EDITORES, S.A, 2007.

MEGYESY F.E., Pressure vessel handbook, 12" ed, Pressure Vessel Publishing INC, 1972.

NICOLAI T., BRITTEN M., SCHMITT C., B-Lactoglobulin and WPI aggregates: Formation,
structure and applications. Food Hydrocolloids 25, pags. 1945-1962. Elsevier B.V, 2011.

PAREDES MONTOYA P., CHAVEZ MARTINEZ A., RODRIGUEZ FIGUEROA J.C., AGUILAR
PALMA N., RENTERIA MONTERRUBIO A.L., RODRIGUEZ HERNANDEZ G., Caracteristicas
fisicoguimicas y microbiolégicas de suero de leche de queso Chihuahua. Investigacion y
Ciencia, vol. 22, nim. 62, mayo-agosto 2014, pags. 11-16. Universidad Auténoma de

Aguascalientes.

145


https://www.chemengonline.com/economic-indicators-cepci/

Bibliografia

PARRA HUERTAS R. A., Lactosuero: Importancia en la Industria de Alimentos. Revista
Facultad Nacional de Agronomia - Medellin, vol. 62, nim. 1, pags. 4967-4982. Universidad
Nacional de Colombia, 2009.

PERIODICO EXPANSION, Conversor de divisas. [Disponible en:
https://lwww.expansion.com/ahorro/conversor-divisas/dolar-euro] [Consultado el

25 de Mayo de 2020]

PETERS M.S., TIMMERHAUS K.D., WEST R.E.,Equipment Cost — Plant Design and
Economics for Chemical Engineers. 52 ed. McGraw-Hill, 2020. [consulta: 29 mayo 2020]
Disponible en: http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/

RAMIREZ NAVAS J.S.. Aprovechamiento industrial de lactosuero mediante procesos
fermentativos. Revista Especializada en Ingenieria de Procesos en Alimentos y Biomateriales,

Vol. 6, pags. 69-83. Universidad Nacional Abierta y a Distancia, 2012.

RUSHTON, J.H.,COSTICH EW., y EVERETT H.J., Chem. Eng. Prog., 46: 395, 467. En:
MCCABE W.L., SMITH J.C., HARRIOT P., 2007. Operaciones Unitarias en Ingenieria
Quimica. 72 ed. McGRAW-HILL/INTERAMERICANA EDITORES, S.A, 1950.

SHU-YAO T., HSIANG-YU L., YU-CHING H., CHUN-PING L., Prediction of the growth and
storage conditions of Lactobacillus plantarum and Lactobacillus casei by isothermal kinetic
simulation. Thermochimica Acta Vol. 655, 2017-9-10, pags. 363—-371. Elsevier B.V, 2007.

STOKCKAR U., GUSTAFSSON L., LARSSON C., MARISON I., TISSOT P., GNAIGER E.,
Thermodynamic considerations in constructing energy balances for cellular growth, Biochimica
et Biophysica Acta, 1993. pags. 221-240.

TEJEDA MANSIR A., MONTESINOS CISNEROS R.M., ZAMUDIO R.G., Bioseparaciones. 22
ed. PEARSON EDUCACION, 2011.

TREYBAL R.E., Operaciones de transferencia de masa, 22 ed., McGraw-Hill, 2007.

YOUSEFF, A.M. et. al, Preparation and characteristics of co-precipitate proteins from oilseeds
and legumes seeds. Food/Nahrung 39, 1995. pags. 475-482. En: ALUDATT M. H., AL-
RABADI G.J., ALLI I, EREIFEJ K., RABABAH T., ALHAMAD M. N., TORLEY P. J., Protein
co-precipitates: A review of their preparation and functional properties. Food and Bioproducts
Processing, Vol. 91, nim. 4, octubre 2013, pags. 327-335. Elsevier B.V.

Walas S.M., Chemical Process Equipment: Selection and Design,
Butterworth-Heinemann, Woburn, MA, 1988.

WOLFRAM ALPHA [base de datos en linea] [consultado 27 de mayo]Disponible en:

https://www.wolframalpha.com.

146



Bibliografia

NORDBERG H., CANTOR M, DUSHEYKO S., HUA S., POLIAKOV A., SHABALOV I,
SMIRNOVA T., GRIGORIEV IV., DUBCHAK I., The genome portal of the Department of
Energy Joint Genome Institute: 2014 updates [online], Nucleic Acids Res, 2014, 42(1):D26-31
[consultado: 15 mayo 2020]

147



APENDICES



Apéndice Al

APENDICE Al: TABLAS DE DATOS FIiSICOS/TERMODINAMICOS Y
FIGURAS

Tabla 122. Propiedades del agua a diversas temperaturas (Incropera et. al).

TCC) T(K) p(kgm?3 p(Pas?)10® Cp(kIkg*KYH Pr kWmitK?

15 288 999 1.14 4.18 8.06 0.59
20 293 998 1.01 4.18 7.10 0.60
25 298 997 0.90 4.18 6.15 0.61
37 310 993 0.70 4.18 4.62 0.63
85 358 969 0.33 4.20 2.07 0.67
90 363 965 0.31 4.21 1.95 0.68
100 373 958 0.28 4.22 1.76 0.68

Tabla 123. Entalpias de combustién y calores especificos de las sustancias que reaccionan
en la inoculacion (Varias fuentes).

Compuesto (kJAr:(gl'l)* (kJ mCopI‘l K1) Ref. bibliogréafica Cp
Lactosa 5672 0.42 Kawaizumi et al., (1981)
A. Lactico 1363 0.19 Furia T.E, (1972)
Agua 0 0.08 Stokckar et al., (1993)

*Las entalpias de combustion se han obtenido de Wolfram-Alpha.

Tabla 124. Entalpias de formacion y calores especificos de las sustancias que reaccionan en
la neutralizacion (etapa de inoculacién) (Varias fuentes).

Compuesto (kJArr|1_|(;I‘l)* (kJ mCopI‘l K1) Ref. bibliografica Cp
Lactico -686 0.19 Furia T.E, (1972)
Hidréxido -1002 0.09 Lide R., (2003)
Lactato -1916 0.21 Khan et al., (2001)
Agua -285 0.08 Stokckar et al., (1993)

*Las entalpias de formacién se han obtenido de Stokckar et al., (1993).
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APENDICE Bl: CALCULOS DE TRANSMISION DE CALOR
Bl.1. Céalculos de los intercambiadores de calor

Con el objetivo de reducir la extension de la memoria, y facilitar la comprension de los
disefios realizados, se incluyen aqui los calculos de los diversos coeficientes relacionados con
el transporte de calor (Como los coeficientes de transmision por conveccion o los coeficientes

globales de transmisién de calor).

En el caso de los intercambiadores de calor, se han disefiado de tal manera que se
mantenga la alta turbulencia en los mismos. Esto unido a su geometria usual, hace posible el
uso las correlaciones estandar (Incropera, 2006). Para estos equipos se ha utilizado la

correlacion de Dittus-Boelter, que se presenta a continuacion:

Nu = 0.023 Re*/> pr™ [119]

Donde n sera 0.4 para un fluido que se calienta y 0.3 si este se enfria. Para utilizar
esta relacion hace falta que el Reynolds sea superior a 10 000, que el nimero de Prandtl tome
un valor de entre 0.7 y 160, y que el flujo esté totalmente desarrollado (L/D>10). Las dos
primeras condiciones se comprueban en las tablas All y BI1 respectivamente. La tercera se
asume por el momento, y basta con ver los resultados finales presentados en el apartado

3.1.2. para observar que se cumple tanto para la carcasa como para los tubos del equipo.

El nimero de Reynolds necesario se obtiene de la expresién habitual, con el uso de
las dimensiones calculadas en el apartado 3.1.2. y las propiedades de la tabla All. Se
presenta en sus dos formas, para el caso de una tuberia estandar con el uso del diametro, y

con el diametro hidraulico para su aplicacion a la carcasa:

Du Dyu
Re:p ;Re:p h [120]
u u

A continuacion, se obtiene el valor del coeficiente mediante la expresion del niumero
de Nusselt (Incropera, 2006), en la cual se usa el diametro como longitud caracteristica de
una conduccioén circular, usandose el didmetro hidraulico para el caso particular de la carcasa.
La k corresponde al fluido analizado, es decir el agua, con lo que dicha propiedad puede

encontrarse también en la tabla 122:

hL [121]

Los resultados se resumen en la tabla 125.
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Tabla 125. Célculo de los coeficientes de transmision por conveccion para el primer
intercambiador (Elaboracién propia).

Fluido Re Pr n Nu h (W K*m?)
Lactosuero 30023 4.53 0.4 161 4255
Agua de calentamiento 50801 1.86 0.3 161 5583

Del mismo modo se calcula el coeficiente global de calor, para lo que ademas hace
falta la conductividad calorifica del acero AISI 304, que es k=14.9 W m'* K*a 300 K (Incropera,
2006), para estimar la resistencia a la conduccién a través de la pared del tubo. Los radios
presentados hacen referencia a los tubos, donde los subindices i y o se refieren al interior y
al exterior de los mismos respectivamente. La expresion 122 (Incropera, 2006) basa U en el
area interna de los tubos, y por ello aparece ri en el denominador de la resistencia a la
conduccion. El calculo en base al radio externo podria dar una U algo menor, pero se
compensaria con un area mayor de intercambio. En definitiva, los resultados deben ser los
mismos, en cualquier caso:

1
1 Tl 1

Rt R [122]

U=

Se obtiene que U=1931 W K* m2. Con este valor puede aplicarse, tal y como se hace

en el apartado 3.1.2, la ecuacién de disefio habitual de un intercambiador de calor.

A continuacion, se muestran los resultados, obtenidos de calculos analogos a estos,
para el segundo intercambiador de calor, en la tabla 126. Observando catalogos comerciales,
se llega a la conclusion de que el valor de la conductividad calorifica a 300 K es bastante

preciso para estos calculos, en tanto que la variacién es minima en el rango de temperaturas.

Tabla 126. Coeficientes de transmision de calor para el segundo intercambiador
(Elaboracién propia).

Fluido Re Pr n Nu h (WK*m?) U (W K?*m?)
Lactosuero 39160 3.34 0.3 156 4188 1626
Agua de enfriamiento 11368 7.10 0.4 88 3667

Bl.2. Estimacién de las pérdidas calorificas en un tanque agitado

Se realiza en este apartado un andlisis al tanque agitado de precipitacién proteica,
para determinar si realmente se mantiene la temperatura de 85 °C necesaria para llevar a
cabo la operacion. El procedimiento es similar al del apartado anterior. Habra que determinar

los coeficientes de transmisién por conveccion dentro y fuera del tanque, para a continuacion
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estimar el flujo de calor, utilizando también la resistencia a la conduccion a través de la pared.

Para el coeficiente de conveccion interno, hay varias correlaciones disponibles en la
bibliografia. Doran (1995) dispone una [I23], inicialmente pensada para la transmision hacia
encamisados, pero que servird para nuestro propésito. Esta ecuacion tiene en cuenta la
diferencia de viscosidades que el liquido presenta entre las capas limites, cercanas a la pared
(uw), y el resto del tanque (ub). Sin embargo, esta diferencia es despreciable para liquidos
poco viscosos como es este caso. Re; se refiere al numero adimensional calculado para el
agitador [124], con la expresion que usa la velocidad de giro (n), el diAmetro del agitador, y la
densidad y la viscosidad del fluido agitado. Se encuentra un valor dentro del tanque de
194868.

0.14
Nu = 0.36 Re®S7 pro33 (I’j—b) [123]
w
D,n
Re; =2 - [124]

Aplicando el valor del numero de Reynolds (calculado con los pardmetros obtenidos
en el apartado 3.2.2) se obtiene finalmente un valor de 1525 W m2 K'! para el coeficiente. La
longitud caracteristica para transformar el nimero de Nusselt al coeficiente de conveccion

(segun la expresion BI3) es el diametro del tanque.

Por otro lado, para el coeficiente de conveccidn externo se toma un valor aproximado
y siguiendo el criterio mas conservador posible. Para la conveccion libre en gases, este
coeficiente suele tomar valores de entre 2 y 25 W m?2 K (Incropera, 2006), con lo que se
utiliza este altimo valor. En cualquier caso, realizando los calculos suponiendo coeficientes
mucho mayores (valores de hasta 1000 W m? K?) se ha podido comprobar que la influencia
es minima, puesto que la resistencia a la transmision de calor se encontrara principalmente

en la conduccién a través del aislante.

Para calcular esta dltima resistencia, se necesita simplemente la conductividad
calorifica del aislante utilizado. Para una manta de fibra mineral de unién organica, esta es de
0.05 W m? K aproximadamente (Incropera, 2006). A continuacién, solo hay que introducir
los datos calculados en las expresiones de U. Para la pared lateral, de geometria cilindrica,
se utiliza la ecuaciéon Bl4. Igualmente, Incropera (2006) provee una expresion para paredes
planas, que se utilizara para la base del tanque [I25]. En esta, L representa el espesor de la
capa de aislante. En Bl4 para este caso el radio interno serd el del tanque, y el externo

correspondera al mismo sumandole el espesor del aislante.
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U=
1

e~ =

1
e [125]

Se considera despreciable la transmisién de calor por la superficie del liquido, en
contacto con el aire parado que llena el 25% restante del tanque.

Para calcular el area de intercambio de calor, se acude a las ecuaciones del area de
un cilindro, para la pared lateral (I126) y el fondo del tanque (I27) respectivamente. Por

consistencia con la expresion Bl7, se denomina L también aqui al espesor del aislante.
Aaterat = (D¢ + 2L)H [126]
D 2
Afondo =T [7‘ + L] [127]

Resulta evidente que hay una dependencia entre el espesor del aislante y el flujo de
calor final. Ademas, dicho flujo depende tanto del area de intercambio como del coeficiente
global de transmisién de calor. Por tanto, a medida que se aumente L, aumentara también el
area de intercambio, aunque disminuira el coeficiente U. Aunque el sentido comun dicte que
una capa mas gruesa de aislante siempre sera mas efectiva, habra un punto a partir del cual
mas aislante represente mas pérdidas de calor, este punto estda determinado por el

denominado radio critico de aislante (Incropera, 2006).

Segun la ecuacion 113, el Unico dato restante es la diferencia de temperaturas entre
el interior y el exterior del tanque. Suponiendo que el exterior esté a una temperatura media

de 15 °C, y estando el tanque a 85 °C, este incremento sera de 70 °C.

Mediante la herramienta Solver de Microsoft Excel, se determina este punto, para asi
calcular las pérdidas minimas en el tanque. Los resultados obtenidos se muestran en la tabla

127, para el espesor obtenido de 76 cm.

Tabla 127. Pérdidas de calor con un espesor igual al radio critico de aislante para el tanque

de precipitaciéon proteica (Elaboracién Propia).

A (m2) U (W/m2K) Pérdidas (W) Pérdidas totales (W)
Lateral 4.45 0.04 115
Fondo 3.71 0.06 16.5

28.0

28 vatios resultan una cantidad insignificante de energia. Como dato de referencia,
aplicando las expresiones anteriores sin aislante alguno, las pérdidas aumentaban mas de
100 veces, llegando a los 2.9 kW. Sin embargo, un aislante de 76 centimetros en un tanque
cuyo diametro es de 65.1 resulta algo desproporcionado. Arbitrariamente se prueba con un

aislante de 20 centimetros de espesor, y se obtienen los siguientes resultados (tabla 128:
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Tabla 128. Pérdidas de calor con un espesor de aislante de 20 cm, para el tanque de
precipitacion proteica (Elaboracion Propia).

A (m2) U(W/m2K) Pérdidas (W) Pérdidas totales (W)
Lateral 2.15 0.19 28.8
Fondo 0.87 0.24 14.6

43.4

El valor obtenido ahora sigue siendo bastante bajo, siendo asumible para el

funcionamiento correcto del equipo.

Bl1.3. Encamisado de los tanques de inoculacion

Tal y como se ha explicado en los balances previamente, lo primero que se ha fijado
en este disefio es el flujo de agua refrigerante, para asegurar la turbulencia y la optimizacion
del intercambio de calor. De esta manera ademas se mantiene la temperatura del agua
practicamente constante (debido al bajo flujo de calor a disipar), lo cual ahorrara costes

respecto al circuito de agua de servicio.

Dimensionando inicialmente el encamisado con un ancho de 5 cm y una altura de 25
cm se comienzan los célculos. En caso de que con estas suposiciones no pueda asegurarse
el flujo de calor suficiente, se ampliara el area de intercambio o se cambiaran otras variables

del proceso para hacer posible la operacion.

Esta agua de refrigeracion, al igual que en los casos anteriores esta a 15 °C
inicialmente. Ademas, como se trata de una conduccién cuadrada en la que el flujo es
turbulento, puede utilizarse la correlacién de Dittus-Boelter (expresion 119). Previamente se

calcula el nimero de Reynolds con la expresion 120.

Con las expresiones 123 y 124 se calcula de manera analoga al tanque de precipitacidén

proteica, el coeficiente de transmision por conveccién en el interior del tanque.

Y una vez obtenidos ambos coeficientes (se entiende que se transforman desde el
numero de Nusselt, como en los casos anteriores), puede obtenerse el coeficiente global de

intercambio de calor. Los resultados obtenidos pueden observarse en la tabla 129.

Tabla 129. Coeficientes de intercambio de calor en el encamisado (elaboracion propia).

Fluido Re Pr n Nu h (WK*m?) U(WK*tm?)
Tanque 106420 2.07 - 1068 429 253
Encamisado 10233 8.06 0.4 86 614
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Como tanto la temperatura en el tanque (37 °C) como en el encamisado (15 °C), no

tiene sentido hacer uso del incremento de temperatura logaritmico, ya que daria cero. Se

calcula el incremento de temperatura estandar, que sera constante y de 22 °C. Aplicando la

expresion habitual de flujo de calor (Q=UAAT), se obtiene el area necesaria de intercambio.

Los resultados obtenidos se encuentran en la tabla 130:

Tabla 130. Calculo del area de intercambio necesaria en el encamisado

(elaboracion propia),

Q (kW) UMW m?K? AT, (K) A (m?)
2.89 253 22 0.52

Si se calcula el area de intercambio con los valores propuestos inicialmente, para un

encamisado con un ancho de 25 cm, y que rodea por completo al tanque (de diametro igual a

1.56m), se obtienen 1,23 m2 de &rea de intercambio, mas del doble de lo necesario.
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Nomenclatura

(-

[]
AH

AHP
ATlm

o T @ T

Pm
Pr

Velocidad de reaccion (mol m3s?)

Caudal masico (kg/s)

Concentracion (kg/m?)

Variacion de entalpia (J/mol)

Variacion de entalpia estandar (J/mol)
Temperatura media logaritmica (K)

Area (m?)

Concentracion (kg/m?)

Sobreespesor por corrosion (mm)

Calor especifico (J kg™* K?)

Diametro (m)

Eficacia de junta

Factor de toxicidad de inhibicion de la biomasa
Fraccion de filtro rotatorio sumergida (adimensional)
Caudal molar (mol/s)

Aceleracion por gravedad (m?/s)

Altura completa (m)

Altura parcial (m)

Coeficiente individual de transmisién de calor por conveccion (W m2 K1)
Factor de toxicidad de inhibicién del producto
Conductividad térmica (W/m K)

Contante de Monod (g lactosa dm®)

Longitud (m)

Coeficiente de mantenimiento (g lactosa g* biomasa h')
Momento en la junta del faldén a la cabeza (pies-libra)
Numero de (moles, potencia, tubos..)

Velocidad de rotacion (rev/s)

Concentracion de acido lactico (g dm3)

Potencia (W)

Presién (Pa)

Concentracion de &cido lactico inhibitoria (g dm)
Numero de Prantl (adimensional)

Calor (J)

Caudal volumétrico (m?/s)

Radio (m)

Resistencia al calor por ensuciamiento (m? K W)
Resistencia hidraulica a la filtracion (m™)
Numero de Reynolds (adimensional)

Ratio de capacidad eyector (kg/kg)
Concentracion de sustrato (g dm-3)

Estrés de operacion maximo permitido (kPa)
Factor de forma (adimensional)

Grosor (mm)



Nomenclatura

Tiempo (h 6 s)

T Temperatura (K)
U Coeficiente global de transferencia de calor (W m? K1)
\% Volumen (mq)
w Peso (kg)
X Concentracion de biomasa (g dm™)
Conversion (tanto por uno)
Xm Concentracion de biomasa inhibitoria (g dm™)
Yps  Coeficiente de rendimiento del producto (g acido lactico g* lactosa)
a Resistencia especifica de torta (m/kg)
Coeficiente de formacion de producto asociado al crecimiento (g &cido lactico g*
biomasa)
B Coeficiente de formacién de producto no asociado al crecimiento (g acido lactico g*
biomasa h)
€ Velocidad de disipacion de energia turbulenta (kg m?s3)
A Dimension minima de remolinos (m)
Entalpia de ebulicion(J/kg)
u Velocidad de crecimiento microbiano especifica (h™)
Viscosidad dinamica (Pa-s)
Umax  Velocidad de crecimiento especifica maxima (h?)
o) Densidad (kg/m?3)
o Tension superficial (N m™)
W Fraccion volumétrica (adimensional)
v Caudal volumétrico (m?/s)

Viscosidad cinematica (m?/s)

Lista de subindices

a agitacion m media

¢ ciclo mezcla
concentrado 0 alimentacion
critico externo
frio final

F fermentacién p particula

f formacion I reaccion

H hidraulico T total

i agitador v vapor producido
inicial w pared
interno vapor vivo, ya sea condensado o no

L liguido X compuesto “X”, genérico
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Introduccion

En esta parte del proyecto se desarrolla la seccion I, la cual corresponde a la segunda
parte del proceso. Esta comprende las operaciones unitarias posteriores al pretratamiento e
inoculacion (desarrollados en la seccion 1) y anteriores a la purificacion del producto
(desarrollados en la seccion Ill). De manera mas detallada, las operaciones unitarias tratadas

son:
1. Fermentacion y neutralizacion
Filtracion de la materia organica

Acidificacion

WD

Filtracion de la sal de calcio formada

5. Evaporacion

Numerosos estudios han desarrollado distintas condiciones de operacion de
fermentaciones lacticas realizadas por las denominadas bacterias LAB. En este proyecto,
siguiendo el estudio realizado por Biyukkileci y Harsa, (2004), se opt6 por la produccion de acido
lactico L(+) en reactor tipo batch a 37°C y presion atmosférica, a partir de lactosuero utilizando
la bacteria Lactobacillus casei. Una vez eliminada la biomasa, la acidificacion de la sal de calcio
formada en el reactor en el proceso de neutralizacion se lleva a cabo en un reactor CSTR (de
tanque agitado), dando como subproducto yeso que habra que eliminar filtrando, mientras que

en la evaporacion final se elimina gran parte del agua del efluente, que se encuentra muy diluido.

Pese a tener tres fermentadores en el proceso, dado que estos estan en paralelo
operando de manera escalonada, tanto los balances de materia y energia como el posterior
disefio se realizaran Unicamente a una unidad y seran iguales a las otras dos. Cabe destacar
gue todos los fermentadores se consideran analogos y, por tanto, definiendo uno quedan

definidos los otros dos.
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Diagrama de flujo y balances

2.1 DIAGRAMA DE FLUJO DE LA SECCION

N }
M X
d b | Vapor savredo |
.-ﬁ; / Y 20050 623 77 kgt |
- Inocude N
- ';g"’::;"? 5951197 kot ., #~ —
' =R
| Sustraty ) X M) 72:3 3 xah M)
| oisbgn| 2 Vapervo || 41 B
‘—|—~3— } l y X Producto ""““"‘"""“’4’. 33Epam 120727 kyh VDOt B0 DIC UKD
_¢ et - = - asecocnlll 17 1kgh 147 gala 61450 g
L - 7y
. [Caony, e ssian] i e t—! rari4 N
- > (o] - /
e .. DISCONTINUO ’ z i [ -’
—’E: & r ] b I:r.,pomoo r¥yeacon, 18°C = pp— v
B [ T W — [ - g —— Tat Y VDO S8 £0dBca |
S 15 v |
Agm de reirgamcon 120 \:7‘(,.// | Yo, - —-— — $4.7pal 5206 kg'h ‘
‘ @ P7/P8 L E"\\ 7\ FE1 Vapor V0 condenssdo
00 00 TIROToRIOn 17 ) T PwE——— L/ 4{_ w B hpsin 1297 27 kg |
. '{3 P11/P12
X i
Yoo homedo |
S1 (M%) 4084 kah '{}
(——[ 10| o I o
2 P! - Io! |-
1 — ]
P1PE Biomaza hirmoda PeP10 S
00 056 kg
\/,
Fig.ll1.Diagrama de flujo de la seccion (elaboracién propia)
*Véase el diagrama de bloques (apartado 3.1) para conocer el tiempo de cada una de las corrientes de llenado y vaciado de los
fermentadores.
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2.2 BALANCES DE MATERIA
2.2.1 Fermentador

Para poder realizar los balances de materia al fermentador es necesaria la
caracterizacion de la reaccién que tendra lugar en él. Con anterioridad se mencioné que se opto
por un proceso fermentativo realizado por la bacteria Lactobacillus casei. La caracteristica
principal de esta bacteria es que es homofermentativa, es decir, que el Unico producto principal
de la fermentacion realizada por este microorganismo es el acido lactico. Se produce, asi, una

biotransformacion por medio de la glucdlisis.

En la fermentacion, los microorganismos (en este caso, las bacterias) utilizan el sustrato
proporcionado (la lactosa del lactosuero) tanto para el mantenimiento celular como para la

formacion de nuevos individuos. La curva de crecimiento microbiano tipica es la siguiente:

g Exporeniial  Statfonary Prave | Mertdity |
Phase | Geowth | Pease |
L FMisse

Nt

'
'
'
'
'
'
'
A

Time (arbitrary units)

Fig.ll2. Vista esquematica de una curva de crecimiento microbiano tipica en un “habitat

cerrado” (Peleg y Corradini, 2011)

Dado que el acido lactico es un metabolito primario, éste se producira Gnicamente como
consecuencia del crecimiento celular y generacion de microorganismos (Singh et al, 2017). Asi,
es predecible pensar que la mayor produccion de este compuesto sera cuando el cultivo
microbiano se encuentra en la etapa de crecimiento exponencial. Por tanto, hay tres procesos
principales: consumo de sustrato, crecimiento microbiano y generacién de producto. El

fermentador se trata de un biorreactor y en este caso sera un batch stirred tank reactor (STR) .
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El balance de materia desarrollado es, por tanto, analogo al de un reactor discontinuo

con volumen constante:

Acumulacién = Entrada — Salida + Generacion

@» = @ -6 + &
(1): ZE=v-Z= ] (3):0
@) :0 @) V(-1 [112]

Donde V es el volumen del reactor, Cyx es la concentracion del componente “X” y (—r;) €s
la velocidad de reaccion. Con una sencilla operacion matemética, dividiendo por el volumen en
ambos lados de la igualdad, se puede observar que los balances a los distintos componentes

tendran la forma derivada de concentracion igual a la velocidad de generaciéon o consumo.

Consumo de lactosa

Teniendo en cuenta que el sustrato es utilizado tanto para el mantenimiento y crecimiento

celular como para la produccion del acido (Pinelli et al., 1997), se tiene:

L _ - .Z_ meX [113]

Produccién de acido lactico

La formacion del producto queda definida por la cinética de Luedeking-Piret:

apP _ dx
ol e + X (4]

Donde a y B son constantes empiricas, dependientes de las condiciones de fermentacion.

Se relaciona el crecimiento de biomasa con la formacién de producto (Luedeking y Piret, 1959).

Crecimiento microbiano

La tasa especifica de crecimiento (u) es facilmente calculable a través de la ecuacion de
Monod:

S
= £her [115]

Donde Ks es la constante de Monod, S la concentracién de sustrato y umax la tasa de
crecimiento maxima. No obstante, esta definicion no tiene en cuenta ningun tipo de inhibicién.
Estudios han constatado que el crecimiento microbiano sufre, de hecho, inhibicién debida al

producto (Alvarez et al., 2010). Utilizando la ecuacién propuesta por Levenspiel (1980) que tiene
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en cuenta el factor de toxicidad h y agregandole un factor similar f para el efecto de inhibiciéon en
la biomasa, resultaria:

“op(1-2) (1-2) 6]

m

Donde Xn Yy Pm son las concentraciones de biomasa y producto, respectivamente, a partir
de las cuales la bacteria no crece. Las anteriores ecuaciones, determinadas y estudiadas por
gran multitud de autores, fueron estudiadas por Altiok et al (2006) a escala de laboratorio. No
obstante, utilizando las mismas proporciones de componentes, nutrientes y exactamente las
mismas condiciones de operacion, asumiendo reproducibilidad a gran escala, se utilizaran los

resultados experimentales del articulo en este proyecto, ya que representan mas fielmente la

realidad.
.45 8
E 40 4 . o+ 7
,E 354 a * T6
L ]
= 4 +
8 30 N +5 _E
= 251 o . =
8 204 - . T? @
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Fig.l13. Comparacion del modelo ( — ) y de los resultados experimentales (+ biomasa,
@ producto, O sustrato) obtenidos con un So= 35.5 5 kg m (Altiok et al., 2006)

Asi, utilizando los valores experimentales del estudio, para nuestro caso de concentracion
inicial de 35.5 kg m™ se obtuvo que la fermentacion finalizaba a las 11 horas, consumiéndose
por completo la lactosa, y obteniendo una concentracion final de acido lactico de 30 kg m. Con
estos datos es posible hacer un balance global al fermentador, definiendo las diferentes

corrientes.
Entrada

Durante el llenado, tal como se comentara en el apartado 3.1 de esta seccion, se
introducen unas cantidades al reactor tal que la concentracion de cada una de las sustancias al
inicio de la fermentacién fue de: 35.50 kg/m? de lactosa, 10 kg/m?® de extracto de levadura, 0.50
kg/m?3 de K:HPQ4, 0.50 kg/m® de KH,PO4, 0.20 kg/m® de MgSQy, 0.05 kg/m® de MnSO, - H.O y
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1.20 kg/m? de biomasa. Asi mismo, tanto el propio lactosuero residual como el indculo contienen
lactato, con una cantidad total procedente de la seccion | de 151.92 kg totales entre ambos.
Ademads, hay que tener en cuenta que, para un control automatico del pH y posterior purificacion
del &cido lactico, el formado se neutralizara con inyecciones automaticas de Ca(OH) al 25% wi/v
(Nakano et al, 2012), por lo que segun la reaccion:

2C3HgO03 + Ca(OH), = Ca(C3Hs03), + 2H,0 [117]

La cantidad total de hidroxido de calcio necesitada durante toda la fermentacién para

neutralizar los 450 kg de acido lactico seria de 185 kg, administrables en once horas. Por tanto,
el agua anadido sera el asociado al lactosuero, conociendo que su densidad es de 1023 kg/m?
(Montoya et al., 2014), el que proviene de los nutrientes disueltos (densidad semejable a la del
agua) y el asociado a los 185 kg de hidroxido de calcio, que es posible calcular al estar al 25%
(w/v) y conociendo que la densidad del Ca(OH). es de 2240 kg m= (USCG, 1999).

Salida

Una vez finalizada la fermentacién, durante el vaciado del reactor la corriente de salida
serd, principalmente, lactato de calcio, agua y biomasa. Como se pudo observar en la figura 112,
el sustrato se consume por completo, obteniendo una concentracion de biomasa final de 7 kg/m?®
(104.40kg)

El agua que sale del reactor sera la que entrd, mas la que se formd en la neutralizacion
segun la ecuacién 117, y menos la consumida en la hidrélisis de la lactosa, descrita por la

siguiente ecuacion:

Mientras que todo el acido lactico formado (450 kg), en este caso, estard en forma de
lactato (545 kg), sumandose al que entré. Teniendo en cuenta su solubilidad, que a 37°C estara
entre 8-8.96 g /100 g de solucion (Xie et al, 1991), no precipitard. Sabiendo que entraron 506 kg

de lactosa y se consumid por completo, estequiométricamente el agua consumida (hidrolisis) y

producida (neutralizacién) fue 26.60 kg y 89.92 kg, respectivamente.
2.2.2. Filtro rotatorio 1

Para poder reutilizar estos microorganismos, dandoles un nuevo prop6sito como alimento
para ganado (con su correspondiente valor afiadido), es necesario utilizar un equipo de filtracién
gue asegure una recuperacion total de los sélidos, de tal manera que éstos no tengan grandes
cantidades de agua ligadas. Es por ello por lo que se optd por utilizar un filtro de rotaciéon a
vacio. La torta obtenida en este tipo de filtros suele tener una concentracion de sélidos del 60-
80% en peso (Peters et al., 2003) por lo que, tomando un valor medio, la torta obtenida tendra

un 70% en peso de solidos.
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Alimentacion

..........

Filtrado e
- Suspension

Fig.ll4. Esquema filtro rotatorio a vacio, con sus corrientes (Calleja et al., 1999)

Asi, para el filtro rotatorio disefiado, con una recuperacion completa de la biomasa
teniendo ésta un 30% de humedad (Peters et al.,2003) y considerando que en ese liquido que
se va con la biomasa, la proporcién lactato:agua es la misma que habia en el efluente, se obtiene

una salida soélida en la torta de:

Tabla Il1. Salida sélida del filtro rotatorio 1

Componente | Biomasa | Lactato de calcio H20 TOTAL
Caudal (kg/h) 9.55 0.19 3.90 13.64

*Véase resumen final del apartado 2.2 para la corriente liquida (pagina 11)
2.2.3. Tanque de acidificacion

El 4cido lactico producido en la fermentacién se encuentra en forma de lactato de calcio
debido a la etapa de neutralizacion automatica en el propio fermentador, tal y como se explicé
con anterioridad, por lo que para poder recuperar el acido se realiza una acidificacion al efluente,

una vez éste ha pasado por un filtro, eliminando la materia organica.

El tanque de acidificacion sera al fin y al cabo un reactor CSTR, de mezcla completa,
siendo el grado de homogeneizacion y mezcla parametros cruciales en esta etapa. Asi, el

balance de materia al reactor (volumen constante) sera:

Acumulaciéon = Entrada — Salida + Generacion

o= -6 + @

(1) : ddit =V ddit [119] @) E=Cv [114]
(2) 1Fo=Cyo-v [1120] (4) 1V (1) [112]
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Donde v es el caudal volumétrico de entrada, V el volumen reaccionante, (—r,) la
velocidad de reaccion y C la concentracion, ya sea final o inicial, de un componente “x”. Asi,
puede observarse que en un reactor CSTR habra entrada y salida continua, resultando en un

volumen dentro del reactor constante.

Para poder realizar el balance de materia global al reactor, hay que tener en cuenta la

reaccion que tendrd lugar en él. En primer lugar, ésta tiene la forma:

Ca(C3H503)2 + H2504_ d 2C3H603 + Ca504_ [”13]

Teniendo en cuenta que las distintas especies, al estar en disolucién, se encontraran
disociadas en sus iones. Numerosos estudios (Min et Al, 2011) asi como patentes (DOW, 2001)
indican que la relacion molar &cido:sal a introducir es 1:1. Cuando se introduce el &cido sulfurico
concentrado (98% peso) en el reactor, se produce una disminucion del pH, alcanzando éste
valores menores a 2 (Banner et al, 2011) lo que libera el acido lactico al protonar el i6n lactato y

produce la formacién de sulfato célcico.

Se puede explicar sencillamente de la siguiente manera. Partiendo de la expresion:

[La~]
pH = pK, + logﬁ [1114]

Donde [LaT es la concentracién del ion lactato (formando una sal) mientras que [Hla] es
la concentracion del acido lactico. Sabiendo que el pKa del acido lactico es 3.86 a la temperatura

de reaccion (O’Neil, 2013), para un Ph de 2 se tiene:

La~ > La~
2= 386+ logu u =1.38-1072

[HLa] [HLa]
Es decir que, a ese pH, la concentracion de acido lactico sera 72 veces la del idn lactato,

pudiendo asumir por tanto que todo el lactato de calcio ha pasado a acido lactico, dandose la

conversién completa.
Entrada

Conaciendo el caudal de entrada de la sal de calcio y siguiendo la relacién molar 1:1
anteriormente establecida, la cantidad estequiométrica de &cido sulflrico necesaria sera de
28.39 kg.

El agua que entra al reactor sera la que procede del fermentador junto con el lactato de

calcio mas la asociada al 4cido sulfarico introducido, ya que éste esta al 98% (0.58 kg/h de agua)
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Salida

En la salida, asumiendo conversion completa, todo el lactato habra pasado a &cido lactico
(teniendo en cuenta los coeficientes estequiométricos) y a sulfato de calcio que precipita en
forma de yeso, obteniendo 52.15 kg/h y 49.84 kg/h de cada uno de ellos, respectivamente. El
agua que sale sera igual a la que entr6 menos la asociada al yeso (sulfato de calcio dihidratado).

CaS0, + 2H,0 > CaSO0, - 2H,0 [115]

49.84 kg CaSO, - 2H,0 2 kmol H,0 18 kg
172.18 kg /kmol 1 kmol CCaS0, - 2H,0 1 kmol H,0

= 10.42 kg agua

Véase el resumen al final del apartado 2.2 para una mejor concepcion de las corrientes.

2.2.4. Filtro rotatorio 2

Tal como se indicé con anterioridad, en la etapa de acidificacién se forma sulfato de
calcio. No obstante, dada su solubilidad de entre 2-3 kg/m?® (Lebedev y Kosorukov, 2015) a 25°C
y sabiendo que el maximo de solubilidad esta entre 21 y 37°C (Schilling, 2001), se puede deducir
gue en las condiciones de operacion en el tanque de acidificacion éste precipitara hidratado, en
forma de yeso, Ca,SO. - 2H,0 (insoluble) y se mantendra en suspension gracias a una agitacion
eficaz. Es por ello por lo que en la siguiente etapa se elimina este precipitado a través de

filtracion.

Asi, para el filtro rotatorio disefiado, con una recuperacion completa del yeso (teniendo
éste un 30% de humedad) y considerando que en ese liquido que se va con el sdlido, la
proporcion acido lactico:agua es la misma que habia en el efluente, se tiene la siguiente salida
solida:

Tabla l12. Composicion de la salida sélida del filtro 2

Componente | CaSOs -2H.0 Acido lactico H20 TOTAL
Caudal (kg/h) 49.84 0.83 20.53 71

*VVéase resumen final del apartado 2.2 para la corriente liquida (pagina 11)

2.2.5. Evaporador

El propésito de esta etapa es eliminar gran cantidad de agua, para hacer una
preconcentracion del 4cido lactico diluido antes de que éste se dirija a la etapa de purificacion,
tratada en la seccion lll. El evaporador tendra una camara de condensacion (1) y una camara de

evaporacion (2). Un esquema del proceso seria el siguiente:
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salida vapor, m,

I
\ (2) salida concentrada, m,

>
vapor vivo, i, \
. \

(1) N

alimentacioén diluida, m,

vapor vivo condensado, m,,,

Fig.lI5. Corrientes de materia y energia en el evaporador (elaboracion propia)

La alimentacion diluida procede del filtro rotatorio, con un 3.91% en peso de &cido lactico,
y el objetivo es concentrar el efluente de tal manera que la salida concentrada tenga un 30% en
peso del acido. Se supondra un sistema binario, donde los Unicos componentes son el agua y el
acido lactico, por lo que, en la salida vapor, saldra inicamente vapor de agua. Para el balance
de materia global no se tiene en cuenta el caudal de vapor vivo, ya que en la cdmara de
condensacion el caudal que entra es igual al de vapor condensado que sale, siendo el flujo neto
cero. Asi, se tendré el siguiente sistema de ecuaciones:

Balance materia global camara evaporacion: m, = m, + m,, [1116]

Balance materia parcial camara evaporacion: 0.0391 - m, = m.- 0.3 + 1, -0 [1117]

Y conociendo el flujo de entrada del balance del equipo anterior, se obtiene que se elimina

1143 kg/h de agua, resultando en una corriente producto de 171 kg/h al 30% en peso en acido
lactico.
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Tabla. 113.Composicion de las diferentes corrientes acuosas de la seccion

Fermentador? Filtro 1 ° aci-lc-i?fri]g:ceién Filtro 2 ° Evaporador ®
Componente Entrada | Salida / Entrada | Salida / Entrada Salida / Entrada Salida / Entrada Salida
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
Lactosa 50.62 - - - - -
Extracto
levadura 14.26 ) ) i i i
KH2PO4 0.71 - - - - -
K2HPO, 0.71 - - - - -
MgSO4 0.28 - - - - -
MnSQO, - H20 0.07 - - - - -
Biomasa 1.71 9.55 - - - -
Ca(OH). 18.51 - - - - -
Lactatode | 5 1q 63.36 63.17 . : :
calcio
H.O 1419.29 1296.83 1292.93 1283.08 1262.55 119.74
H.SO, - - - | 28.39°¢ - - -
Ac. Lactico - - - 52.15 51.32 51.32
Yeso - - - 49.84 - -
-I;kog;r/ﬁ;_ 1521 / 13702 1370 / 1356 1385 1385 / 1314 1314 / 171

aEl flujo de cada componente se obtuvo dividiendo la masa total entre el tiempo de llenado/vaciado total. El flujo no es el

mismo (llenado en 10h, vaciado en 11) .P Hay corrientes soélidas o gaseosas que salen del equipo que no se incluyeron en

esta tabla, por eso los caudales difieren (véase balance de materia especifico). ¢ Agua asociado: 0.58kg/h

*La masa total entrante/saliente coincide en todos los equipos, con un error menor del 1%.

170




Diagrama de flujo y balances

2.3 BALANCES DE ENERGIA
2.3.1. Fermentador

La reaccioén global que se da en el fermentador es la siguiente:

C12H22011 + H20 4 4C3H603 [”18]

Para poder conocer el calor desprendido o absorbido durante el transcurso de la
operacion, es necesario conocer la entalpia de esa reaccion. Dado que los procesos biol6gicos
son complicados, la entalpia se calculara a través de la conocida ley de Hess, la cual establece
que “si una serie de reactivos reaccionan para dar una serie de productos, el calor de reaccion
liberado o absorbido es independiente de si la reaccién se lleva a cabo en una, dos 0o mas
etapas”. Asi, es posible conocer el calor liberado en la fermentacion a partir de las entalpias de

combustién de los compuestos, de tal manera que:

1x) CyyHyp 041 + 120, - 12€0, + 11H,0 AH® = —5684.8 kJ /mol
—4x) C3HgO03 + 30, = 3C0, + 3H,0 AH® = —1363.1 kJ /mol
C12H22 011 + H20 4 4‘C3H603 AH,Q = [1 * (_5684.8) - 4 * (_1363.1)] k]/mol

AH? = —232.4 k] /mol

Sin embargo, la temperatura de reaccién (37°C) no es la estandar (25°C) por lo que hay que

modificar la entalpia a través de:

310.15
AH, = AHY + f298.15 2 Cp, productos -2 Cp, reactivos AT [1119]

Suponiendo constantes los diferentes calores especificos del apéndice B, resulta:

AH, = —232.4 + [(4- 190 — (417.60 + 75.43)) - (310.15 — 298.15)] - 103 =[=229.2 k] /mol ]

Sin embargo, en el fermentador también se da la reaccion de neutralizacién (véase
ecuacion 1I7) por lo que la entalpia de esta reaccion se calcula también con Hess, en este caso

a través de los calores de formacion:

AHS = Z AI-Ijg,productos - Z AI_Ijg),reactivos [”20]

Sustituyendo se tiene:

AH? = [2-(—285.82) + (—1916)] — [2 - (—686.3) + (—1002.82)] = —112.22 kJ /mol
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Resultando, a la temperatura de reaccion, en -113.5 Kj/kmol. Asi, es posible conocer la
energia generada en el reactor por ambas reacciones con el tiempo, y dado que el objetivo es
mantener la temperatura en el fermentador constante, esta energia sera igual al calor retirado
por el agua de refrigeracion que sera suministrada de una torre de enfriamiento y entrara a
288.15K (15°C) y saldra a 290.15K (17°C), debido a las bajas necesidades energéticas.

Teniendo en cuenta que en el fermentador entran 506 kg de lactosa, equivalentes a
1.48 kmol y se forman 450 kg de acido lactico, equivalentes a 5 kmol que se neutralizan, el calor
generado a lo largo de la fermentacion sera de 16 kW.EI caudal necesario para retirar ese calor

puede conocerse a traves de la expresion:
Q=m-Cp-AT [1121]
Donde m es el caudal de refrigerante, Cp su capacidad calorifica y AT la diferencia de

temperatura entre la entrada y la salida. Asi, se necesitara un flujo de agua de 6769 kg/h para

mantener las condiciones isotérmicas.
2.3.2 Tanque acidificacion

Tal como se dijo con anterioridad, se trata de un CSTR isotérmico, por lo que el balance

de energia sera:

Q = (=AH)(—1)V [122]
Y teniendo en cuenta la ecuacién de disefio, la anterior expresion puede escribirse como:
Q = (—AH,) - [Fao (X4 — X4p)] [1123]

Donde —AH, es la entalpia de reaccién (que, al ser exotérmica, es negativa), Fao es el
caudal molar que entra al reactor, Xa es la conversién alcanzada (se supondra conversion
completa, es decir, 1), y Xae €s el grado de conversidn que entra al reactor (dado que solo entran

reactivos sin convertir, sera cero).

En el reactor habra tres procesos que liberen energia, por una parte, la acidificacion de
la sal descrita por la ecuacién 1113, por otra parte, la diluciéon de 4cido sulfdrico concentrado (al
98% en peso) en agua y por otra la hidratacién del sulfato de calcio anhidro para dar yeso. Asi,
puede verse que el calor total generado podra calcularse al multiplicar cada uno de los calores

por el caudal molar.

Acidificacion de la sal de calcio

A través de la ecuacion 1120 es posible conocer la entalpia de la reaccién 1113 usando las

entalpias de formacién del apéndice B:

AH? = (2 - (—686.3) + (—1433)) — ((—1916 + (—811.32)) = —76.71 k] /mol
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Sabiendo que el calor especifico del acido sulfarico es 135 J/mol K (Engineering ToolBox,
2003) y que el del sulfato de calcio anhidro es 99.7 J/mol K (Lide R., 2003), se tiene que la
entalpia a la temperatura de reaccién es de -75.09 Kj/mol.

Dilucion del acido sulfdrico

Al mezclar el &cido sulfarico concentrado al 98% en peso con el efluente, el acido sulfarico
pasa a estar en la mezcla al ~2% en peso, diluyéndose. El calor asociado a esta dilucién del
acido fuerte puede conocerse a través de la figura 116 , de tal manera que leyendo el calor de
dilucién infinita en ambos casos y restandolos, se obtiene el calor de dilucién en BTU/Ib de &cido

sulfurico:

98% en peso: 390 BTU/Ib

} — (390 — 60) = 330 BTU/lb =|—75.28 k] /mol
~2 en peso: 60 BTU/Ib
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Fig.ll6. Calores de dilucién infinita vs % peso de acido sulfarico (Bichowsky y Rossini, 1963)

Hidratacion del sulfato de calcio anhidro

El sulfato de calcio anhidro que se forma por la acidificacion del lactato de calcio
precipitara hidratado en forma de yeso, y esa hidratacion previa a la precipitaciéon liberara
energia. Asi, conociendo que la entalpia estandar de hidratacién es de -29 cal/g (Maksoud y
Ashour,1981) equivalente a -16.51 Kj/mol, ésta se modifica a la temperatura de operacion a

través de los calores especificos, sabiendo que el del yeso es de 187 J/mol K (Prieler et al.,2018):
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AH, = —72.28 + [(187 — (2 - 75 + 99.7)) - (310.15 — 298.15)] - 103 =|17.27 k] /mol

De tal manera que la energia total a disipar sera, teniendo en cuenta el flujo molar de

cada reactivo (siendo estequiometria 1:1):

Tabla 114. Balance energético en el tanque de acidificacién

Reaccion F'“‘(?nroel‘;";)“"o AHO(Kj/mol) | Energia liberada (Kw)
Acidificacion 0.080 75.09 6.0
Dilucion H,SO% 0.080 75.28 6.1
Hidratacion Ca;S0Oq 0.080 17.27 1.4
| TOTAL | | 13.5 |

Asi, para mantener la temperatura constante en el tanque utilizando agua de refrigeracion
gue tendra la misma temperatura de entrada y de salida que la del fermentador, y teniendo en
cuenta la expresién del calor absorbido por ella (ecuacion 1121) se necesitara un flujo de 5806

kg/h de agua.

2.3.3 Evaporador

En el evaporador existen dos camaras, tal como se comento en el apartado 2.2.5. En la
cadmara de condensacion vapor de agua saturado a presién, denominado “vivo”, se condensa, y
el calor latente desprendido sirve para calentar y evaporar parte del agua contenida en la
alimentacion en la camara de evaporacion. Asi, en la camara de evaporacién se necesitara

absorber calor mientras que en la camara de condensacion se liberara.

Camara de evaporacion

El calor a aportar serd el necesario para alcanzar la temperatura de ebullicién y para la

posterior evaporacion:

Qnecesario :l malimentaci()n : Cp,alimentaci()n : (Tebullicion - 37)] + Aagua ' mvap?r [”24]
Calentamiento a Tebulicién Evaporaciéon

En este caso, para realizar el balance de energia se utiliza el programa de simulacién de

procesos quimicos Aspen Plus.
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Fig.lI7. Simulacion de la cAmara evaporacion (elaboracion propia)

Dado que no tiene el evaporador como una unidad de proceso propiamente dicha, se
representd la camara de evaporacion con un separador de dos fases (L-V) y, afiadiendo las
especificaciones anteriormente mencionadas (flujos obtenidos en el balance de materia,
composicion del concentrado objetivo, temperatura inicial de la alimentacion y presion

atmosférica), el calor necesario para la operacion es de 788.05 Kw.

Camara condensacion

Los 788.05 Kw anteriores son proporcionados por un vapor saturado. Este entrara a 232
kPay 125°C, para condensarse a presion y temperatura constante liberando calor. Utilizando de
nuevo Aspen Plus, se simula la cAmara de condensacion con un condensador, especificando la
temperatura, presion y estado de la entrada (vapor) y la salida (liquido), y utilizando la
herramienta Adjust se ajusta el caudal de vapor para que el calor liberado sea igual al necesitado

por la camara de evaporacion. Asi, da un flujo de vapor vivo de 1297.27 kg/h.
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3.1 DESCRIPCION DE LA UNIDAD

La parte de la planta tratada en esta seccién es la siguiente:
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Fig.118. Diagrama de bloques de la seccion Il (elaboracién propia)

Tal como se menciond en la introduccidn de esta seccion, existen 5 operaciones unitarias
en este proceso: fermentacion con neutralizacion, filtracién de la biomasa, acidificacion, filtracién

del yeso y evaporacion.

Fermentaciones

Los tres fermentadores existentes de 20 m?, discontinuos (stirred tank fermenter, STF)
se encuentran escalonados de la siguiente manera: mientras uno se esta esterilizando y después
llenando, otro esta realizando el proceso fermentativo y el otro se esta vaciando. Asi es posible
gue el conjunto de la fermentacién sea continuo, cuando cada uno de los fermentadores no lo

es. Para conseguir esto es necesario que:

Lesterilizacién+llenado vaciado = t fermentacion = 11h [1125]

Asi, el tiempo de llenado sera de 10 h y el de esterilizacion de 1 h. El volumen utilizable
de cada fermentador es de 15m?, mientras que el modo de llenado manual de cada uno de ellos

es el siguiente:

Una vez vaciado y esterilizado el reactor, el lactosuero residual pretratado procedente de la
seccion | se introduce en él hasta llenar un volumen total de ~10m?. Posteriormente, todos los
nutrientes en las cantidades necesarias (esterilizados) se vierten al reactor disueltos en agua,

agregando con ellos un volumen total de 1.3 m3.
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Finalmente se introduce el in6culo, también procedente de la seccion | y agregando con él
un volumen total de 3m?3. A continuacion se inertiza el reactor con nitrégeno gas, desplazando el
posible aire existente, asegurando asi condiciones anaerobias y finalizando el llenado completo
del reactor en las diez horas. Durante la fermentacion se producen inyecciones automéaticas de

Ca(OH); para el control del pH (0.7m? en total).

Por su parte, el vaciado del reactor una vez terminada la fermentacion se hace directamente,
descargando el contenido total del reactor en once horas, con un flujo por tanto de 1370 kg/h

antes de volver a esterilizarlo y llenarlo.
Filtracion 1

Una vez el vaciado de uno de los tres fermentadores se ha realizado, el efluente se
somete a una filtracién a vacio, donde se elimina la biomasa, esté muerta o no (9.55 kg/h), para
evitar que interfiera en las operaciones posteriores y que termine siendo una impureza. Esta
materia organica se vendera para la produccion de pienso animal, aumentando su valor afiadido
y evitando residuos. Asi mismo, cabe notar que en esta filtracion se perdera cierta masa de agua

y lactato asociados a la humedad ligada a la torta.
Acidificacion

Dado que el 4cido se encuentra formando lactato de calcio como consecuencia de la
neutralizacion, el efluente se mezcla con 28.39 kg/h de acido sulfarico concentrado al 98% en
un reactor de tanque agitado. La relacion molar acido sulfarico:lactato de calcio es 1:1. Como

consecuencia de la acidificacion, se libera el acido y se forma yeso como subproducto, que

precipita y es necesario eliminar del efluente en la siguiente etapa.
Filtracion 2

Utilizando un filtro de rotacién a vacio de nuevo se elimina todo el yeso, de tal manera
gue se recoge una corriente sélida de 71 kg/h de la cual un 70% en peso es yeso. Asi, el efluente
liguido solo contiene, en este punto, agua y acido lactico. No obstante, esta muy diluido, teniendo

solo un 3.9 % en peso de acido lactico, por lo que es necesario aumentar este valor.

Evaporacién

La evaporacion sirve para poder preconcentrar el efluente antes de que éste se dirija a la
seccion lll, de purificacion. Se realiza en un evaporador de circulacién natural, donde el vapor
vivo a 125°C y 232kPa se condensa y ese calor desprendido se utiliza para calentar y evaporar
gran parte del agua contenida en el efluente. Asi, eliminando un caudal de agua procedente del
efluente de 1143 kg/h en forma vapor, se consigue concentrar el efluente hasta un 30% de acido
lactico. En esta etapa la corriente principal se rebaja considerablemente, pasando a ser de 171

kg/h y dirigiéndose a la seccion de purificacion.
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3.2 ESTRATEGIA DE DISENO Y RESULTADOS OBTENIDOS
3.2.1 Fermentador

El fermentador es un recipiente cuyo objetivo es mantener el ambiente 6ptimo para el
desarrollo de un microorganismo utilizado para la produccién, en este caso, del &cido lactico. Es
por ello por lo que el disefio del fermentador debe permitir un control eficaz de las variables
cruciales del proceso: Ph, temperatura, agitacion, produccién de espuma y condiciones de
operacion asépticas (Chen et al., 2006).

Los tres fermentadores, analogos entre si, son de tanque agitado (stirred tank fermenter,
STF), conocidos por ser uno de los mas usados a nivel industrial (Chisti et al., 2010).
Generalmente tienen forma cilindrica, cerrada, con cabezales semiesféricos, donde el agitador
puede estar insertado y accionado desde la parte superior del tanque o desde la parte inferior,
en funcién de la escala del proceso (Gaikwad et al.,2018). De manera industrial, el material

utilizado es el acero inoxidable.
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Fig.l19. Vista interior de un fermentador tipico, con geometria igual a los de este proyecto (sin

aireador) (Meisenberg y Simmons,2017)

La agitacion en el fermentador es un parametro crucial, ya que es necesario asegurar
gue la biomasa se mantiene en suspensiéon y en un contacto eficaz con el sustrato, asegurando
también la correcta transferencia de masa. No obstante, una mezcla excesiva puede alterar los
microorganismos, por lo que es necesario un compromiso entre mezcla y deterioro celular

(Khalid et al., 2011). Los agitadores generalmente se dividen en cuatro categorias, turbinas de
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discos, discos con paletas, turbinas abiertas de paso variable y hélices marinas (Solomons,
1969).

Desde los afios cuarenta del siglo pasado la turbina Rushton de discos ha sido
considerada la 6ptima para la agitacion en la mayoria de los procesos fermentativos (Stanbury
et al.,1995). Este tipo de agitador genera un flujo radial, y generalmente se utiliza mas de uno en

el fermentador para mejorar la mezcla del medio, asegurando la suspension de las particulas.

Fig.1110. Turbina Rushton estandar (Li et al., 2011)

En este caso el agitador mecanico es accionado por un motor eléctrico e insertado desde
la parte superior, ya que si se hiciese por la parte inferior hay riesgo de fugas si la junta entre el
eje y el suelo del tanque no es perfecta (Doran, 1995). El ratio entre el diametro del agitador y el
del tanque debe de ser aproximadamente 0.3 en el caso de agitadores radiales (Oldshue,1997),
COmo es nuestro caso. La separacion entre agitadores deberia ser en torno a una o dos veces
el diametro del agitador, mientras que el agitador que se encuentre en el nivel mas bajo del
tanque deberia estar a una distancia igual a su diametro del fondo (Kenty et al., 2009), ya que si
estdn muy cercanos entre ellos la potencia suministrada al fluido disminuye, mientras que si
estdn demasiado alejados entre ellos el fluido no experimenta un mezclado adecuado. De tal
manera el nimero de agitadores necesarios puede calcularse a través de (Kenty et al., 2009):

Hp—d;
d;

Hjp—-2d;

> n; >
2d;

[1126]

Donde d; es el diametro de la turbina, H. es la altura del liquido en el fermentador y n; es
el nimero de agitadores. Para nuestro fermentador de 20m?, con la geometria anterior (cilindro
con cabezales semiesféricos), siendo utilizable el 75% del volumen (por seguridad) y dejando
la semiesfera superior libre de masa reaccionante, se tiene que (véase apéndice C para célculos
detallados) el diametro de tanque es de 2.67 m y por tanto el de rodete de 0.80 m. La altura total
del fermentador serd la altura de la seccion cilindrica mas dos veces el radio de los cabezales

semiesféricos, es decir, 4.45 m.
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De esta manera, utilizando la ecuacion 1126, el nimero de agitadores (de diametro 0.80m)
en el fermentador (de diametro 2.67m) y separados 0.80 m entre si, sera de 2.

Donde cada uno de ellos funcionan como un mezclador independiente (McCabe et al.,
1993). Con el fin de no dafiar las células, es necesario escoger con sumo cuidado la velocidad
de agitacion en el fermentador. Esto puede conocerse a través de la teoria de Kolmogorov, que
determina los remolinos mas pequefios formados en la agitacion (Doran, 1995):
1/4

a=(%) [1127]

&

Donde 2 es la dimensién caracteristica de los remolinos mas pequefios alcanzables, v es
la viscosidad cinematica del medio y ¢ es la velocidad de disipacion de energia turbulenta por
unidad de masa de liquido. En un estado permanente, la velocidad de disipacion es igual a la
potencia proporcionada por el agitador .Para evitar dafio microbiano, es necesario que A sea
mayor que 2/3 el didmetro de las células. Asi, suponiendo una velocidad de agitacion de 120
rpm, el nimero de Reynolds en el fermentador sera:

(d:)2-N:
Re, = @ [1128]

Donde p es la densidad del medio, u la viscosidad, N; la velocidad del agitador en
revoluciones por segundo y di el diametro del agitador. Las propiedades reoldgicas del caldo de
fermentacion pueden ser muy variadas en funcién del microorganismo, pero en el caso de

medios diluidos como es este caso puede considerarse fluido Newtoniano (Doran, 1995).

Uno de los factores que mas afectan la viscosidad del medio es la concentracion de
células, que al considerar éstas como esferas suspendidas en un fluido Newtoniano, la

viscosidad del conjunto puede predecirse usando la ecuacién de Vand (Doran,1995):
u=u,-(1+25-¢ + 7.25 -¢?) [1129]

Siendo y la fraccion volumétrica de los microorganismos y u; la viscosidad del medio
liguido donde estan suspendidas las células. Asi, tomando un criterio conservador y suponiendo
gue la fraccion volumétrica de células del medio es igual al punto con mayor cantidad de células
(al finalizar la fermentacién), y teniendo en cuenta la densidad del agua y del lactato a esa
temperatura, se tiene que la viscosidad final es de 0.74 -10° Pa - s, y calculando la densidad del
medio de reaccion como la masa total entre el volumen total, se tiene que ésta es 1015 kg/m?.

Sustituyendo, se obtiene un Reynolds de 1.75-10° (turbulento).

La potencia necesaria se puede conocer a través del nimero de potencia, el cual ha sido
determinado a distintos Reynolds para una serie de rodetes. A valores altos de Reynolds como
es nuestro caso, el numero de potencia mantiene un valor contante, de tal manera que, mirando

en la figura 111, el nUmero de potencia es 6.
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Asi, la potencia necesaria sera:
P=N,-p- N2 -d;° [1130]

Donde Np es el numero de potencia y P la potencia. Sustituyendo se tiene una potencia
de 16.2 kW.

Sustituyendo en la ecuacion 1127, se tiene que A =2.17 ym. Teniendo en cuenta que la
longitud media de las bacterias del género Lactobacillus casei es de unos 3 um (The genome
portal of the Department of Energy Joint Genome Institute, 2014), se puede observar que 4 >
2/3- 3, porlo que no se estara realizando dafio celular, siendo 120 rpm una velocidad aceptable.

Para turbinas Rushton y nimero de Reynolds elevados, el tiempo de mezcla puede
conocerse a través de la siguiente expresion (Kossen y Oosterhuis, 1985):

1.54 -V
Ni . tm = PE
i

[131]

Donde tm es el tiempo de mezcla y V el volumen de liquido. Asi, se tiene que el tiempo

de mezcla para cada agitador es 22.5 segundos.

Fig.ll11. Numero de potencia frente al Reynolds para distintos rodetes: (1) Rushton, (2)

canalete y (3) hélice marina. (Doran, 1995)

Son unas laminas verticales ancladas o unidas por corchetes a la pared del tanque para
alterar las lineas de flujo desarrolladas en él y asi evitar la formacion de vértices, especialmente

presentes cuando se utilizan agitadores de flujo radial, como es nuestro caso.

En funcibn de la viscosidad del medio, los deflectores pueden colocarse
perpendicularmente a la pared, o separados de ella formando un angulo (Hollan y

Chapman,1966). En el caso que nos concierne a nosotros, el lactosuero tendra practicamente la
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viscosidad del agua, tal como se supuso con anterioridad, por lo que los deflectores estaran
unidos perpendicularmente a la pared.

La anchura optima de éstos depende también de la viscosidad del fluido, asi como del
disefio del rodete, pero es del orden de 1/10-1/12 el diametro del tanque, siendo generalmente
suficiente con 4 deflectores dispuestos en cruz (Oldshue, 1997), por lo que tomando un valor
medio (1/11), la anchura de los deflectores del fermentador sera 0.25m.

La constante liberacion de calor por parte del medio al darse la fermentacion, de no haber
un control, aumentaria la temperatura dentro del reactor poniendo en peligro a los

microorganismos, por lo que es necesario un sistema de regulacion de temperatura.

En este caso se tratara de un encamisado externo, ya que éste no dificulta la mezcla ni
la limpieza del fermentador. Pese a que el fermentador tiene forma cilindrica con cabezales
semiesféricos (lo cual se tuvo en cuenta para calcular el diametro y altura de este), el encamisado

estara dispuesto de tal manera que abarque solo la parte central, la cilindrica.

/ Fermenter temperature

Direction of flow
cold fluid

Temperature

¢l

Distance from cold-fluid iniet ——————————#

Fig.ll12. Perfil de temperaturas en el reactor y en el encamisado externo (Doran, 1995)

Por tanto, conociendo las necesidades energéticas para mantener la temperatura
constante gracias al balance energético realizado en el punto 2.3.1, el area de intercambio de

calor puede conocerse a través de:
Q=U-A-ATy, [132]
Donde Q es el calor intercambiado, U el coeficiente global de intercambio de calor, A el

area de transmision y ATy, es la variacidon de temperatura logaritmica, que puede obtenerse a

través de la siguiente expresion (utilizando la nomenclatura de la figura 1118):
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ATln — (TF_Tco)—(TF_Tci) [“33]

(TF=Tco)
In
(TF _Tci)

Mientras que el coeficiente global de transferencia de calor, asumiendo resistencia de
conduccion de la pared despreciable y ausencia de ensuciamiento, con un grosor pequefio seria:

11

1
7 h, +h_i [1134]

Donde h, es el coeficiente de conveccion externo y h; el coeficiente de conveccién interno.

Para conocer el area de encamisado necesaria, habra que calcular todos estos términos.

Coeficiente de conveccidn interno

En el caso de un reactor con deflectores, agitado y con transferencia de calor desde un
encamisado (Doran, 1995), el coeficiente de conveccion puede conocerse a través de la
siguiente correlacion (Chilton et al.,1944):

Reynolds  Prantl
1

- 42N\ e 033 0.14
or - 0.36-(%) (22) (HL) [1135]

Donde la viscosidad p y densidad p son las del medio de fermentacion, y se asumird que
la conductividad térmica y la capacidad calorifica, al ser el componente principal agua, seran
iguales a las de ésta. Ademas, se asumira que la viscosidad no varia significativamente entre el
seno del fluido y la pared, por lo que el ultimo término de la correlacion se desprecia. Asi, resulta

un coeficiente interno de 2171 W/m? K.

Coeficiente de conveccidn externo

El agua de refrigeracién entra al encamisado, para rodear completamente el reactor y
salir por un punto situado paralelamente al de entrada (pero sin mezclarse, con una pared que
los separe). Asi, el encamisado puede asemejarse a una tuberia rectangular, cuya longitud sera
el perimetro exterior del reactor, con una altura determinada y cuya anchura sera la holgura del
encamisado. Siempre que el Reynolds sea mayor de 10000, el Prantl esté entre 0.7 y 160 y el
pardmetro L/D sea mayor que 10, es posible utilizar la correlacion de Dittus-Boelter para obtener
el coeficiente de conveccion (Incropera, 2006):

hoH — 0,023 - Re*/5 - Py [1136]

Donde n, en el caso de calentamiento, es 0.4. Los parametros pueden obtenerse
sabiendo que el fluido refrigerante es agua, y considerando la temperatura a la cual evaluar las
propiedades, la temperatura media de pelicula T (media aritmética entre 15°C y 17°C).
Conociendo que la holgura del encamisado son 7cm y determinando la altura de éste iterando

(véase apéndice C para calculo detallado), a través de la correlacion 1138 el coeficiente de
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conveccion externo es de 335.09 W/m? K

Asi, una vez conocidos los coeficientes individuales, se puede conocer el coeficiente
global de transmisién de calor, y sabiendo todos los términos de la ecuacion 1132 excepto el area
de transmision, es posible obtenerla, resultando en un area de 2.63 m2.

Sabiendo que el encamisado s6lo cubrira la parte cilindrica del fermentador, y conociendo
el area de intercambio requerida, puede verse que para satisfacer las necesidades el
encamisado tendra una altura de 0.31 m. Debido a criterios de seguridad, se sobredimensionara
un 20%, por lo que la longitud sera 0.37 m y se dispondra de tal manera que esté ubicado en

la parte central de la seccion cilindrica. (véase apéndice para calculos detallados)

Mantener el reactor libre de organismos patégenos (externos indeseados) es
especialmente importante en fermentaciones que pueden ser rapidamente arruinadas por
contaminacion. En este caso, Lactobacillus casei es una bacteria con bastante resistencia a
organismos patégenos. Es por ello por lo que la esterilizaciéon del fermentador, asi como de todas
sus lineas y valvulas, no debe ser tan estricta como si se estuviera en una operacion no protegida

(tipica de la industria farmacéutica) pero si sigue siendo necesario.

Se supondra que todos los componentes que se introducen al reactor ya estan
esterilizados, estudiandose la esterilizacion del fermentador propiamente dicho. Asi, los
fermentadores industriales suelen disefiarse para una esterilizacion in situ con vapor a
presidn, inyectandolo directamente en el equipo, donde el calor supone la lisis celular de los
organismos contaminantes a través de la desnaturalizacion de los enzimas intracelulares
(Clarke, 2013). Para una esterilizacion efectiva, todo el aire (en este caso nitrdgeno) en el reactor
y en las conexiones debe ser desplazado con vapor (Doran, 1995). Nada mas terminar la
esterilizacién, es necesario introducir gas estéril (aire o en este caso, nitrbgeno) para mantener
una presion positiva en el fermentador y evitar la entrada de contaminantes a través de aire. No
obstante, hay que tener en cuenta que, al inyectar directamente el vapor en el fermentador, se
producira la condensacion de éste, disminuyendo el volumen efectivo anteriormente disefiado,
por lo que es necesario la purga del agua en exceso (que entrara dentro del tiempo de

esterilizacion)

En términos generales, puede verse una clara relacion entre el tiempo necesario para
una esterilizaciéon efectiva y la temperatura de esterilizacion, siendo ésta la temperatura que se

mantiene en el reactor durante este proceso:
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Fig.ll13. Eficacia de la esterilizacion segun la temperatura y el tiempo que ésta es mantenida
(Clarke, 2013)

Representandose en el eje vertical la division entre la cantidad de microorganismos tras
la esterilizacion y la cantidad inicial, pudiendo observarse que generalmente manteniendo una
temperatura de 383K en el fermentador gracias a la inyeccion de vapor durante 20 minutos,
la esterilizaciébn puede suponerse efectiva. No obstante, dadas las grandes dimensiones de
fermentador con las que se esta trabajando, una gran parte de la duracion del proceso de
esterilizaciébn se debera al calentamiento del reactor hasta alcanzar esa temperatura y el
posterior enfriamiento, una vez el proceso haya terminado, hasta la temperatura de operacion
normal. Es por ello por lo que, tomando un criterio conservador, es razonable asumir un tiempo

total de esterilizacion/limpieza de una hora.

Por otra parte, el nitrdgeno utilizado para asegurar una atmdsfera inerte libre de oxigeno
es esterilizado previamente a su entrada en el fermentador al ser sometido a una filtracion en
profundidad (Clarke,2013). El disefio del filtro no entra dentro del alcance de este proyecto, por

lo que se supondra que el nitrdgeno se compra ya estéril.

Las valvulas son un punto potencial de contaminacién, por lo que su construccién debe
de ser conveniente para asegurar condiciones de operacion asépticas. Generalmente las
valvulas convencionales no sirven para operaciones que requieran un grado de esterilizacion,
siendo necesario utilizar valvulas tales como Pinch o de diafragma (Doran, 1995) . Es por ello

por lo que se opta por valvulas de diafragma.
3.2.2 Filtro rotatorio 1

Para la eliminacién de los microorganismos del efluente (una vez éste ha salido del
fermentador) se opté por un filtro rotatorio, con el fin de obtener la biomasa con la menor cantidad

de agua posible para facilitar su manipulacion y transporte, ya que se vendera como componente
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para la produccion de piensos animales (agregandole valor afiadido a una corriente del proceso
que, inicialmente, seria residual). En un filtro rotatorio continuo a vacio el liquido se aspira,
atravesando el medio filtrante y formandose por tanto en el exterior de éste una torta de solidos.
La torta se traslada desde la zona de filtrado, para ser posteriormente lavada, secada y
finalmente descargada. Al rotar, se consigue que la operacion sea continua, trabajando

simultaneamente cada una de las zona.

De manera general este tipo de filtros no trabaja a gran vacio, teniendo una diferencia de
presion a través del medio filtrante de entre 250 y 500 mmHg, girando a velocidades entre 0.1y
2 rpm (McCabe et al.,1993).

) " Descarga
f q la torta
Entrada de | I Cuchilla - »
alimentacion \\ ' (8) (1) Zona de filtracién

(2) Zona de escurrido
(3) Zona de lavado
(4) Zona de sacado
(5) Zona de impieza

Fig.ll14. Distintas regiones en un filtro rotatorio a vacio (Calleja Pardo et Al., 1999)

Asi, tomando valores intermedios, se optd por trabajar con una diferencia de presion de
375 mmHg (50kPa) y a una velocidad de 0.5 rpm (cuando mas lento, menor resistencia del
medio filtrante y mayor espesor de torta, asegurando su descarga). La fraccion sumergida sera
0.3 (McCabe et al.,1993). Para una caida de presion constante a través del filtro, suponiendo
resistencia del medio filtrante despreciable y en funcién de las caracteristicas del efluente a filtrar
y de los parametros de operacion anteriores, es posible conocer el area de filtrado necesario a
través de (Calleja Pardo et Al., 1999):

1/2
V= [i,fu—t] [137]

(AZAP)

Donde puede observarse que el area de filtrado dependera de la caida de presion, de la

viscosidad, de la resistencia especifica de la torta, de la concentracién de sélidos en el efluente

y del volumen a filtrar.
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Es necesario conocer la resistencia especifica de la torta. Debido a la escasez de datos
tan concretos en la literatura, se utilizara la resistencia encontrada para la especie Streptomyces
printinaespiralis y se supondra similar a la que causaria la torta formada por Lactobacillus Casei.
En el estudio realizado por Meireles et al., (2003) se determiné la resistencia hidraulica de la
torta que forma esta especie para condiciones distintas. Es decir, el valor dado en dicho articulo

es el denominado R, el cual equivale,en el articulo, a:
v
R, = aCST [1138]

Y obtuvieron, en el peor de los casos posibles, una resistencia hidraulica de torta de
3.14-10*° m'*. Conociendo que en dicho estudio el volumen filtrado eran 60 MI, el area de filtrado
era 41.8 cm? , la densidad del medio a filtrar era 1000 kg/m?® y la concentracién de sélidos en
dicho efluente era de 0.05% en peso, se tendria que la resistencia especifica de la torta es de
1.54-10%° m/kg.

Sabiendo que la velocidad de rotacion es de 0.5 rpm, se tiene que el tiempo de ciclo es
de 120s y por tanto el tiempo de filtrado es 36s. El volumen filtrado en ese tiempo, teniendo en
cuenta el que hay que filtrar en una hora (detallado en el balance de materia), sera de 0.0135m?.
Sustituyendo en la ecuacion 1137 todos estos parametros obtenidos, asi como las condiciones
de operacion por las que se opto y las propiedades del efluente se tiene que el area de filtrado
necesaria para estos requerimientos es de 2.02 m? Por motivos de seguridad se
sobredimensionara un 20%, es decir, 2.42 m?. Sabiendo que el tambor rotatorio externo suele
tener un diametro entre 0.3 y 3 m (McCabe et al., 1993), se tomara un valor de 0.5 m. Asi, el

filtro tendra una longitud de 1.55 m para el &rea requerida.
3.2.3 Tanque de acidificacion

Tal como se expuso con anterioridad, el tanque donde se va a realizar la acidificacion se
trata de un reactor agitado que opera en continuo (CSTR), donde el parametro crucial de disefio
sera la agitacion, ya que ha de ser lo suficientemente eficaz para asegurar que todo el acido

sulfarico concentrado al 98% se pone en contacto con la sal de calcio.

Se trata de un reactor cilindrico, que seguira las dimensiones estandar (véase figura).
Asi, para un volumen total de 13 m?, donde el 80% esta ocupado (por seguridad) por la masa
reaccionante (10.5 m®) y siguiendo la recomendacion de Wallas (1988), siendo la altura del nivel
de liquido igual al didmetro del equipo, se puede calcular el diametro del tanque y su altura total,

resultando en un Dy de 2.37 m y una altura H de 2.95 m.

De esta manera tiene un tiempo de residencia hidraulico, sabiendo que éste es el

volumen utilizado del reactor (10.5 m®) entre el caudal de efluente (1.35 m®h) ,de ~7.8 h
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Fig.ll15. Dimensionado estandar del reactor agitado (McCabe et al.,1993)

Siguiendo la geometria estdndar dispuesta en la figura 1115, la anchura de los deflectores
sera 1/12 el diametro del tanque. Asi, los 4 deflectores dispuestos en cruz utilizados en el
tanque de acidificacion tendran una anchura de 0.2m. En funcion de la viscosidad del medio,
los deflectores pueden colocarse perpendicularmente a la pared, o separados de ella formando
un angulo (Hollan y Chapman,1966). En el caso que nos concierne a nosotros, suponiendo la
viscosidad como la de la solucién de yeso, estaran dispuestos perpendicularmente a la pared,

pero separados de ésta.

El agitador comunmente utilizado para la mezcla de liquidos, que es nuestro caso, es la
turbina de hoja sumergida (Treybal,1997). Este tipo de turbina tiene la caracteristica de que
no produce Unicamente flujo radial como el resto de ellas, sino que también produce flujo axial
(Treybal, 1997), lo cual es éptimo para la suspensién de las particulas sélidas de yeso formadas
(Rieger y Ditl, 1994). La turbina utilizada sera la estandar de 6 hojas con un angulo de
inclinacion de 45° Conociendo el didmetro del tanque y siguiendo la geometria estandar

dispuesta en la figura 15 el agitador tendrd un diametro de 0.80m.

Por lo que respecta a la velocidad de agitacion, hay que tener en cuenta que en el tanque
estd precipitando yeso, con una gran densidad y que, en el caso de que la turbina no proporcione
la suficiente intensidad, descendera al fondo del reactor acumulandose. Es por ello por lo que
para conocer la velocidad critica de agitacién (la cual asegura una suspension completa de

particulas) se utiliza la siguiente correlacién (Zwietering, 1957):
0.45
ne - D85 = §y01pY-2 (g A?P) pO-13 [1139]

Donde n. es la velocidad de agitacion critica, Da es el diametro de agitador, D, es el
didmetro de particula medio, S es el factor de forma (para una turbina de 6 hojas con diametro

0.3D;, S = 7.5), B es 100 - peso de solido/peso de liquido y el resto de los pardmetros son las
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distintas propiedades del medio (véase apéndice C para célculo detallado).

Puede conocerse la densidad de la suspension sabiendo que es la masa total entre el
volumen total, resultando en 1025 kg/m®. Tomando un criterio conservador, se tomara como
viscosidad la de la disolucion de yeso (~3% peso) en agua, ya que es el valor mas elevado y con
mayor contribucién a la viscosidad total (véase apéndice con el valor).

Sustituyendo en la correlacion, puede observarse que para una velocidad de agitacion
de 300rpm (5 rev/s) las particulas de yeso de hasta 1.7 cm de didmetro estarian en completa
suspension, pudiendo asegurar que no habra ningun tipo de sedimentacién en la parte inferior
del tanque. Como condicion de la anterior correlacion, el agitador ha de estar a una distancia de

0.25Dt del fondo del reactor, es decir, en este caso, 0.6m.

Calculando el Reynolds se obtiene que éste es de 1.64 - 10° (turbulento) y el tiempo de

mezcla por tanto se calculara para este tipo de turbina estandar de seis hojas a través de

(McCabe et al., 1993): t,, = % resultando en un tiempo de 7.52 s (véase calculo en apéndice)

Conocer la potencia necesaria es posible a través del nimero de potencia, que en este
caso para flujo turbulento con turbina de seis hojas es de 6 (McCabe et al., 1993). Utilizando la

ecuacion 1130 anteriormente descrita se obtiene una potencia necesaria de 252 kW.

La mezcla del 4cido sulfarico concentrado al 98% en peso con un gran caudal de agua
€s una operacion sumamente exotérmica, que juntandose con la propia reaccion de acidificacion
y la de formacion del yeso, componen un proceso global con una gran generacién de calor, por

lo que es necesario un mecanismo de control de temperatura.

De manera analoga al equipo anterior, se optd por un encamisado externo ya que no
dificulta la agitacion dentro del reactor. De usarse un serpentin interno, parte del yeso formado
podria colisionar con él, dafidndolo o ensuciandolo, dificultando la transferencia de calor. Asi, el
coeficiente de conveccion interno se calculé (véase apéndice C para calculos detallados), en
este caso, a través de (McCabe et al., 1993):

' 2 \2/3 N1/3 0.24
mDr _ o 76 . <p di Nl) (). (L) [1140]
k u k oy

Resultando en 3007 W/m?K. Por otra parte, utilizando la correlacion de Gnielinski para el
coeficiente de conveccién externo (con una metodologia analoga a la del calculo del coeficiente
en el fermentador), se obtuvo un h, de 243.65 W/m?K, lo que se traduce en un coeficiente global
U de 225.45 W/m?K , y conociendo las necesidades energéticas se saca el area. Afiadiendo un
20% mas de area como medida de seguridad, finalmente se obtiene un encamisado de altura

0.45m y un espesor de 7cm, abrazando la parte central del reactor cilindrico.
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3.2.4. Filtro rotatorio 2

El objetivo de este equipo seré el eliminar el yeso formado en el tanque de acidificacion,
con el objetivo de que, al ultimo equipo (el evaporador), sélo llegue un sistema binario
agua/lactico sin ningun tipo de sélidos. De igual manera que en el punto 3.2.2 y para seguir un
mismo criterio de disefio, se optd por un filtro rotatorio a vacio, con las mismas especificaciones
de operacion que el anterior: velocidad de agitacion 0.5 rpm, caida de presién constante de
50kPa y fraccion sumergida 0.3.

Por su parte, la resistencia especifica de la torta de yeso pudo conocerse a través del
estudio de Titiz-Sargut et al., (2006), donde estudiaban la influencia de la presencia de citratos
en la precipitacion y posterior filtracion del sulfato de calcio dihidratado. Para una concentracion
de citratos de cero, como es nuestro caso, obtuvieron una resistencia especifica de torta media
de 7-10° m/kg. Teniendo en cuenta el volumen que hay que filtrar en una hora (estando la masa
indicada en el balance de materia, y conociendo la densidad del medio anteriormente calculada)
y el tiempo (que seré la fraccion sumergida por el tiempo de ciclo, es decir, 36 s), el volumen de
filtrado sera 0.014 m3. Asi mismo, la concentraciéon de sélidos en el efluente sera 36.92 kg/m?,
por lo que sustituyendo todo en la ecuacion 1137 se obtiene un area de filtracién necesaria de
16.18 m?. Sobredimensionandolo un 20%, se tiene 19.5 m®. Dado que el area de filtracion
requerida es considerablemente mayor a la anterior, se utilizara un filtro rotatorio de diametro
1.5 m, dentro del intervalo dispuesto por McCabe et al., (1993). Asi, el tambor tendra una
longitud de 4.15 m.

3.2.5 Evaporador

El objetivo de la evaporacion es concentrar una disolucién formada por un soluto no volatil
(en este caso, el acido lactico) y un solvente volatil (el agua) al eliminar este altimo en forma
vapor (McCabe et al.,1993).

La eleccidn de un tipo de evaporador u otro depende principalmente de las caracteristicas
del liquido y del grado de requerimiento de la operacion (McCabe et al., 1993). El 4cido lactico
es un 4cido con sensibilidad térmica y con una gran reactividad, debido a la presencia de dos
grupos funcionales adyacentes en la molécula de pequefio tamafio (el &cido y el alcohol) y a su

tendencia a descomponerse a altas temperaturas (Komesu et al, 2017).

En cuanto a la evaporacion del acido lactico ésta no sera un problema, dado que se
produce a presion atmosférica en torno a 395 K (véase ficha de seguridad del apéndice general),
mientras que la temperatura alcanzada por la mezcla en el evaporador sera de 373K. Por otra
parte, en la literatura puede observarse que la reaccién indeseada de descomposicion, donde el

acido lactico se transforma en diferentes productos (dioxido de carbono, acetaldehido, etc) se
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lleva a cabo a temperaturas mucho mas elevadas, en torno a 573 K (Komesu et al, 2017) .

Ademés, para disoluciones de &cido lactico con una concentracion mayor del 30% en
peso (Vu et al, 2005), comienza a ser posible reacciones de oligomerizacion al alcanzar
temperaturas mayores de 80°C (Asthana et al., 2006). A menor cantidad de agua, mayor sera la
importancia de estas reacciones. No obstante, dado que en el evaporador se alcanzara un
méaximo de 30% en peso, puede concluirse que trabajar a una presion de 1 atm y por lo tanto a
una temperatura de 373K en la camara de evaporacion es posible, sin dafiar en ningun

momento el compuesto de interés.

Existen multitud de evaporadores distintos: verticales, horizontales, tubos largos, cortos,
con el liquido por el interior de los tubos, con el liquido por fuera de éstos, con circulacion natural
o con circulacién forzada (Couper et al., 2012). Los evaporadores de circulacién natural son los
mas populares, a pesar de que la circulacion forzada sea mas versatil (Couper et al., 2012),

teniendo como inconveniente el gasto afiadido de la impulsién de fluidos.

Cuando se utiliza un unico evaporador, el vapor producido es condensado y descargado
y el conjunto se denomina de simple efecto, mientras que si el vapor producido se alimenta a la
camara de condensacion de un segundo evaporador (es decir, se convierte en el vapor vivo de
otro evaporador) y asi sucesivamente, el conjunto sera de multiple efecto. La economia térmica
del evaporador es la consideracion a tener mas en cuenta en el disefio y operacion de estos

equipos. Esta se calcula dividiendo el vapor producido entre el vapor vivo consumido.

; vapor de solvente total generado en los n efectos
Economia evaporador = 222 , aee f [1141]
vapor vivo total consumido en los n efetos

Sustituyendo en la ecuacién 1141 los valores conocidos de los respectivos balances de

materia y energia, se obtiene una economia (en el caso de utilizar un simple efecto) de 0.88.

Y dado que el objetivo de esta etapa sera eliminar a groso modo una gran cantidad de
agua, pero sin un grado de requerimiento elevado, se puede deducir que un evaporador de
simple efecto sera suficiente, evitando los gastos de equipo asociados al uso de mas de un

efecto (asi como el consumo energético derivado de operar a sucesivas bajas presiones).

Con el fin de minimizar costes, como cabe esperar, es preferible operar en circulacién
natural, donde el fluido se mueve gracias a un gradiente de temperatura, yendo de la zona con
menor densidad a la zona de mayor densidad. El evaporador utilizado en este proyecto se tratara
de un evaporador de tubos largos verticales de circulacion natural, ya que es el mas utilizado,

debido a su versatilidad y a que suele ser el mas barato por unidad de capacidad (Minton,1986).

192



Disefio de la seccién

Con el fin de buscar la mayor rentabilidad econémica posible, se opta por un evaporador
de tubos largos verticales de pelicula ascendente, ya que no es necesario recirculacion en la
operacion. La alimentacion entra a los tubos verticales por la parte inferior y el vapor a condensar
por la carcasa. Al condensar el vapor, éste libera su calor latente sirviendo para calentar (calor
sensible) y evaporar (calor latente) parte de la alimentacion dentro de los tubos. Asi se establece
una pelicula de alimentacion en la pared interior de los tubos que asciende siendo arrastrada por
el vapor formado en el centro de los tubos y que se ird evaporando poco a poco (Ulhasan y Ali,
2011). Este tipo de equipo es Optimo para sustancias sensibles al calor, ya que el tiempo de
residencia dentro del evaporador es corto. Su principal problema es la presion hidroestatica

sobre el punto de ebulliciébn en unidades con tubos muy largos.
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Fig. 1116. Evaporador de tubos largos verticales (Minton,1986)

Siguiendo las heuristicas propuestas por Walas (1988), para evaporadores de tubos
largos verticales, éstos tienen un diametro de 19-63 milimetros y alturas de 3.65-9.14 metros.
Tomando valores intermedios, los tubos del evaporador tendran un didmetro interno de
0.041m, un espesor de 1.2 mm y una altura de 6.4 m. Obteniendo un coeficiente global U de
7600 W/m?K, con estas dimensiones, el nimero de tubos necesarios para el area requerida de
5.48 m? (véase apéndice C para célculos detallados) es de 7. Uno de los parametros a optimizar

en el disefio del evaporador es la disposicion de los tubos. Existen tres arreglos distintos:
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Fig.ll17. Arreglos de tubos: triangular, cuadrado rotado y cuadrado, respectivamente (Shen et
al.,2012)

El arreglo triangular tiene una mejor transferencia de calor y proporciona un mayor area
de intercambio de calor que los otros dos arreglos. Los arreglos cuadrados se utilizan
generalmente cuando es necesario limpieza mecéanica del exterior de los tubos, y ofrecen una
menor caida de presion, a expensas de una peor transferencia de calor que el arreglo triangular
(Minton, 1986). Asi, se opta por un arreglo triangular, necesitando asi una carcasa menor para

el area de intercambio necesaria que si se hubiese optado por arreglo cuadrado.

El consumo de vapor vivo a alta temperatura y presién supone un gran gasto anual, por
lo que cuando se intenta optimizar el proceso, este consumo es uno de los principales factores
a disminuir. Hay varias alternativas, entre las que estid el afadir efectos al proceso de
evaporacion (mencionado anteriormente) o reutilizar el vapor de agua generado recirculandolo
al mismo efecto. El trabajar a maltiples efectos tiene asociado muchos gastos tanto de equipo y
mantenimiento como de operacién (trabajando a presiones inferiores). Es por ello por lo que una
alternativa interesante seria reutilizar el vapor generado, pudiendo llegar a economias analogas
a las de evaporadores de mdultiples efectos (Minton, 1986) y es por ello por lo que es la alternativa
gue se consider6 en este proyecto. El objetivo es aprovechar el vapor producido,
comprimiéndolo, saturandolo y poder asi utilizarlo como vapor vivo. Esta recompresion del vapor

puede ser térmica 0 mecénica (Minton, 1986).

Con el fin de minimizar la inversion inicial y los costes de mantenimiento, en este proyecto
se optd por una recompresion térmica del vapor, donde el vapor se comprime al mezclarse
con otro vapor a alta presion en un eyector. Por tanto, no todo el vapor producido se utilizara
para producir vapor vivo, por lo que el exceso debe condensarse o liberarse. La ventaja de este
sistema es que los eyectores son mucho mas baratos y faciles de mantener que los compresores
y soplantes asociados a la recompresion mecanica, pudiendo operar con volimenes mayores
de vapores poco densos. No obstante, estos equipos son poco flexibles a variaciones en los

pardmetros de operacion. (McCabe et al., 1993)

194



Disefio de la seccién

suction -
Busele Chimbsr | Tiataal 13iMecar
Y | ,
b — | | —
. T e S B S
FiEmary ; SR H -
Flandye Seoane ¥ — | -Il -
M PF_T | — ¥ i = Cumigreanaril
m Tme fim 1 " 1 ! i S | Ya g
Tal i ! 1 M, F,.T,
Pt T Fg Pyl Fy Py

Fig.ll18.Variacion de presiones a lo largo del eyector (El-Dessouky y Ettouney, 2002)

Asi, el vapor producido en el evaporador que se va a recircular sera succionado y
mezclado con el “motive stream”, para dar finalmente el vapor comprimido objetivo. Un
parametro fundamental del eyector es la relacion Rn (0 capacidad) que es la relacién vapor
succionado/vapor “motive”. Lo que interesa es un radio de capacidad alto, ya que quiere decir
que, para una cantidad determinada de vapor a succionar, la cantidad de vapor “motive” a
comprar sera menor que a capacidades menores. Por tanto, de las graficas del apéndice B,
sabiendo que la presién de descarga (objetivo) es de 33.6 psia y la presion de succién (del vapor
producido en el evaporador) es de 14.7 psia (presion atmosférica), se vio que la mayor capacidad
obtenida era en el caso de un termocompresor de ejes regulables, usando vapor “motive” a
200 psia. El radio de capacidad en ese caso es de ~0.9, por lo que sabiendo el caudal de vapor

Vivo necesario y con la definicion de Rm:
R,, = ratio de capacidad = 0.9 = vapor succionado/vapor motive [142]
caudal masico vapor succionado + caudal masico vapor motive = 1297.27 kg/h

Es posible determinar que el caudal masico de vapor succionado seria 614.5 kg/h
mientras que el caudal necesario a comprar de vapor a 200 psia es de 682.77 kg/h. El resto del
vapor de agua producido en el evaporador (528.5 kg/h) sera liberado a la atmdsfera (enfriandose
rapidamente) y de esta manera, la economia del evaporador aumenta a 1.67. Sabiendo que se
estara produciendo, por tanto, en el eyector, 1297.27 kg/h de vapor a 232kPa y 125°C (el vapor
vivo utilizado en el evaporador), el tamafio del eyector puede conocerse a través de la gréfica

adjuntada en el apéndice B, resultando en un tamafio de 4 pulgadas.
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Tabla II15. RESUMEN DISENO SECCION

Parametro

Fermentador

Filtro rotatorio 1

Tanque
acidificacion

Filtro rotatorio 2

Evaporador

Deflectores

4 dispuestos en cruz,

4 en cruz separados
de la pared, anchura

esterilizacion

tiempo total 1 hora

anchura de 0.25m 02m
Diametro y 2.70'y 4.50 m, 0.5y 1.55 m, 2.40y3m, 1.5y 4.15 m, Tub%s:40rf4o y
altura/longitud respectivamente respectivamente respectivamente respectivamente o
respectivamente
Encamisado Abarcando seccion ) Abarcando tanque, i i
cilindrica, altura 0.40 m altura 0.45 m
S Tambor Tambor 7 tubos largos
Cuerpo cilindrico con . ) .
. horizontal e horizontal verticales
Geometria cabezales . Cilindrica .
P sumergido sumergido rodeados de
semiesféricos . .
parcialmente parcialmente una carcasa
. L Acero inoxidable Acero inoxidable Acero inoxidable Acero
Material Acero inoxidable 304 304 anticorrosivo 304 inoxidable 304
Modo de Discontinuo, durante Continuo, a vacio Continuo, tiempo Continuo, a vacio Continuo
operacion 11h constante 50 kPa residencia 7.8 h constante 50 kPa
Sistema Vaporizacion in situ, i i i

Velocidad de
agitacion

120 rpm

0.5 rpm (rotacion)

300 rpm

0.5 rpm (rotacion)

*Las dimensiones se han redondeado para su compra comercial
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Tabla 116. Disefio mecanico de los fermentadores-parte 1

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE FERMENTADORES
HOJA1DE 2 Proyecto:
TAG EQUIPO F1/F3 A:\CIDO
SECCION DE PLANTA I LACTICO
DATOS GENERALES
DENOMINACION EQUIPO Stirred Tank Fermenter (STF)
FUNCION Reactor de fermentacion de lactosa
residual y neutralizacién
DATOS DE OPERACION
Lactosa
FLUIDO REl\:gZII_\IA:I'E ’;llg;z:;es
Hidroéxido de calcio
TEMPERATURA DE OPERACION [°C] 37
PRESION DE OPERACION [atm] 1
PESO DE OPERACION [kg] 15214
DENSIDAD [kg/m?] 1015
VOLUMEN UTIL [%] 75*
DATOS DE DISENO
CAPACIDAD [m?] 20
DIAMETRO INTERNO [m] 2.67
ALTURA [m] 4.45
POSICIONAMIENTO VERTICAL
GRUESO CILINDRO [mm] 8.34
GRUESO FONDOS [mm] 8.34
PESO VACIO [kg] 2951.18
PESO LLENO [kg] 18165.18
TEMPERATURA DE DISENO [°C] 64.7
PRESION DE DISENO [atm] 3.72
MATERIAL CONSTRUCCION AIS| 304
NORMA DE DISENO ASME
TIPO DE CABEZAL Semiesférico
SOBREESPESOR POR CORROSION [mm] 3.2
DATOS REFRIGERACION
SISTEMA Encamisado
1IPO Agua ;)r:‘l;METRO ENCAMISADO 583
FLUIDO
REFRIGERANTE | CAUDAL [kg/h] 6769 HOLGURA [cm] 7
[T‘,EC';"PERATURA 15 ALTURA [m] 0.37
Fecha: 02/05/2020 Observaciones:
Firma:
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Tabla 116. Disefio mecanico de los fermentadores-parte 2

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE FERMENTADORES
HOJA 2 DE 2 Proyecto:
TAG EQUIPO F1/F3 ACIDO
SECCION DE PLANTA 1 LACTICO
DISENO AGITACION
TIPO Turbina Rushton
MATERIAL AlSI 316
NUMERO DE TURBINAS 2
NUMERO DE PALAS 6
POTENCIA [kW] 16.2
OTROS DETALLES DE DISENO
TIPO RADIOGRAFIADO Examinado en algunos puntos
SOLDADURA Doble soldadura
EFICACIA DE SOLDADURA 0.85
TIPO DE ESTRUCTURA Soportada
SOPORTE UTILIZADO Faldén
GROSOR SOPORTE [mm] 6

*75% del volumen ocupado por razones de seguridad

Norma de disefio ASME para recipientes a presion

Los tres fermentadores a disefar (analogos entre si) estan hechos de acero inoxidable
304, operando a 37°C y 1 atm. Siguiendo las recomendaciones de Walas (1988) la temperatura
de disefio serd 50°F mas que la de operacién, es decir, 64.7°C. Asi mismo, la presion de disefio
sera 15 psia mas que la de operacidn maxima, es decir, 3.72 atm. Por tanto, de las tablas
adjuntadas en el apéndice B puede observarse que el estrés de operacion maximo permitido (S)
sera 115601 kPa y que la eficacia de las juntas, expresada como fraccion (E;) sera 0.85. Como
sobreespesor por corrosion (C¢) se tiene un valor tipico de 1/8”, dado que los fluidos con los que
se trabaja en el reactor no son excesivamente corrosivos. Asi, se obtiene un espesor de pared
del reactor, en el caso de cuerpo cilindrico, de 8.34 mm. En el caso de los cabezales
semiesféricos, se abtiene un grosor tras sustituir en la ecuacién correspondiente de 8.33 mm.
Se opta por el valor mas elevado, es decir, 8.34 mm, siendo superior al minimo para soldadura.
Teniendo en cuenta la densidad del acero inoxidable 304 (anexo) el peso del reactor vacio sera
de 2459.32 kg, y afiadiéndole en torno a un 20% (tanque vertical) de peso de diversos accesorios
(encamisado, conexiones, etc) tiene un peso total de 2951.18 kg (véase apéndice C para
célculos mas detallados). Asi mismo, la estructura sera soportada por un faldén cuyo grosor sera

de 6 mm.
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Diagrama de instrumentacion
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Fig. 1119. Diagrama de instrumentacion y control de la seccion Il (elaboracién propia)
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Andlisis de costes

6.1 COSTES DIRECTOS

Pasar todos los precios que se van a obtener de las ilustraciones (antiguos) a la

actualidad puede hacerse a través de la siguiente expresion:

Indice de costes actual
) [1143]

Coste actual = Coste original ( , —
indice en el momento original

Sabiendo que el indice de costes actual es de 595, el de 1976 era de 192.1, el de 2012
era 584.6 y el del afio 2002 era de 390.4 (véase apéndice). Ademas, los délares se pueden pasar

a euros conociendo que un dolar equivale a 0.92 euros (a 25 de mayo de 2020).
6.1.1 Fermentador

El peso del fermentador disefiado (véase apartado 4) es de 2951.18 kg AISI 304,
incluyendo el faldén y accesorios. Teniendo en cuenta el precio de este tipo de acero publicado
por el gobierno de Extremadura adjuntado en el anexo (en el afio 2012, 3.21 €/kg), el precio de
toda la estructura seria de 9473.28 €. Actualizado, 9641.81€. Por otra parte, el precio del sistema
de agitacién (afio 2002) se conoce a través de la siguiente figura, sabiendo que sera turbina de
AISI 316 doble girando a 120 rpm (potencia 16.2 Kw):

Power required, hp
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Fig.1120. Coste de compra de turbinas e impulsores (Peters y Timmerhaus, 2003)

Resultando en un precio total de compra actualizado del fermentador de 43998.73€.
6.1.2 Filtro rotatorio 1

El area de filtrado fue de 2.42 m?. El coste asociado al filtro AISI 304 con esta area (afio
2002) puede conocerse a través de la siguiente figura, yendo a la isolinea de filtro rotatorio a

vacio de acero inoxidable:

203



Andlisis de costes

5.32:10*$

Ec. 11.47 l
8.14-10* $

7.5-10* €

Parchased oot §

g

10

Falier arcs. 07
10 1w 10’ ot
= — T, T e
- T BURARL ! . = 1
oy - L——T‘IIO‘]‘.“’MMP b v 8 .
A St - 1 i 1l { 111
~| 318 Stainboss swed T3 [T | T
| it T
11
2} onle al
133
+t
18
o.T
-0?04
b Ni 1 b 10 2N
OALCHE 11 OIMR 1§ AN
—4 »
—+d0Th e L0 OO g KLY 1y
| 00 i 1T e )é S 00
| " LD W G 24 250 O
1 / i FCutdge cartor ||y 2y iy 2 ooed 34 123 0%
| | 100 ‘ | seed 11T [ "Tan 303
10! 1 10 10 0
Fibser ares, m’

Fig.l121. Precio de compra de filtros continuos (Peters y Timmerhaus, 2003)

6.1.3 Tanque de acidificacion

El volumen del tanque de acidificacion, para un tiempo de residencia de 7.8h y el caudal

correspondiente, era de 13m?®. El coste asociado a ese volumen (afio 2002) puede conocerse a

través de la siguiente figura, yendo a la isolinea de acero inoxidable y soportando una presién

de hasta 50psia (la presion de operacion es de 14.2 psia):
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Fig.l122. Precio de compra de reactores agitados con encamisado (Peters y Timmerhaus,

2003).
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6.1.4. Filtro rotatorio 2

El &rea de filtrado utilizada, obtenida en el apartado 3 de esta seccién, fue de 20.3 m?. El
coste asociado al filtro con esta &rea puede conocerse a través de la anterior figura 1122, yendo
a la isolinea de filtro rotatorio a vacio de acero inoxidable y extrapolando ligeramente, resultando
en un precio (afio 2002) de 2.2-10° $. El precio del equipo actualizado seria de 3.35 -10°$, es
decir, 3.08-10°€.

6.1.5 Evaporador

El area de intercambio de calor utilizada, obtenida en el apartado 3 de esta seccion, fue
de 5.48 m?. El coste asociado al evaporador con esta area (afio 2002) puede conocerse a través
de la siguiente figura, yendo a la isolinea de evaporador de tubos verticales y extrapolando
ligeramente. El valor leido tendra que ser multiplicado por 2.1 para obtener el precio del

evaporador de acero inoxidable y sera resistente hasta 150 psia:

Heat surface area, ft°
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Fig.l123. Precio de compra de distintos evaporadores (Peters y Timmerhaus, 2003)

6.1.6 Termocompresor

El caudal masico de vapor vivo a proporcionar por el eyector suponia que éste debia
tener un tamafio de 4 pulgadas (véase apartado 3.2.3.1). Por motivos de seguridad se
sobredimensiona un 20%, es decir, sera de 4.8 pulgadas y de ejes regulables por lo que su

precio de compra (afio 1976) puede conocerse a través de la siguiente grafica:
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Fig.l124. Precio de compra de termocompresores (Minton,1986).

Los costes anteriores no incluyen la instalacion del equipo, los cuales son variables. Una
estimacion global de costes para una planta que procesa tanto productos sélidos como fluidos

puede obtenerse de Peters y Timmerhaus, (1991) la cual esta adjuntada en el apéndice B.

Asi, puede verse que el coste de instalacion suele suponer el 39% del coste de compra,
por lo que sumando ese 39% a los costes anteriores, quedaria: 61.158-10° € el fermentador,
103.768-10° € el filtro rotatorio 1, 159.850-10° € el tanque, 428.120-10° € el filtro rotatorio 2,

194.600-10°€ el evaporador y 15.135-10°€ el recompresor (instalaciones incluidas).

Asi, el coste global directo de la seccion II, incluyendo instalaciones, es de|962.631-10°%€,

En esta seccion individual sélo se tendran en cuenta por tanto los costes directos (ligados a los
equipos), y no los indirectos, debido a que éstos son, en muchas ocasiones, compartidos con
las otras dos secciones. El analisis econdmico de estos costes indirectos, asi como los costes
directos de equipos utilizados en las tres secciones por igual (e.j., bombas, tuberias, etc) y de la

mano de obra se encuentra en la parte grupal de este proyecto debido a su indole general.
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APENDICE All: TABLAS Y FIGURAS ADICIONALES

All.1. Tablas adicionales

Tabla 117. Entalpias de formacion de los distintos compuestos en el tanque

Componente | AH?(kJ/mol) | Referencia bibliografica
Acido lactico -686.30 Stokckar et al., (1993)
Acido sulfarico -813.89 Atkins (1998)
Lactato de calcio -1916.00 Stokckar et al., (1993)
Sulfato de calcio -1434.00 Atkins (1998)

Tabla 118. Entalpias de formacion de los distintos compuestos en el fermentador (Stokckar et
al., (1993))

Componente AHZ (kJ/mol)
Acido lactico -686.30
Agua -285.83
Ca(OH), -1002.82
Lactato de calcio -1916.00

Tabla 119. Calores especificos de los distintos componentes del sistema

Componente | Cp (J/mol K) | Referencia bibliogréafica
Acido lactico 190.0 Furia T.E, (1972)
Agua 75.3 Stokckar et al., (1993)
Ca(OH), 87.5 Lide R., (2003)
Lactato de calcio 210.0 Khan et al., (2001)
Lactosa 417.6 Kawaizumi et al., (1981)

Tabla I110. Propiedades liquido y vapor (Klein y Alvarado,2001)

Parametro Valor
Densidad liquido (kg/m?®) 958.5
Capacidad calorifica (J/kg-K) 4216
Conductividad térmica (W/m K) 0.68
Tension superficial (N/m) 5.89-1072
Viscosidad (Pa-s) 2.82:10*
Densidad vapor (kg/m®) 0.60
Calor latente (J/kg) 2.25-10°
Temperatura saturacion (K) 373
Presién saturacion (Pa) 101325
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Tabla 1111. Propiedades de los componentes del medio del tanque de acidificacion

Parametro Valor Referencia bibliografica
Densidad agua (kg/m?3) 994 Klein y Alvarado, (2001)
Densidad yeso (kg/m?3) 2320 NIOSH (2016)
Viscosidad suspension

al ~3% peso en yeso 0.02 Raii et al.,(2012)
(Pa:-s)

Tabla 1112. Diferentes ratios para estimar los costes de inversion basandose en los costes de
compra (Peters y Timmerhaus, 2003)

Values nresentad are applicabie for majar pmeess pland additions to en exising site where the necersary land ir availahle
through purchage or present ewnerdhip,' Tive valuer are based on fised-capiinl investments ranging from under $1 mitlion w0
aver SI00 mullion.

Puichased cquigment delivered (including fubocated
cquipment. prooess machinery, pumps, and compressors) 100 100 100
Purchased-equipment instullation 45 39 47
Instrumentation and controls (instalied) 18 26 36
Piping (installed) 16 31 68
Electneal systems (mnstalled) 10 10 11
Buildings (including services) 25 9 18
Yard improvements 15 12 10
Service facilities (installed) 4 55 0
Totud disecr plast cust 209 Mz o0

Indirect casts

Engincering and supervision 13 R 13
Construction expenses a9 4 41
Legal expenses 4 + R
Contractor’s fee 17 19 22
Contingency 33 37 R
Totu! indirect plant cost 128 126 144
Fixed-capital mvestment 397 428 S04
Working capital {15% of totad capital investment) R s 89
Total capital investment 467 503 593

"Because of the extrn expense mvolved in supplymg service focilities. storage facilities, loadmg termenals, fransportition
lacilitses, and other necessary utilstics 3t a completely undeveloped sile, the hxod-caprtal mvestment for a new plast located % W
unidevekape] vine smay be ssonnech ac 100 peresne greater than thig for as eguivilent plant cosstruciend as an sddidion 1o the existing

lant.
“Swmoammmuwmdmm.
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Tabla 1113. Base de precios de la construccion del gobierno de Extremadura (disponible online -
http://basepreciosconstruccion.gobex.es/p/p34xa/p34xa.html)

3

BASE DE FRECIOS DE LA CONSTRUCCION DEL GOBIERNO DE EXTREMADURA

BASE DE PRECIOS DE LA CONSTRUCCION DEL GOBIERNO DE

EXTREMADURA
Raiz Fin
BASE DE PRECIOS DE LA CONSTRUCCION DEL GOBIERNG DE EXTREMAD > PRECIOS SIMPLES -
REHABILITACION PRECIOS SIMPLES -= MARIOS RESTAURACION
Déd.i)?.ﬂ?. infes Ud Resumen = CanFres FrPres  ImpPres
Fad METALES NOBLES ¥ FUMDSCHIMN

1 PIXAND = kg  Acero inoxidable AISL31E Pe=T 850 kg'm3 358
2 P34eANZD = kg  Aceroinoxidable AIS-304 Pe=T 850 kp'md b s |
3 PINADMD £ kg Aceroinooidstle AISI-430 Pe=7 B50kgim3 3,10
4 PRXAMD = kg  Laton Pe=8 500kg'm3 718
3 P34XADSD = kg  Cobre Pe=E B00kg'm3 4480
6 PIXAND = kg  Estano Pe=T 400%pima 408
7 PMXAITD @ kg Plomo Pe=t1.400kgm3 1,58
B PI4XADED kg  Cmo Pe=T.200kgim3 2,95
9 PI4xADBD w kg Aluminio Pe=2.700kp'm3 8,58
10 PIXAIDD ¢ kg  Bronca en plefinas Pe=g 250kgima 7.83
11 PI4XAI20 @ kg  Chapa de brones Pe=0250kgm3 8,02
12 PI4XAIZD = kg  Colada de fundicion bronce Pe=0 250&g/m3 7.51
13 PI4XAI4D = kg  Colada fundicicn laton P2=3.500kg/'m2 7.20
14 PI4XAISD = kg Colada fundicidn hiarma Pe=T 850kg/m3 2,35
15 PI4XAIBD = kg  Colada fundicion aklurrnio Pe=2 T00kgim3 318
16 P34XAITD = kg  Feperc maquinana ¥ enegia matricena 1,54
17T PR4XAIED = kg  Repercusidn maquinaria calefactada fund. 1,18
18 P34XAIDD & kg Fepercus. maguinaria inyectada findician 11,30
19 PIXAIDS o kg  Repercusidn maguinaria colada de fundicdn 082
20 P34xA200 kg  Fepercus. magunara y energia modetados 377
21 PI4XAZI0 @ kg FRepercusion maguinaria avtoclave secado 0,38
27 P4XNA2IE o« kg Coquills scers inaxdabile fundicitn 3
23 PMXAZZD & kg  Coquills de scen tratade para fundicidn 2,00
24 PMXAZZE o ud  Mclde sdicona refarzade fundicion a |= cara 1.20
25 PMxXAZNE ¢ ud  Modelo de cera refocade 218
26 PdxazzT = ud  Malde refractario para fundicicn a 13 cers 3,30
27 PMXAZY ¢ kg Coquils de scen tratado para fundicidn 218
2B P34xA231 & ud  Maolde temgoral de arena silicea pfundicion 1.8
29 POMXAZIZ o wd  Molde temporal a la capa secs pffundicidn 207
30 PR4XAZEI e ud  Molde temporal a la arena seca pfundicidn 2,15
31 PIXAZI4 4 ud  Miclde temparal a la arcilla pfundicidn 228
32 PRANAZRE o ud  Malde temparal furarsco pfundicion 252
33 Pa4xA2E®E « ud  Molde temporal SiNz+Cod pfundicidn 242
34 PI4XAZIT o ud  Acidos, rebajades can agua, para paticada 0,57
35 P4XAZIE o ud  Aplicacion calor con soplete para patinado 1,41
36 PIMXAZHD @ kg Cincal itanio Pe=7.180kg/m3 en chapas 2.45
37 PA4XAZED & m2 Chapa Zn-Cuartz e=0.25mm 1 Bkg/m2 5,38
3B P4XA260 = m2 Chapa Zn-Chartz a=0,30mm 2. 18kgim2 728
36 Pa4XAZTD & m2 Chapa Zn-Cuartz a=0,40mm 2 28kgim2 -]
40 P3I4xa2en o m2  Chapa Zn-Ouartz e=0 50mm 3.8kg/m2 12,14
41 P34xA200 o m2 Chapa Zn-Cuartz e=0,60mm 4, 22kgim2 14,43
42 PI4XA300 ¢ m2 Chapa Zn-Chartz a=0, 70mm 5.0dkgim2 18.87
43 PIXAI0 « md  Chapa Zn-Cuartz a=0,80mm 5. 78kgim2 18.31
44 PA4XA320 w 2 Chapa Zn-Cuartz a=(,00mm 8 43kgim2 21,89
45 PI4XA3XD m2 Chapa Zn-Cuartz e=1,00mm 7 2kg/m2 2433
46 PI4XAZ4D o m2 Chapa Zn-Cartz a=1,10mm 7 f2kgim2 28,50
47 PI4XAISD o md  Chapa Zn-Cuartz a=1,20mm 8 8dkgim2 2890
4B PI4XA3G0 o m2  Chapa Zn-Ouartz e=1,26mm Bkgim2 3528
45 P4XAITD o m2 Chapa Zn-Cuartz a=1,30mm & 28kgim2 31.28
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Tabla I114. indice de costes medio durante los afios 1987-2002 (Peters y Timmerhaus, 2003)

indexes, 19@& =100 mmm _ m‘“’ plusteoet
: _ ion ind con
All ~ index, index, 1957-

Year  industries lnium 1913- lﬂ lm- 100 l!ﬂ'-llﬂ 1946 = 100 1959 = 100
1987 814 830 4406 956 410 1121.5 324
1988 g52 859.3 4519 Q80 421 1164.5 43

1989 895 905.6 4615 10401 430 1195.9 355

154K) 915.1 929.3 4732 1026 441 1225.7 3576
1991 930.6 949.9 4835 1049 450 12529 13
1992 943.1 957.9 4085 1081 464 12773 358.2
1907 964.2 971.4 5210 1130 485 1310.8 359.2
1G04 993.4 0028 5408 1173 S04 1349.7 3681
1995 1027.5 1025.0 3471 1187 S04 1392.1 381.1
1996 1039.1 1048.5 5620 1219 523 14189 3817
1997 1056.8 1063.7 5825 1264 542 1449.2 386.5
1998 1061.9 1077.1 5920 1284 551 1477.6 3805
1999 1068.3 10819 G060 1315 564 1497.2 390.6
2000 10850 1097.7 6221 1350 579 15427 394.1
2001 1093.9 1106.9 6342 1376 591 15797 3943
2002 1102.5F 11169 HAN)* 1408* B4* 1599.2% 300478

*All costs presented in this text and in the McGraw-Hill website are based on this value for January 2002, obtained from the Chemical
Engineering index unless otherwise indicated. The website provides the corresponding mathematical cost relationships for all the griph-
ical cost data presented in the texn

Projected. n
YCaleulated with revised index: see Chent, Eng., 109: 62 (2002), o]

Tabla I115. indice de costes en ingenieria quimica durante los afios 2011-2013 (Peters y
Timmerhaus, 2003)

Economic Indicators 2011 mmmn 2072 swwn 2013 s
DOWNLOAD THE CEPCJI TWO WEEKS SOONERAT WWW.CHE.COM/PCI A

CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX (CEPCI) 0.
Jun.'13  Maoy‘13 Jun12 Aot
(1957-59 = 100) i L =i Index: |
CEindex 5049 5665 5856 2005 = 468.2 i I
Equipment 6841 6854 39 2006 = 499.6 |
Hoeotexchangers&tanks 6267 6243 &61.4 550
Pocessmochinery — 4544 4551 6665 2007 =525.4 | |
Ppoahes&fftings — 8593 8434 977 2008 = 575.4
Processinsframents — 4102 4104 425 00
Pumps & comp 92 993 920 ool
Beckicalequpment — 8127 813) 5137 2010 =550.8
Structurck supports & Mist ————— 7309 7417 759.9 2011=5857 | ¥ :
Constuctionobof — . 3174 3197 3226 :
Buidings 5308 5340 5271 2012=584.6
neerng & SUPeNVsioN ————————— 3244 3255 327.9 400
ek el JFMAMJJASOND-
T T T T T T T T T T T T ——e oo —
CURRENT BUSINESS INDICATORS LATEST PREVIOUS VEARAGO
CPlouiput index (2007 = 100) Juli3 - 880 | An13 = 877 ) Moy'i3 = 882 M2 = 868 |
CPYvolue of cutput. § bilicns Juni3 = 21098 | May13 = 21249 | Apc13 « 20981 | Juni2 = 20355
CPiopesating rate, % Jul'13 = 745 | un'13 = 744 | Moy13 = 748 Juriz = 721
Producer prices, industial chemicols (1982=100) I3 = 2%.6 Jun 13 = 3040 | Moy13 - = a7 Jufl2 = 2048 '|
Industrial Production in Manulachuring (2007 = 100) 3 = 954 | wn3 = 955 | Moyt = 953 | wnz = gs2 |
Hourly ecrmings index, chemical & alfed products (1992 = 100) JlM3 = 1864 | uni3 = 1560 | Moy13 = 1567 [ Junz = 1576 |
Productivity index. chemicals & allied products (1992 = 100) JUN3 = 1044 | un13 = 1045 | Moy3 = 1047 | wunz = 1056
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Tabla 1116. indice de costes durante los afios 1963-2000 (Vatavuk, 2002)

TABLE 2. ANNUAL PLANT COST INDEXES

Year | Com- Equipment| Construc-| Buildings Enginmrmg'
posite tion and super- |
GE Index labor vision
19463 102.4 100.5 107.2 | 1021 103.4
19464 103.3 101.2 108.5 | 1033 104.2
1955( 104.2 102.1 109.7 104.5 104.8
194656 107.2 105.3 1124 107.9 106.8
1967 [ 10%.7 107.7 115.8 110.3 108.0
1968 1137 109.9 121.0 115.7 108.6
1969 119.0 1166 128.3 1225 10%.9
1970( 125.7 123.8 137.3 127.2 110.5
1971 1323 130.4 1462 | 1355 111.4
1972 137.2 135.4 1522 | 1420 111.%
1973 1441 141.8 1579 | 150.% 122.8
1974 1654 171.2 1633 | 165.8 134.4
1975 1824 194.7 1686 | 177.0 141.8
1976 1921 205.8 1742 | 1873 150.8
1977 204.1 220.9 178.2 | 199.1 162.1
1978 218.8 240.3 1859 | 2137 161.9
1979 238.7 264.7 1949 | 2284 185.9
1980 ( 251.2 292.6 2043 | 2383 214.0
1981 297.0 | 3239 2424 | 2749 268.5
1982 3140 | 3362 2639 [ 2901 lnd.e
1983 317.0 | 3360 267.6 | 295.6 3233
1984 ( 322.7 344.0 2645 | 3003 3353
1985 3253 | W72 2653 | 044 3389
1986 3184 | 3363 263.0 | 3039 341.2
1987 3238 | 3439 26246 | 3091 346.0
1988( 3425 [ 3727 265.6 | 319.2 433
1989( 3554 [ 3910 2704 | 327.6 448
1990( 357.6 | 392.2 2714 | 3295 355.9
1991 3613 | %69 274.8 | 3329 i54.5
1992| 358.2 922 2730 | 3346 354.1
1993| 3592 | 3913 2709 | 3416 523
1994 3581 406.9 2729 | 3538 351.1
1995( 381.1 427.3 2743 | 3824 347.8
1996 381.7 427.4 2775 | 3451 3442
1997 3865 | 4332 2819 [ 3714 3425
1998 3895 | 4360 2874 | 3742 3412
1999 3906 | 4355 2925 | 3802 139.9
2000 | 3940 438.0 2992 | 385.5 340.8

Indexes’ base: 1957-54 = 100.0
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All.2. Figuras adicionales

Recommended design equations for vessels

under internal pressure Limiting eonditions
For cyhindrical shelis
P"/ ] < ’_\.

- 4 C
SE; - 0.6P

or P < 0.385SE,

‘SE; 4 2\ _ £>
= ( - ) VB ol OR 2
SEy — F or £ > D3A8SSE,

For spharical she ly

Pr, v t < 023560
] = ——————
SE; —0.2P or P = 0.6655E,
(‘z.wf, ; 21')‘ ; : I 1 = 0.356r,
V=l ma—s n+C. .
I8E,) — P or P = 0.6655E,

For ellipsoidal heed

D,
o o (0.5 (minor axis) 0 < 0,250,

For worispherical (spherically dished) head

(.885PL, ’
= e — r = kouckle rtius = 6% of Indide crown
SE, =0 radive and is not less than

For hemispherical head
Samwe as for spherical shells with »; = L,

Propertics of vessel heads
(Include corrasion Hemi- Standard
Allowance In variables) 2:1Ellipsoldal spherfea) ASME torispherical

. nbD; » e nl:
Capacity as volume in head, m - "" ‘nl 2 0.9 ( 7 ¢ Il)l\)

D,

10D w inside depih - SR
of dish, m 4 L L (L, ry iy =1 =)' )
Approxinate weight of winl, +1)°t . (0D + OD/24 4 at )t
dished portion of head, kg P - a2 Lit) M .

Fig.l125. Ecuaciones de disefio y datos para recipientes a presion basados en el ASME Boiler

and Pressure Vessel Code (Peters y Timmerhaus, 2003)
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Recommended stress values
Joint effencies Metal Temp.. € S.kPa
For double-welded batt jaints Carbon steel ~29 1w 343 94,500
If fully radiographied = 1.0 (SA-285,Gr. O) 399 82,700
If spot-examined = 0.85 454 57,200
I not radiographed = (.70
In general, for spot examined Low-alioy steel -29710 427 94.500
If electric resistance weld = .85 for resistance o 510 75.800
If lap-welded = 0.80 H; and HaS 365 34 500
If single-butt-welded = 0.60 {SA-387, Gr.12CL.1) 649 6,900
High-tensile steel —29 1 399 137.900
for heavy-wall 454 115,800
vessels 510 69,000
(SA-302. Gr.B) 538 42,750
High-alloy steel
for cladding and —249 128,900
corrosion resistance 343 77,200
Stainless 304 427 72400
(SA-240) 538 66.900
Stainless 316 -29 128,900
{SA-240) 345 79,300
427 75800
518 73,100
Nonferrous metals
Copper 38 46,200
{SB-11) 204 20.700
Aluminem 38 15,900
{SB-209, 1100-0) 204 6,900
Nomenclature for Table 12-10
a = 2 for thicknesses <0.0254 m and 3 for thicknesses >(1.0254 m
C. =allowance for conosion, m
D, = major axis of an ellipsoidal head, before corrosion allowance is added, m
E; = efficiency of joints expressed as a fraction
DD = nside depth of dish, m
L, = inside radivs of hemvisphierical head or inside crown radiug of (onsphencal head, before corrosion allowance is added. m
n =12 D<155m 121 for D =155-20m 1. 22for D =20-2Tm and 1.23for D > 2.7 m
OD = outside dizmeter, m
P = maximum allowable intemal préssure, KPa (gauge)
r = knuckle radius, m
re = inside rading of shell, before covoston allowance 15 wdded, m
S = maximum allowable working stress, kPa

minimum will thickness. m
p = density of meeal, kg/m®
'See the lstest ASME Boiler and Pressure Vesse! Code for further detaile

Fig.l126. Ecuaciones de disefio y datos para recipientes a presion basados en el ASME Boiler
and Pressure Vessel Code - CONTINUACION (Peters y Timmerhaus, 2003)
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T P c, [T [ R [ k-100 a0 g-10' Pr
C) (klm‘b (k1 kg'K) (N-s/m?) (m%ys)  (W/mrK) {m¥s) (1/K)
Dot 1009 4213 1766 1257 A7 01039 2.08021 1512
5 1004 4201 1506 1.500 5748 0.1363 001135 1100
10 1003 4.1 130 1.297 $850 01387 008744 9.848
15 1001 (134 1135 (KT 5914 01412 0.15230 8033
20 999 5 4180 100} 1.001 5995 01436 0 208900 6975
23 w1 4176 B0 ) 0.892) 60K 0 0 1459 0,250 6114
30 9962 1175 ™6 0 2007 6160 0.14%] 03051 S 406
is L D Li7a Tiun 072 6ise 0153 O.x1%0 ax?
40 9924 4174 6513 06583 647 01523 03859 4321
is 99%0.3 175 5963 06022 6374 0.1542 04225 1906
S0 YxK. | 4,177 &7 D857 o450 () 1559 045872 1551
55 U857 L1 042 DSILS 6403 0.1576 04503 3245
60 9832 4182 006 DATIA 6544 0.15%2 0.5221 2981
Os Y306 4,154 455s BES kL 6590 010604 05523 27582
0 9179 4188 4041 DA% 6632 01620 0.5827 2551
75 9150 4191 3780 1).3877 hirh U 0.1632 06118 2378
80 9710 1158 san 03648 6702 01644 08302 2319
§S 968 8 4199 3336 03443 6730 0.1654 06682 2081
90 95,5 4204 144 0.32%9 6755 01664 04958 1 958
a5 062 | 1200 2975 0.3092 6775 01673 0.7230 | %48
100 9585 4254 19 02941 6703 01682 0.7501 | 749

Fig.l127. Propiedades del agua liquida a presiéon atmosférica (Klein y Alvarado, 2001)
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Fig.l128. Curvas del ratio de capacidad del eyector (Minton, 1986)
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Fig.l129. Tamafo del eyector en funcién del caudal masico de descarga (Minton, 1986)
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APENDICE BIl: CALCULOS DETALLADOS

BIl.1. Célculo dimensiones y propiedades en el fermentador

Dimensiones

Vr = 20m3=n-(Df)z-h+2-[§-n-(Dz—T)3] [1144]

V, = 15m3 = n~(D7T)2'h+ [gn(”z—T)g'] [1145]

De tal manera que Dr es 2.67 my h 1.78 m. La altura total sera esos 1.78 m mas dos veces el
radio de los cabezales semiesféricos, que coincide con el radio del tanque, dando un total de
4.45 m.

Propiedades

(15 5 14192.85kg _ 696.98 kg )
o= "™ 79943 kg/m3 ~ 1490 kg/m3) _ 179 10-2
- 15 m3 o

u=071-10"3-[14+25-(1.72-1072) + 7.25 - (1.72-1072)?] = 0.74- 1073 Pa-s
Potencia

P=6-1015kg/m3-(2s71)3-(0.80m)° = 1.62-10* kg m?s~3 = 16.2 kW

BIl.2. Calculo del coeficiente de conveccién externo del encamisado del fermentador

El encamisado puede asemejarse a una tuberia rectangular, cuya longitud sera el
perimetro exterior del reactor y cuya anchura serd su holgura. Sin embargo, su altura es
desconocida, y de ella dependera la velocidad del fluido que circula por él (e indirectamente, el
Reynolds). Por otra parte, esta altura ha de coincidir con la que se obtenga tras conocer el
coeficiente global de transmision de calor U. Es por ello por lo que es necesario utilizar la

herramienta Solver del programa informatico Microsoft Excel. Se esta en el siguiente caso:

a = holgura (7cm)

4-Ac  4-(a-b)  4-(0.07-b)
P (2a+2b) (2-0.07 +2b) b = altura (?)

DH=

_p-v-Dy 1001-v-Dy
~  u 113-1073

Re

Q (6.80/3600)

T4, (a-'b)
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hoDH

= 0.023- Re*/> . pPr™ = 0.023 - Re*/5 - (7.08)%4

Q=16000=U-A-AT,,, =U-A-20.98

A=2nrl

El procedimiento es el siguiente: inicialmente, se supone una altura de encamisado (b),
por ejemplo, 0.1 m. Con este valor, se calcula el didmetro hidraulico, asi como la velocidad de
circulacién y posteriormente el Reynolds. Con todos estos datos, se calcula el coeficiente exterior
ho, y sabiendo que el interior es de 2171 W/m? K, se calcula U y el area de intercambio necesaria.
Finalmente, con ese &rea, se calcula la altura de encamisado asociada. Obviamente esta altura
ha de coincidir con la altura inicialmente supuesta, por lo que se utiliza la herramienta Solver,
gue va tanteando hasta que la condicién se cumple. Asi, el programa determina que la altura de
encamisado es de 0.31m, asociada a un coeficiente externo de 335.09 W/m? K y un area de

2.63m?. En el disefio se sobredimensiona un 20% por seguridad. (altura encamisado de 0.37m)

Con esa altura de encamisado se puede observar que el Reynolds asociado es mayor de
10000, mientras que el Prantl esta entre 0.7 y 160 y el parametro L/Dy es mayor de 10,

asegurando asi que el uso de la correlacién de Dittus-Boelter es correcto.

BIl.3. Dimensionado tanque y calculo de la velocidad critica de agitacidn y tiempo de mezla

en el tanque de acidificacién

Dimensiones

2
105m3=n- (%) -p, (146] ——> D=237m

2

2
13m¥=n-(%)-H [147) —>H=295m

Velocidad critica

Se estd en las siguientes condiciones:

Da=0.8m S=75
K 0.02 _ 5o
= p =025 = 1.95-10 m*/s
g=9.8m?%s p = 1025 kg/m?3

Ap = Psotidos = Pmeaio = 2320 — 1025 = 1295 kg/m?

__peso solidos 49.84

=——— 100 = - 100 = 3.73
peso liquido (1283.08 + 52.15)
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Sustituyendo:

1295 0.45
ne - (0.8)°%5 = 7.5 (195 - 107%)%1pg? (9.8 122) " (3.73)°13

l Para n. =5 rev/s

D,=17-102m= 1.7cm

Tiempo mezcla

5V 5-V 5-10.5

9  092-n-D3- (%) 092-5-(0.8)%-237
a

= 7.52s

tm

Bll.4. Célculo del area del encamisado del tanque de acidificacion

Coeficiente de conveccion interno

Al ser un CSTR, este medio estara compuesto por los productos: yeso, acido lactico y agua.
La densidad y la viscosidad ya fueron calculadas anteriormente, por lo que quedaria la capacidad
calorifica y la conductividad térmica. Dado que el componente principal es el agua, es seguro
considerar que la conductividad térmica de la mezcla sera analoga a la del agua. Esto podria
hacerse también con el calor especifico Cp. Sin embargo, para observar que no existen muchas
discrepancias, como aproximacion, la capacidad térmica de la mezcla puede calcularse a través

de la siguiente expresion:

Cpmezcla = Z)(icpi [148]

Donde C,; es la capacidad calorifica (en masa o en moles) de cada componente y y; la
fraccion masica/molar de dicho componente. Por tanto, tomando los datos del balance de

energia y materia:

c 4984 087 + 52.15 211+1283.08
Pmezcla = 138951 © 1385.1 1385.1

418 =399k]/kg K

Asumiendo que la viscosidad no varia significativamente entre el seno del fluido y la pared

(por lo que el dltimo término de la correlacion se desprecia), se sustituye:

0.623 0.02 0.623

!

h; = 3019.53 W/m?K

hi-237 (1025- 0.82- 5)2/3 <3998.8 -0.02)1/3
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Area necesaria

Se usa la misma metodologia que en el encamisado del fermentador, utilizando Solver.
No obstante, en este caso el caudal de agua es 5806 kg/h, y las necesidades energéticas son
menores. Esto hace que el Reynolds dentro del encamisado obtenido usando Dittus-Boelter no
sea mayor de 10000, lo que hace que el uso de esa correlacion sea incorrecto. Es por ello por
lo que en este caso se utiliza la correlacion de Gnielinski (Incropera, 2006), valida para un amplio
rango de condiciones: 0.5 < Pr < 2000 y 3000< Re < 5-10° ;

(f/8)-(Rep—1000)-Pr
1+12.7~(f/8)1/2.(pr2/3_1)

NuDH = [”49]

Donde f es el factor de friccién del encamisado, que siendo éste principalmente liso, se puede
calcular a través de:
f =1(0.79 - In Rep, — 1.64) 2 [1150]

Por tanto, siguiendo un procedimiento en Excel analogo al calculo C1 de este apéndice, pero en
este caso sacando el factor de friccion primero y posteriormente el coeficiente de conveccion por

la correlacion anterior, se obtiene una h, de 243.65 W/m? K. El area asociada sera:

U= 22545W/m2K AT, —(310_290)_(310_288)—2098K
R N 5 R0 B
h; " h, 7310 —288)

Q = 13500 = 225.45 - A - 20.98 A= 285m2 = 2-7-1.185-1L

Resultando en un encamisado de holgura de 7cm y altura de 0.38 m. Tomando un factor
de seguridad del 20%, el encamisado tendra una altura de 0.46 m. El Reynolds asociado al

agua que fluye por este encamisado es de 7111.97 (véase que no podria usarse Dittus-Boelter).

BIl.5. Calculo area de intercambio de calor en el evaporador

Para conocer el area de intercambio de calor requerida, es necesario conocer el coeficiente
global de transferencia de calor, U. Este puede conocerse a través de los distintos coeficientes
individuales, siendo el inverso la resistencia a la transferencia:

1
Uo = Do 1 Do yy(Bo)yDop i Rpyo+ ' [”51]
i hi D; D; DiTH"Do ho
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Donde Rp son las resistencias debidas al ensuciamiento, ya sea en la superficie interior (i) o
en la superficie exterior (0) y k es la conductividad térmica de la pared. Entre ambos fluidos el
gue mayor resistencia supondra a la transferencia sera el que estd hirviendo, ya que su
coeficiente individual de transmision de calor es mucho inferior que el del vapor condensando.
Por tanto, el disefio de la unidad ser& principalmente dependiente del valor de h; y el término de
resistencia del fluido exterior a los tubos se puede asumir despreciable. (Prost et al., 2006)

En la literatura existen numerosas correlaciones para un liquido en ebulliciéon, generalmente
en funcién de qué tipo de ebulliciébn es. En el caso que nos concierne a nosotros, en un
evaporador de tubos verticales puede haber dos regimenes de ebullicion distintos, nucleada y
no nucleada. La Ultima estara presente a bajas diferencias de temperatura, mientras que la

nucleada estara presenta a grandes diferencias de temperatura (Ulhasan y Ali, 2011).

Dado que en el evaporador se estara formando burbujas de vapor que ascienden a gran
velocidad por el tubo, formando una pelicula de liquido en la pared de este, se puede decir que
se estara en la zona de ebullicién nucleada, donde la mayoria de las burbujas ascienden y no

colapsan en el liquido (ver figura).

Asi, para el caso de ebullicion nucleada de un liquido, el coeficiente individual de transmisién

de calor puede conocerse a través de (Minton,1986):

0.79 ,0.45 ,0.49
ki e

hp = 0.00122 - | i ] (Ty = T)*** - (B, — P73 [152]

0-5uP2%(2py)024

Donde el subindice “I” indica que la propiedad es del liquido y el subindice “v” indica
gue es del vapor. En este caso c es la capacidad calorifica del agua, mientas que o es la
tension superficial, Tw es la temperatura de la pared y Tsla temperatura de saturacion.

Finalmente, Py y Ps son las presiones de saturacién correspondientes a Ty y Ts.

Ha de tenerse en cuenta un aspecto del evaporador, y es que, pese a que la camara de
evaporacion trabaja a presion atmosférica, el agua no esta hirviendo a 100 °C como resultaria
evidente, sino que esta hirviendo a 102.3 °C. Esto puede verse en cualquiera de las corrientes
gue sale del evaporador en HYSYS. Este fenbmeno es el llamado aumento ebulloscépico, el
cual se basa en un aumento de la temperatura de ebullicién del disolvente puro a evaporar (en

este caso, agua) al encontrarse en disolucién con otro componente (Atkins, 1994).

Por tanto, la temperatura de saturacion introducida en la correlacién anterior sera 375.3K.

El vapor vivo se condensa a 125°C por lo que la temperatura de la pared exterior de los tubos

sera esa. Asumiendo buena conductividad térmica de la misma, se aproxima que la pared interior

tendrd la misma temperatura. Asi, sustituyendo las distintas propiedades recogidas en el
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apéndice By las temperaturas y presiones en la correlacion:

0.68°794216%45958.5%49

= 0.00122 -
hB 0.00 (589 . 10—2)0.5(2_82 . 10—4—)0.29(2_25 -106 - 0.60 )0_24_

- (398 — 375.3)0:24

- (232100 — 101325)%7°> = 23831 W/m2K.

Siguiendo un criterio conservador, y tomando como referencia los valores encontrados
en Hewitt (1998), se supondra que las resistencias por ensuciamiento, tanto interior como
exterior, tendran una aportacion total de 0.1-10* m? K/W, siendo la conductividad de la pared de
16 W/mK (véase ficha técnica del anexo) vy, dado que la resistencia asociada al vapor
condensante se supondra despreciable debido a los grandes valores de h,, sustituyendo en la
ecuacion 1151 se obtendria un coeficiente global basado en el area exterior de 7600 W/m?K. Y

asi es posible conocer el &rea de intercambio exterior (conociendo las necesidades energéticas):

Q = Uvo (Tcémara condensacion ~— Tcémara evaporacién) [”53]

788050W = 7600 - 4, - (125 — 102.3)

!

A, = 457 m?

Por razones de seguridad se sobredimensiona un 20%, es decir, 5.48 m?. Conociendo las
dimensiones de los tubos (las cuales se expusieron anteriormente) se puede determinar el

numero de tubos necesarios en el evaporador:

Ao,total _ 5-48

=630 =~[7]

Aoruvo  0.87

Aptubo = 2T Texe * L =m-0.0434 - 6.4 = 0.87 m? N® tubos =

BIl.6. Disefio mecanico ASME del fermentador

La metodologia seguida es la propuesta en el cédigo ASME de recipientes a presion. En
el caso del fermentador, éste puede tratarse como un depdésito a presion de acero AlSI 304 con

cuerpo cilindrico y cabezales semiesféricos.

Cuerpo cilindrico

Mirando en la tabla adjunta en el apéndice B, la ecuacién para conocer el grosor del

cuerpo cilindrico puede ser una de las siguientes:
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Pr; E
~ SEj-0.6P L L B t= 2
P < 0.385SE;

Ti
1/2 _
__(SEj+P _ t>5
t="n\sg.—p —-n+C  [I55] si ]
j
P > 0.385SE;

El sobreespesor por corrosion es dificil de calcular sin poder realizar pruebas mecénicas
especificas al equipo, pero un desgaste por corrosion de unas 5 milésimas de pulgada por afio
generalmente es satisfactorio para la mayoria de los recipientes (Megyesy,1972). Asi,
suponiendo una vida util del fermentador de en torno a 20 afios, el sobreespesor por corrosion
serd, tras afadir un 20% de seguridad, de 3.2 mm (1/8”). Siguiendo las recomendaciones de
Walas (1988) la temperatura de disefio sera 50°F mas que la de operacion, es decir, 64.7°C. Asi
mismo, la presion de disefio sera 15 psia mas que la de operacién maxima (que a su vez, es 25
psia mayor que la normal), es decir, 3.72 atm. En la tabla del apéndice B puede verse que el
estrés de operacion maximo permitido (S) sera 115601 kPa y que la eficacia de las juntas,

expresada como fraccién (E;) serd 0.85 (doble soldadura revisada en algunos puntos). Por tanto:

0.385 - 115601 - 0.85 = 37830.42 kPa > 376.93 kPa (P)

l Ecuacion [11.49]

376.93 - 2.67 -21000

t =
(115601 - 0.85) — (0.6 - 376.93)

+ 3.2 =8.34mm

Cabezales semiesféricos

Mirando en la tabla adjunta en el apéndice B, la ecuacién para conocer el grosor de los

cabezales puede ser una de las siguientes:

t < 0.356r;
_ Pr;
~ SEj—0.2P

+C, [156] i
P < 0.665SE;
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t > 0.356r;

2SEj+2P
— P\ 2sEj-p

1/3
) 4G [I57] g

P > 0.665SE;

Estando en el mismo caso que antes, se tiene que:
0.665 - 117631 - 0.85 = 66490.92 kPa > 376.93 kPa (P)

Por lo que sustituyendo la ecuacion 1156:

376,93 . 267 1000

t= 3.2 = 8.33
(115601 - 0.85) — 37693 mm

Se elige por tanto el mayor espesor obtenido: 8.34 mm. El peso del equipo sera, teniendo

en cuenta la densidad del acero AlSI 304 adjuntada en el anexo, de:

Peso = p-[(2rrL) + 2Q2nr?)] - t
Peso = 7900-[(2-m-1.335-1.78) + 2 - (2 - - (1.335)?)] - 0.00834 = 2459.32 kg

Y afiadiendo un 20% de accesorios, se tiene un peso en vacio de 2951.18kg. Por otra
parte, la estructura del fermentador ha de ser soportada. El faldén es el soporte de uso mas
frecuente y el mas satisfactorio para recipientes verticales (Megyesy,1972), y por ello sera
elegido en este caso. El grosor del faldon puede conocerse a través de la siguiente ecuacion
(Megyesy, 1972):

_ 12Mg w
" R2nSE  DnSE

[1158]

Donde:
Mr = momento en la junta del faldén a la cabeza (pies-libra)
R = radio exterior del faldén (pulgadas)

S = valor de esfuerzo del material de la cabeza o del faldén, el que sea menor
(Ib/pulgada?)

E = eficiencia de la junta del faldén a la cabeza (0.6 para soldadura a tope, 0.45 para

soldadura a traslape)
W = peso de la torre encima del faldén hasta la junta de la cabeza, en operacion (libras)

t = espesor requerido del faldén (pulgadas)
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El primer término de la ecuacion corresponde al viento, y debido a que el fermentador se
encontrard localizado en una zona interior, este término se desprecia. Por otra parte, el faldon
sera de acero AlISI 304, y suponiendo que el ambiente esta, en el peor de los casos, a 30°C, el
esfuerzo S del faldén sera (apéndice B) de 119580 kPa, por lo que se utilizara en la ecuacion
1158 el de la cabeza anteriormente calculado, ya que es menor (117631 kPa). El diAmetro exterior
del faldén coincide con el del fermentador, y por otra parte la junta del faldén a la cabeza sera
soldada a tope. Asi, sustituyendo en las unidades determinadas:

o 40047.36
~105.77 - ™ - 17060 - 0.6

=1.17 - 1072 pulgadas = 0.3 mm

Puede observarse que el grosor necesario de faldon es sumamente pequefio, por lo que
se escogera el minimo comercial: 6 mm. (BOARDMAN: volumen XVI: soporte del recipiente a
presion-falda, 2017) Asi mismo el faldon tendra una altura determinada, con el fin de poder vaciar
el fermentador sin ninguin problema por una tuberia situada en su parte inferior. Se fija una altura
de 0.5 metros, de manera que el peso del faldén sera (sin tener en cuenta la abertura de la

tuberia de vaciado del fermentador):

Peso = p-(2nrL) - t

Peso = 7900-(2-m-1.343-0.5) - (6-1073) = 199.98 kg
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Nomenclatura

(-ra)s velocidad de reaccion a la salida del reactor de A (mol g min*)
k1° factor preexponencial reaccion de esterificacion (mol g min)
k, factor preexponencial reaccion de hidrélisis (mol g* min?)
(—AH,.) entalpia de reaccion (kJ mol ™)

Cr constante de inundacion

Xas conversion a la salida del reactor del componente A.

ky coeficiente de adsorcién del metanol

ky, coeficiente de adsorcion del agua

m Caudal masico (kg s™)

Vg velocidad de inundacion (m s™)

ATim  Temperatura logaritmica (K)

AT diferencia de temperatura

a actividad

Aa area activa (m?)

AL acido lactico

Ao area orificio (m?)

B flujo de colas de la columna de destilacién (kmol h't)
Cc sobreespesor por corrosiéon (mm)

Cp capacidad calorifica (J mol* K1)

Cx concentracion componente X

Cxo concentracion inicial de X

D flujo de cabezas de la columna de destilaciéon (kmol h'?)
do didmetro de orificio (mm)

Da diametro agitador (m)

Dc diametro interior de la cesta (m)
Dexx  didmetro exterior (m)

Dint  didmetro interior (m)

E eficacia de junta
Eae energia aparente de activacion de la reaccion de esterificacion(kJ mol™)

Ean  energia aparente de activacion de la reaccion de hidrélisis (kJ mol?)
F flujo de alimentacién a la columna de destilacién (kmol ht)
G Flujo masico de vapor (kg h?)

hi coeficiente de transmision de calor interno (W m2 K1)



<

Weat

PL
Pv

coeficiente de transmision de calor externo (W m=2 K1)

Conductividad térmica (W m* K1)
constante de equilibrio

Flujo mésico de liquido (kg h%)
lactato de metilo

metanol

namero de datos experimentales

NuUmero de tubos

Nusselt

presion (kPa)
didmetro entre centros de orificios (mm)

numero de PrandIt

calor generado/aportado (kW)

calor del condensador (kW)

Flujo volumétrico de liquido (m3h?)

calor del calderin (kW)

Flujo volumétrico de vapor (m3h?)
constante de los gases ideales (J/mol K)
velocidad de reaccién (mol g* mint)

Numero de Reynolds

Estrés de operacion maximo permitido (kPa)

Grosor (mm)

Temperatura (K)

didmetro de la torre (m)

Coeficiente global de transferencia de calor (W m2 K1)

Volumen (m?3)

agua

derramadero

peso de catalizador (g)
Conversion (tanto por uno)
Densidad (kg m)

Densidad del liquido (kg m™)
Densidad del vapor (kg m)



o Tension superficial (N m™)

v flujo volumétrico (m3h?)
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Introduccion

En esta parte del proyecto, se desarrolla la seccion lll, la cual corresponde a la tercera
parte del proceso. Esta comprende las Ultimas operaciones unitarias del proceso,
fundamentalmente la purificacion del acido lactico. Las operaciones unitarias tratadas son:

1. Destilacion.
2. Esterificacion.
3. Hidrdlisis.

La purificacion del acido lactico es un proceso realmente importante en este proyecto.
Se ha disefiado la purificacion en dos fases, una primera fase en la que el acido reacciona
con un alcohol (metanol) para formas el éster, que es mas volatil, y que puede ser facilmente
purificado por destilacién y, una segunda fase en la que se realiza una hidrélisis del éster
obteniendo asi el acido lactico purificado. Previamente se ha incluido una preconcentracion
en la que, por medio de una destilacion convencional, se elimina el exceso de agua del acido

lactico inicial.

Este método de purificacion permite manejar gran capacidad de materia prima ademas
de lograr una gran pureza del 4cido lactico, en este proyecto se pretende llegar a una pureza
del 88% en masa. A través del proceso de esterificacion-hidrolisis, se espera que todas las

impurezas no deseadas se eliminen y se obtenga un &cido lactico mas puro.

Las reacciones de esterificacion e hidrélisis se van a llevar a cabo en reactores tipo
CSTR con catalizador de resina iénica y, tras cada reactor, habra una columna de destilacion
Habra dos reactores trabajando en paralelo. Las columnas de destilacién se han simulado

usando el programa Aspen HYSYS.
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Diagrama de flujo y balances

2.1. DIAGRAMA DE FLUJO DE LA SECCION.
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Fig.lll1. Diagrama de flujo de la seccién (elaboracion propia).
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2.2.BALANCES DE MATERIA.

2.2.1. Columna 1. Preconcentracion de acido lactico.

La corriente de acido lactico obtenida de la seccion Il estd muy diluida, lo que se

pretende en esta primera unidad es eliminar el exceso de agua ya que el agua es un

subproducto de la reaccion de esterificacion e influiria en el equilibrio.
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Fig.ll12. Diagrama para el balance de materia para una columna de fraccionamiento

continuo. (McCabe et Al, 2007)

De la fig.ll2 se obtiene el balance total de materia F =D + B y el balance a un

componente Fxgz = Dxp + Bxp.

Esta columna se ha disefiado con el programa Aspen HYSYS utilizando el modelo

termodinamico NRTL-ideal, con una presion de 0.3 atm por lo que las caidas de presion en el

condensador y el calderin se han considerado despreciables o nulas.

De las opciones existentes en HYSYS se ha considerado un condensador total por lo

gue termodinamicamente solo hay dos grados de libertad, en este caso se considera que la

fraccion molar de agua en el destilado sea 1 y que la temperatura en el calderin sea 75°C

(entonces se trabaja a vacio) que es la temperatura de entrada al reactor de esterificacion,

esto permite eliminar agua en el destilado.
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Tabla IlI1. Balance global a la columna 1 y composicién en peso de las corrientes de

cabezas y colas

ALIMENTACION (F) COLAS(B) CABEZAS(D)
Caudal Composicién Caudal Composicién Caudal Composicién
masico % Peso masico % Peso masico % Peso
(Kg/h) (Kg/h) (Kg/h)
Acido Lactico 51.3 30.0 51.3 67.4 - -
Agua 119.7 70.0 24.8 32.6 94.9 100.0
Flujo total 171.1 100.0 76.1 100.0 94.9 100.0

De la Tabla Il11. Cabe destacar que los valores de los flujos se han aproximado a una

cifra decimal para una mayor simplicidad en los calculos.

2.2.2. Reactores de esterificacion.

La corriente de &cido lactico obtenida de la columna 1 se ha concentrado un poco mas
del doble (2.25 veces) para realizar la reaccién de esterificacion con metanol. Hay numerosos
estudios de la reaccién de &cido lactico con metanol catalizada por sélidos, las condiciones
de reaccion y la cinética utilizadas en este proyecto fueron determinadas por el estudio de
Sanz et Al, 2002. La cinética de la reaccion es la siguiente:

AL+ ME & LM+ W

_ aLMaW) [l11.1]
o kO (_EA,l) (aALaME Keq _ mol
1 RT /(1 + kyay + kyay)™™ g min

De todos los modelos descritos en ese estudio ha sido escogido el modelo QH (quasi
homogeneous) por lo que el valor de n es 0, asi la ecuacién queda de la siguiente forma:

aLMaW> . mol [111.2]

Keq g -min

0 _EA,l
r =k, exp RT AaLAME —

En este proyecto se ha decidido por realizar la esterificacion en dos reactores CSTR
en paralelo tipo cesta con una resina iénica en su interior que actlla como catalizador. En un
reactor de mezcla completa, la composicion del fluido ha de ser uniforme en todos los puntos
del reactor, en la practica es dificil alcanzar esta idealidad, aunque se puede llegar a una
situacion muy aproximada. Las particulas de se introducen en cestas y, teéricamente, se
considera que la reaccion ocurre Unicamente en el volumen de particulas de catalizador y no
en todo el volumen fisico del reactor. Es por ello que la ecuacién de disefio del reactor, asi
como la velocidad de reaccion, estan escritas en funcion de la masa del catalizador.

Aunque en este proyecto no se tienen en cuenta los dimeros, en la reaccién de
esterificacion pueden llegar a formarse. Sin embargo, dado que la velocidad de reaccién

directa de esterificacion para la formacion del lactato de metilo es dos érdenes superior a la
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formacion de dimetil lactato, es por ello que no se ha tenido en cuenta su formacién (Su et Al.)
Balance de materia a cada reactor:

Acumulacién = Entrada — Salida + Generacioén

= @@ -6 + 4

(1) En un reactor continuo por lo que es nulo, no hay acumulacion.
(2) El termino de entrada para componente sera:
Fop =Cyo -V [11.3]
Donde C,, es la concentracién inicial de cada componente y v el flujo volumétrico.
(3) El termino de salida para cada componente sera
F,=C,-v [111.4]

(4) El termino de generacioén sera:
Weae - (1) [111.5]

Donde W es el peso de catalizador.
Asi, la ecuacion general quedara de la siguiente forma:
Weat — Cyx — Cxo [|||.6]
v ()

Entrada:

A estos reactores no solo llega la corriente de acido lactico preconcentrado de la
primera columna en este proyecto se ha disefiado que una parte de la segunda columna
(columna de purificacién del lactato de etilo) se recircule y entre de nuevo en los reactores, ya
que esta corriente, es residual y tiene una composicién al 99.92% de acido lactico que no ha
reaccionado previamente con el metanol.

En el reactor se introduce metanol en una relacién molar de 3:1 con respecto al acido
lactico. La reaccion se lleva a cabo a 1 atm y 75°C (Sanz et Al ,2002).

Tabla 1112. Resumen de las corrientes de entrada de cada reactor de esterificacion.

Columna Recirculacion Corriente metanol
preconcentracion columna purificacién
Acido lactico lactato de metilo
v(m?h) 0.03 0.05 0.11
FaL(kmol/h) 0.28 0.63 -
Fw(kmol/h) 0.69 - -
Fme(kmol/h) - - 2.73
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Se introducen 2.73 kmol/h de metanol (tres veces los de acido lactico), supone una
alimentacion de 0.11m3%h. (792 kg/m?)

Con los datos de la Tabla 1112 y aplicando la ecuacion [lIl.3] se obtienen las
concentraciones de entrada al reactor de la tabla 113, con un flujo de 0,19 m3 /h.

Tabla 1113. Concentraciones de entrada a cada reactor de esterificacion.

Concentracion (kmol/m?3)

Acido lactico 4.77
Agua 3.61
Metanol 14.32

Salida:

La conversién de equilibrio de esta reaccién es del 32.5% del acido lactico (Sanz et
Al, 2002) y aunque la reaccién se realiza en las mejores condiciones, se ha supuesto una
conversion del 30%. Teniendo en cuenta esta conversion, se han calculado las
concentraciones a la salida de cada reactor. El volumen del reactor se va a mantener
constante, por lo que el flujo volumétrico a la salida tendré el mismo valor que el de la entrada
(0.19m3/h), con todo ello se calcularan los flujos molares a la salida de cada reactor. Los
resultados se presentan en la Tabla Il14.

Tabla ll14. Resumen de concentraciones y flujos molares de salida de cada reactor de

esterificacion.

Concentraciéon (kmol/m3)  Flujo molar (kmol/h)

Acido lactico 3.34 0.64
Metanol 12.89 2.45
Lactato de metilo 1.43 0.27
Agua 5.05 0.96

Tabla I1I5. Balance global de esterificacion y composicion en peso de las corrientes.

ENTRADA SALIDA
Caudal masico Composicion Caudal masico Composicion

(Kg/h) % Peso (Kg/h) % Peso
Acido lactico 163.9 45.07 114.7 31.55
Agua 24.8 6.83 34.7 9.53
Metanol 174.9 48.10 157.4 43.29
Lactato de metilo . - 56.8 15.63
Flujo total 363.7 100.00 363.7 100.00
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2.2.3. Columna 2. Separacion de lactato de metilo y acido lactico.

La consideracidon mas interesante que resefiar de los balances de materia de esta
columna es que un 98% del flujo de colas se recircula de nuevo al reactor de esterificacion.

Esta columna se ha disefiado con el programa Aspen HYSYS utilizando el modelo
termodindmico NTRL-ideal, con una presion de 0.4 atm por lo que las caidas de presion en el
condensador y el calderin se han considerado despreciables o nulas.

De las opciones existentes en HYSYS se ha considerado un condensador total por lo
gue termodinamicamente solo hay dos grados de libertad, en este caso se han ido variando
las condiciones de temperatura (190°C) y la relacion de reflujo molar (8) en el condensador
para obtener la mayor parte del lactato de metilo en la corriente de destilado.

Tabla 1116. Balance global a la columna 2 y composicién en peso de las corrientes de
destilado y condensado.

ALIMENTACION (F) COLAS(B) CABEZAS(D)
Caudal Composicion Caudal Composicion Caudal Composicion
masico % Peso masico % Peso masico % Peso
(Kg/h) (Kg/h) (Kg/h)
Acido Léctico 114.7 31.55 114.7 99.92 - -
Agua 34.7 9.53 - - 34.7 13.93
Metanol 157.4 43.29 - - 157.4 63.27
Lactato de metilo 56.8 15.63 0.1 0.08 56.7 22.80
Flujo total 363.7 100.00 114.8 100.00 248.8 100.00

La corriente de colas se divide, a su vez en otras dos corrientes: 1.25 kmol/h se
recirculan a los reactores de esterificacion (0.09 m%/h) y 2.5 mol/h se purgan.

2.2.4. Reactor hidrolisis del lactato de metilo.

La corriente del destilado proveniente de la columna de purificacion del lactato de
metilo no tiene acido lactico, esto facilita la reaccién de hidrolisis, ya que ahora se va a revertir
el equilibrio para poder conseguir un acido lactico sin impurezas.

Hay numerosos estudios de la reaccion de hidrdlisis catalizada por sélidos, las

condiciones de reaccion y la cinética utilizadas en este proyecto fueron determinadas por el
estudio de Sanz et Al, 2004.

La cinética de la reaccion es la siguiente:

LM+W < AL+ ME

—E —E 1.7
kyexp (R—;,e) au ayg — ky’exp (R—‘;h) apy Ay mol [.7]

1+ Xikia)™ =] g -min

De todos los modelos descritos en ese estudio ha sido escogido el modelo QH (quasi

r =

homogeneous) por lo que el valor de n es 0, asi que la ecuacion quedaria de la siguiente
forma:
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mol [111.8]
g -min

—Ey, —Ean
r= kloexp ( RTe) auLamg — khoexp (W) armaw[=]

Cada reactor se hidrdlisis sigue el mismo disefio y tiene los mismos balances de
materia que el reactor de esterificacion.

Entrada:

A cada reactor llega la corriente de destilado de la columna de purificacion del lactato
de metilo y una corriente de agua para que se produzca la hidrélisis, parte de esta corriente
de agua proviene de la columna de preconcentracion de acido l4ctico.

Se introduce el agua con una relacion molar de 54:1 con respecto al lactato de metilo
y la reaccion se lleva a cabo a 1 atm y 70°C (Sanz et Al ,2004).

Tabla 1117. Resumen de las corrientes de entrada de cada reactor de hidrolisis.

Columna 2 Corriente de agua
v(m3/h) 0.14 0.26
Fim(kmol/h) 0.27 -
Fw(kmaol/h) 0.96 13.75
Fume(kmol/h) 2.46

Se alimentan 13.75 kmol/h de agua (0.26 m3/h) (971.6 kg/m?3).

Con los datos de la Tabla 117 y aplicando la ecuacion [lll.3] se obtienen las
concentraciones de entrada a cada reactor de la tabla 1118, con un caudal volumétrico de
0.40 m3/h.

Tabla 1118. Concentraciones de entrada a cada reactor de hidrdlisis.

Concentraciéon (kmol/m?3)

Lactato de metilo 0.68
Agua 37.05
Metanol 6.19

Salida:
La conversion de equilibrio de esta reaccion es del 97% de lactato de metilo (Sanz et
Al ,2004) y se ha supuesto una conversion del 95%. Teniendo en cuenta esta conversion, Se
han calculado las concentraciones a la salida de cada reactor. El volumen del reactor se va a
mantener constante, por lo que el flujo volumétrico a la salida tendra el mismo valor que el de
la entrada (0.40 m3/h), con todo ello se calcularan los flujos molares a la salida de cada

reactor. Los resultados se presentan en la Tabla 1119.
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Tabla 1119. Resumen de concentraciones y flujos molares de salida de cada reactor de
hidrdlisis.

Concentracion (kmol/m?3) Flujo molar (kmol/h)

Acido lactico 0.65 0.26
Metanol 6.84 2.72
Lactato de metilo 0.03 0.01
Agua 36.40 14.46

Tabla 11110. Balance global de hidrdlisis y composicién en peso de las corrientes.

ENTRADA SALIDA
Caudal masico Composicion Caudal masico Composicién
] (Kg/h) % Peso (Kg/h) % Peso
Acido lactico - - 46.6 6.26
Agua 530.2 71.23 520.9 69.98
Metanol 157.4 21.15 174.0 23.38
Lactato de metilo 56.7 7.62 2.8 0.38
Flujo total 744.3 100.00 744.3 100.00

2.2.5. Columna 3. Produccioén de acido lactico y recuperacion de metanol.

Esta columna se ha disefiado con el programa Aspen HYSYS utilizando el modelo
termodinamico NRTL-ideal, con una presion de 0,2 atm por lo que las caidas de presion en el
condensador y el calderin se han considerado despreciables o nulas.

De las opciones existentes en HYSYS se ha considerado un condensador total por lo
que termodindmicamente solo hay dos grados de libertad, en este caso se han ido variando
las condiciones de temperatura (62°C) y la composicién en masa de acido lactico de la
corriente de condensado (88%) que es la pureza final que se quiere obtener de este producto.

Tabla ll111. Balance global a la columna 3 y composicion en peso de las corrientes de
destilado y condensado.

ALIMENTACION (F) COLAS(B) CABEZAS(D)
Caudal Composicion Caudal Composicién Caudal Composicion
masico % Peso masico % Peso masico % Peso
(Kg/h) (Kg/h) (Kg/h)
Acido Léactico 46.6 6.27 46.6 87.96 - -
Agua 520.9 69.97 6.2 11.65 514.7 74.45
Metanol 174.0 23.38 - - 174.0 25.17
Lactato de metilo 2.8 0.38 0.2 0.40 2.6 0.37
Flujo total 744.4 100.00 53.0 100.00 691.3 100.00
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2.3.BALANCES DE ENERGIA.
2.3.1. Columna 1. Preconcentracion de acido lactico.

Las necesidades energéticas de la columna de destilacion se obtienen del programa
Aspen HYSYS y son las siguientes:

Tabla 11112. Necesidades energéticas de la columna 1.

Q(kw)
Condensador(qc) 370
Calderin (qy) 364

2.3.2. Reactores de esterificacion.

En el balance de energia de cada reactor de esterificacion intervienen los siguientes
términos (Santamaria et al, 1999).
(Entrada — Salida) + Generacion + Transmite = Acumula
1) + (2 + Q) =@
(1) Al ser un reactor isotérmico, la temperatura de entrada y salida es la misma
por lo que este término es nulo.
(2) El término de generacion es el siguiente:
(=AH,)(—14)sV = (—AH,)F40(Xas — Xa0) [11.9]
(3) Q calor generado o aportado.
(4) No se acumula nada en este reactor ya que es isotérmico
El balance de energia quedaria de la siguiente forma:
Q=(—AH,)(—=14)sV = (—AH)F40(Xas — Xa0) [11.10]
Para poder calcular las necesidades energéticas de cada reactor, se necesita saber la
entalpia de la reaccion, este valor no se ha podido encontrar en la bibliografia, por lo que se
ha calculado mediante la Ley de Hess de la siguiente forma:

.11
AH;”) = Z AI_Ijg,productos - Z Ang,reactivos [ ]

Tabla I1113. Entalpias de formacion.

AH:°(kJ/mol) Referencia
Acido lactico -686.30 Stockar et al (1993)
Metanol -238.40 NIST (Baroody y Carpenter 1972)
Lactato de metilo -646.50 J.Chem(2008)
Agua -285.83 Stockar et al (1993)

AH? = [(—646.50) + (—285.83)] — [(—686.30) + (—238.40)] = —7.63k//mol
Sin embargo, la reaccién se produce a 74°C, no en condiciones estandar (25°C) por lo

gue hay que usando la ecuacion [lll.14] se conoce la entalpia de reaccion a esta temperatura
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347.15 [11.12]
Z Cp, productos — Z Cp, reactivos dr
98.15

Tabla 11114. Calores especificos de los distintos componentes.

AH, = AH? + f
2

o (J/mol K) Referencia
Acido lactico 190 Furia T.E. (1972)
Metanol 79.5 NIST (Filatov y Afanas’ev 1992)
Agua 75.3 Stockar et al (1993)

Como se puede observar en la tabla 11114 no se encuentra el valor de c, del lactato de
metilo, este valor no se ha encontrado, por lo que para los siguientes calculos se ha asumido
gue tiene el mismo valor de cp que el acido lactico.

AH? = —7630 + [(347.15 — 298.15) - [(190 + 75.3) — (190 + 79.5)]] = —7836//mol

Aplicando la ecuacién [l11.10]

= —-7.836 il 91omOl 0.3 th 0.59 kW
Q=-7 mol h 7 3600s

2.3.3. Columna 2. Separacion de lactato de metilo y acido lactico.

Las necesidades energéticas de la columna de destilacion se obtienen del programa
Aspen HYSYS y son las siguientes:
Tabla I1115. Necesidades energéticas de la columna 2.

Q(kw)
Condensador(qc) 328
Calderin (qy) 331

2.3.4. Reactores de hidrdlisis del lactato de metilo.

El balance de energia a cada reactor de hidrdlisis es igual al de cada reactor de
esterificacion, como la reaccion es la inversa, la entalpia de reaccion seria la misma, pero con
el signo contrario. En este caso, AH? = 7836]/mol. Aplicando la ecuacion [111.10] y sabiendo

que Fao son 270 mol/h Q toma un valor de 0.56 kW

2.3.5. Columna 3. Produccién de acido lactico y recuperacion de metanol.

Las necesidades energéticas de la columna de destilacion se obtienen del programa
Aspen HYSYS y son las siguientes:

Tabla I1116. Necesidades energéticas de la columna 3.

Q(kw)
Condensador(qc) 1608
Calderin (qy) 1589
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3.1. DESCRIPCION DE LA UNIDAD.
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Fig.ll13. Diagrama de bloques (elaboracion propia).

Columna 1. Preconcentracion de acido lactico:

La columna 1 constituye la primera unidad del area de purificacion del 4cido lactico, su
principal misioén es concentrar el acido lactico desde un 30% hasta un 60% en masa.- Es una
columna de destilacion con solo 4 platos perforados.

Reactores de esterificacion:

En cada reactor de esterificacion el &cido lactico reacciona con metanol para formar
lactato de metilo, en cuyo interior se encuentra una resina idnica (Amberlyst 15 Dry) confinada
en una cesta tipo Robinson-Mahoney. Ambos reactores funcionan de forma paralela.

Columna 2. Separacion de lactato de metilo y acido lactico:

En la columna 2 se separa el &cido lactico que no ha reaccionado en el reactor de
esterificacion para poder recircularlo al mismo pasando por el intercambiador de calor 2 para
ajustar la temperatura del fluido a la de reaccion, y el lactato de metilo para la posterior
reaccion de hidrélisis pasando por el intercambiador 1 para calentar la corriente a la
temperatura de reaccion.

Reactores de hidrélisis del lactato de metilo:

Cada reactor de hidrolisis tiene el mismo disefio que cada reactor de esterificacion, en
este caso es el lactato de metilo el que reacciona con el agua para formar de nuevo el acido
lactico. Cada reactor funciona de forma paralela.

Columna 3. Producciéon de acido lactico y recuperacion de metanol.

La columna 3 separa el acido lactico formado del agua y metanol residuales que hay
en el sistema, asi se puede obtener acido lactico al 88% en masa que es el alcance requerido

en este proyecto.

Laizo AC.Ckh
Agle 1209 igh

Hetowa v PO 17D K
LA SESW D 28 em
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3.2.ESTRATEGIA DE DISENO Y RESULTADOS.

3.2.1. Columna 1. Preconcentracion de acido lactico.

El liquido entra por la parte superior y fluye de forma descendente por gravedad. En el
camino, fluye horizontalmente a través de cada plato y, verticalmente a través de un conducto
al plato inferior. El vapor fluye verticalmente hacia arriba, poniéndose en contacto con el
liquido a través de orificios de un tipo u otro en el plato y pasa al plato superior. El efecto global
es un contacto multiple en contracorriente entre el gas y el liquido. (Treybal, 1980).

Para realizar el disefio de la columna se han extraido los siguientes datos del programa
Aspen HYSYS del plato de alimentacion.

Tabla 11117. Propiedades plato de alimentacion obtenidas de Aspen HYSYS.

Propiedad valor
Densidad del vapor, py(kg/m?) 0.1921
Densidad del liquido, p.(kg/m?®) 982.5
Flujo mésico de vapor, G’ (kg/h) 561.07
Flujo masico de liquido, L’(kg/h) 637.21
Tensién superficial a(N/m) 0.06351
Flujo volumétrico de vapor Qv(m3/h) 2920.72
Flujo volumétrico del liquido QL(m3/h) 0.65

Una de las primeras especificaciones que hay que tomar el seleccionar el tipo de plato.
Actualmente, los platos mas usados en la industria son los platos de valvula, los platos
perforados y los platos de campana de borboteo. En este proyecto se ha decidido utilizar los
platos perforados por su versatilidad y disponibilidad. EI método de contacto elegido ha sido
el de flujo cruzado de paso Unico, en el que el vapor circule por el interior de las perforaciones
y el liquido circule por el vertedero de un plato a otro.

3.2.1.1. Diametro de las perforaciones (do) y pitch (p’).

Para todas las columnas se escogerd un diametro de orificio de % in (6mm) que
estaran situados en disposicién triangular con una distancia entre sus centros (pitch) que suele
encontrarse en un intervalo de entre 2 a 5 veces el diametro del orificio, para todos los platos
de todas las columnas se ha escogido un pitch de 3 veces el diametro del orificio (18 mm). El
material de construccion es acero inoxidable, por lo que el espesor de plato sera de 2 mm (ep)
(Tabla 11125, apéndice A)

3.2.1.2. Diametro de la torre (T).

El diametro de la torre y, en consecuencia, su area transversal debe ser lo
suficientemente grande para manejar el flujo del gas y del liquido dentro de la region de

operacion satisfactoria. (Treybal, 1980)
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Para poder calcular el didmetro de la torre primero se debe calcular la velocidad de

inundacion (vg):

pL — pG)l/z [111.13]
Pc
Donde Cr es la constante de inundacion que se calcula de la siguiente manera:

0.2 [11.14]

CF=[alog — ! +ﬁ]( ? )
(L'/G")(pg/pL)® 0.020
Todos los parametros y sus unidades estan definidos en la tabla I1117. Excepto ay
gue se calculan en base a la relacion area de orificio / area activa (Ao/Aa).
Para un arreglo triangular:
Ay do\’ [11.15]
A" 0.907 (F)
Como se ha escogido la misma especificacion de do y p’ la relacién Ao/A. sera la misma
para todas las columnas, 0.1.
Por lo que se cogen las expresiones de a y 3 tal y como se muestran en la parte
superior de la tabla 11126 (apéndice A) donde t es el espaciamiento entre platos.
Generalmente, el espaciamiento entre los platos se escoge en base a la facilidad de
construccién, mantenimiento y costo. Para todos los diametros, parece que 50 cm (20 in) es
un minimo aceptable desde el punto de vista de limpieza de los platos. (Treybal, 1980). Asi
pues, ay B tomaran valores de 0.05 y 0.03 respectivamente, con estos valores se procede a
calcular el valor de Cr con la ecuacion [lIl.14], dando un resultado de 0.15 a partir de este
valor con la ecuacioén [l11.13] se calcula la velocidad de inundacion (10.65 m/s) La velocidad
de trabajo es el 80% de la velocidad de inundacion: 8.52 m/s.

Con estos datos el area activa es de 0.1m?>.

Fig.ll14. Esquema de las diferentes partes de un plato perforado (elaboracion propia).

En la figura 1114 se representa el area activa (perforada) (Aa) que es donde el liquido y
el gas entran en contacto, las partes denominadas con W son los denominados derramaderos
por donde circula el liquido de un plato a otro.

Generalmente W se toma como 0.7T y corresponde con un 8.8% del area total del
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plato a lo que hay que sumarle un 15% del soporte, con lo que el area total de plato es de
0.12 m?,
Sabiendo que:

nT? [111.16]
Atotal = T

De la ecuacion 111.16 se despeja T = 0.40m =0.5m y se recalcula el area total 0.2 m2,

Con estos datos se puede calcular W= 0.35m. y se recalcula el area activa A,=0.15m>.

3.2.1.3. Numero de orificios, platos reales vy altura de la torre.

Partiendo de un area de orificio de 6mm de diametro (2.83-10°m?) y sabiendo que el
area activa es de 0.1m?y que el area de orificio es el 10% del area activa, el nimero de
orificios sera de 533.

El nimero de platos ideales calculados por HYSYS es 3, siguiendo las heuristicas
(“distillation and gas absorption” #17) la eficacia establecida para disoluciones acuosas esta
comprendida entre un 60% y un 90%, se considera una eficacia del 75%, los platos reales de
la columna 1 son 4 y con el espaciado de 0.5 m se calcula la altura de la columna, 2 m.

3.2.1.4. Condensador.

Para el condensador se ha escogido un intercambiador de calor de carcasa y tubos
comercial. Las necesidades energéticas del condensador ya se han expuesto en la tabla 11112.

Siguiendo las heuristicas (“heat exchangers” #8) el coeficiente de transferencia de

Btu — 852 w

h°Fft2 m2K °

calor en condensadores es 150 El agua de refrigeracion se toma de un rio

cercano con una temperatura de 288K y sale del intercambiador a 293 K y la temperatura del
fluido a condensar es de 342 K Se toma un valor de C, del agua de 4.18 kJ/kg K (wolframalpha)
y con estos datos se calcula la masa de agua de refrigeracion necesaria a partir de la ecuacién
[111.17] con un valor resultante de 17.7 kg/s.
Q = mC,AT [11.17]
Para conocer el area de intercambio se utiliza la ecuacion [l11.18]
Q = UAAT,, [111.18]
Donde ATy, es la diferencia de temperatura logaritmica de 51.5 K
Con todos los datos se puede calcular el area de intercambio con la ecuacion [I11.18]
de 8.43 m?.
Siguiendo las heuristicas (“heat exchangers” #2) se escogen tubos estandar de % in
de didmetro exterior con un pitch de 1 in en arreglo triangular con una longitud de 16 ft. El
area de tubo es de 0.29m?. Dividiendo el area necesaria entre el rea de cada tubo se obtiene

un total de 29 tubos necesarios.
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3.2.1.5. Calderin
Para el calderin se ha escogido un intercambiador de calor de carcasa y tubo
comercial, que serd igual en todas las columnas. Las necesidades energéticas del calderin ya
se han expuesto en la tabla 11112.

Siguiendo las heuristicas (“heat exchangers” #8) el coeficiente de transferencia de

Btu = 1.136 kIZ/V

calor en condensadores es 200
heFft2 m2K

. El vapor de agua se introduce siguiendo

la heuristica (“utilities: common specifications” #1) a una presion de 400 psig (=30 bar) y 440°F
(504 K). La temperatura de entrada al calderin es de 342Ky la de salida es 348K. Se toma un
valor de A del agua de 2256 kJ/kg (didacticafisica, calores de fusion y evaporacién) y con estos
datos se calcula la masa de agua de refrigeracion necesaria a partir de la ecuacion [l1.22]con
un valor resultante de 0.16kg/s
Q = hlgguq [111.19]

El area necesaria es de 2.22 m? con la ecuacion [l11.18] se calculara el nimero de tubos y
siguiendo la misma regla heuristica para el diAmetro de tubo y longitud. Se obtienen un total
de 7 tubos.

3.2.2. Columnas 2 y 3. Separaciéon de lactato de metilo y acido lactico.
Produccién de acido lactico y recuperacion de metanol.

Para las columnas 2 y 3 se sigue el mismo procedimiento que en la columna de
preconcentracion, en resumen, el uso de platos perforados, y el célculo del diametro a través
de las condiciones de inundacion.

Tabla 11118. Propiedades plato de alimentacién columnas 2 y 3 obtenidas de Aspen
HYSYS.

Propiedad Columna2 Columna3

Densidad del vapor, py(kg/m?) 1.23 0.1453
Densidad del liquido, p.(kg/m?®) 1032 979.3
Flujo masico de vapor, G’ (kg/h) 2835.04 2450.15
Flujo masico de liquido, L’(kg/h) 2949.87 2503.16
Tension superficial o(N/m) 0.1666 0.0655
Flujo volumétrico de vapor Qv(ma3/h) 2241.14 16862.70
Flujo volumétrico del liquido QL(m3/h) 2.86 2.56
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Tabla 11119. Resumen disefio columnas 2 y 3.

Propiedad Columna Columna 3
Velocidad de inundacion (m/s) 4.239 12.84
Velocidad de trabajo(m/s) 3.51 10.27
Area activa(m?) 0.22 0.6
Area total(m?) 0.28 0.70
Diametro columna (m) 0.6 1
Derramadero (m) 0.42 0.7
Platos ideales 10 4
Platos reales 14 6
Altura columna (m) 7 3
Area de perforacion(m?) 2.83-10° 2.83-10°
Numero de orificios 768 2133
Temperatura fluido condensado(K) 321 320
Area condensador(m?) 12.63 64.11
Numero de tubos del condensador 43 220
Temperatura entrada fluido calderin (K) 462 335
Temperatura salida fluido calderin (K) 463 353
Area calderin(m?) 7 8.8
Numero de tubos calderin 24 30

3.2.3. Reactores de esterificacion.

Para los reactores de esterificacién se ha escogido un reactor de tanque agitado tipo
cesta. Estos reactores tienen como caracteristica principal que el catalizador se encuentra
confinado dentro de una cesta en el interior del reactor con una agitacion (400 rpm) bien por
medio de un agitador o porque la cesta gire sobre si misma para mantener el catalizador en
suspension y favorecer su contacto con los reactivos.

En este caso se ha escogido una cesta tipo Robinson-Mahoney que se mantiene fija y
tiene deflectores por dentro y por fuera para controlar la aparicion de vértices. El eje giratorio
esta equipado con dos impulsores que extraen el fluido hacia el centro del anillo en la parte
superior e inferior y hacia afuera a través del lecho de catalizador. Las paredes de la cesta
estan cubiertas con una malla de hilo de 0.20 in de grosor y un tamafio de paso de 1.3mm

para asegurar que el catalizador esté confinado en su interior.
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Fig.llI5. Cesta fija tipo Robinson-Mahoney. (Catalytic reactor.Selection guide)

Los reactores de esterificacion se disefiaran en paralelo, ya que si en algiin momento
una resina falla, se podria trabajar a la mitad de la produccién.

El volumen de catalizador (Amberlyst 15 Dry) se ha calculado siguiendo la ecuacién
[11.6 que sustituyendo los valores y la expresion de la velocidad de reaccién de esterificacion
se han obtenido 2 kg de catalizador, y con la densidad (p.a=610 kg/m®) se ha obtenido un
volumen de catalizador de 4L.

En el estudio de Sanz et Al, 2002 se hace referencia a que la relacién entre el peso de
catalizador y el peso de reactivos es un 2.5%, por lo que se necesitan en el reactor 86 kg de
reactivos en las proporciones adecuadas. Se saben las concentraciones molares de reactivos,
y con la densidad se obtienen los kg/m® de cada reactivo necesario, con ello se obtiene la
relacion que debe haber entre ellos y se calcula el peso de cada reactivo para conocer
posteriormente el volumen que ocupa con su densidad correspondiente. Con todo ello se
obtiene un volumen de reactivos de 90 L.

El volumen de la mezcla de reaccién se va a considerar constante, la mayor parte del
volumen es proporcionada por metanol por lo que en la reaccion no se aprecia un cambio de
volumen considerable.

El volumen de la parte maciza de la cesta se ha estimado en un 12.6% del volumen
libre del reactor (dato extrapolado de la ficha técnica), en este caso el volumen libre de reactor
es la suma de volumenes de catalizador y reactivos (94 L) asi el volumen de la cesta sera 12
L lo que hace un total de 106 L. Por razones de seguridad se va a sobredimensionar el
volumen del reactor en un 20%. El volumen final del reactor es 127 L.

Siguiendo la heuristica (“mixing and agitation” #3) se establece que la altura del liquido

debe ser igual al diametro del tanque, y por lo tanto el didmetro del tanque es de 0.5 m.
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En el interior del reactor habra una agitacién para asegurar que no existan canales

preferenciales en su interior, para ello se va a disefar un agitador estandar.
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Fig. llI6. Agitador estandar (McCabe et Al, 2007)

El agitador debe estar en el interior de la cesta por lo que Dt en este caso sera el
didmetro interior de la cesta (dc) que se va a suponer un 10% menor que el diametro interior
del tanque.

Tabla 11120. Especificaciones agitador esterificacion

Dimension valor
Dc (m) 0.46
Da(m) 0.15
L(m) 0.03
W(m) 0.04

3.2.4. Reactores de hidrdlisis del lactato de metilo.

Cada reactor de hidrdlisis se ha disefiado exactamente igual que cada reactor de
esterificacion siguiendo el estudio de Sanz et Al ,2004 en el gue se incluye que el volumen de
catalizador (Amberlyst 15 Dry) es el 2.5% del volumen de reactivos. En este caso el volumen
también se considera constante durante la reaccion ya que la mayor parte de los reactivos y
productos es agua. Unicamente se van a mostrar los resultados obtenidos. La velocidad de
agitacion se estima en 400 rpm.
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Tabla [l121. Tabla resumen para las dimensiones del reactor de hidrdlisis

propiedad Valor
Volumen catalizador (L) 66

Volumen reactivos (L) 1795
Volumen cesta (L) 226
Volumen total liquido (L) 2022
Volumen total del reactor (L) 2426
Didametro (m) 1.4

Altura (m) 1.6

Dc (m) 1.23
Da(m) 0.41
L(m) 0.08
W(m) 0.10

3.2.5. Intercambiador 1. Calentamiento de lactato de metilo.

Este intercambiador se ha disefiado para subir la temperatura de la corriente que sale
por cabezas de la columna de purificacién del lactato de metilo desde 48°C hasta 70°C que
es la temperatura a la que se realiza la reaccion de hidrélisis. El coeficiente de transmision de
calor es 1983 W/m?K (apéndice B), donde el agua de calentamiento entra a 100°C y sale a
90°C con un flujo de 332 kg/h dando como resultado un intercambiador de tubos concéntricos
con un tubo de 1.28 m de longitud y un diametro interior de 10.4mm y 1.65 mm de espesor.
El didmetro exterior de la carcasa serd 17.9 mm.

3.2.6. Intercambiador 2. Enfriamiento de la corriente de acido lactico

Este intercambiador se ha disefiado para bajar la temperatura de la corriente que sale
por colas de la columna 2 a 190°C hasta los 75°C que es la temperatura a la que se realiza la
reaccion de esterificacion. El coeficiente de transmision de calor es 1022 W/m?K (apéndice
B), donde el agua de enfriamiento entra a 15°C y sale a 20°C con un flujo de 1374 kg/h dando
como resultado un intercambiador de tubos concéntricos con un tubo de 1.72 m de longitud y
un didmetro interior de 7.8mmy 1.24 mm de espesor. El diametro exterior de la carcasa sera
26.4 mm.
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Tabla 11122. Resumen del disefio mecanico para la columna 3.

CARCASA CILINDRICA

Espesor (mm) 4.8
Altura (m) 4
Diametro exterior (m) 1.03
FONDOS (AMBOS IGUALEYS)
Altura (m) 0.22
Radio mayor (m) 1.03
Radio menor (m) 0.10
Faldilla (m) 0.19
FALDON
Espesor (mm) 6.0
Altura (m) 1.0
Altura total de la columna 5.6
incluyendo el faldon (m)
AISLAMIENTO
Material Fibra de vidrio
Espesor (mm) 51.0
PLATAFORMAS
NUmero 2
Situacion (m) 24
BOCAS DE INSPECCION
Numero 2
Situacién (m) 3;5

Resumen consideraciones tomadas (ver apéndice B):

- Tanto la columna como los platos estaran construidos en acero inoxidable 316.

- La soldadura sera a tope por doble cordon examinada por zonas.

- Se han empleado fondos toriesféricos tipo Klopper al ser los mas usados en la industria

y tener un menor coste. Ambos fondos llevan incorporada una parte cilindrica

denominada faldilla, en la que se realiza la unién del fondo y la carcasa para obtener

una unién que no resulte el punto débil de la columna. La distancia entre la faldilla y el

primer o el ultimo plato se ha establecido en 0.5 m.

- La columna esta disefiada para ser una unidad autosoportada mediante el uso de

faldones y se ha establecido una altura de faldén de 1 m, teniendo en cuenta la altura

de la columna y su espesor se ha calculado en base al peso soportado (tanto de

armazén como de operacion).

- Como la temperatura en el interior de la columna es considerable, se ha optado por

aislarla con fibra de vidrio.
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5. DIAGRAMA DE TUBERIAS E INSTRUMENTACION



Diagrama de tuberias e instrumentacion
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Fig.llI7. Diagrama de instrumentacién (elaboracién propia).
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6. ANALISIS DE COSTES



Analisis de costes

6.1.COSTES DIRECTOS.

6.1.1. Columna 1. Preconcentracion de acido lactico.

El coste total de la columna 1 se va a conocer sumando las diferentes partes que la

componen.
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Figura Il18. Coste de columnas verticales, no incluye platos ni conexiones.

Teniendo en cuenta que la columna opera a 30kPa la presion de disefio seran 101
kPa, el material de construccion sera acero inoxidable 316 y la columna tiene un diametro de
0.5 m y una altura de 2m, el coste del armazo6n de la columna es 14202$.

Para calcular el coste de los platos se utiliza el siguiente gréfico:
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Figura I119.Coste de los platos de las columnas.
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Analisis de costes

Los platos elegidos son platos perforados de acero inoxidable, el minimo valor de
didmetro para poder calcular el coste del plato es 0.61m por lo que el coste se calculara con
ese valor, el valor de cada plato es 694%, como la columna consta de 4 platos el coste de
éstos sera 2776%

Para condensador y calderin se utilizara la misma figura ya que se ha escogido el
mismo tipo de equipo. Tanto para el condensador como para el calderin se va a escoger la
mayor presion soportada en el equipo, en el condensador seria 1atm y en el calderin seria 30
atm. Como en el gréfico no se tienen esos valores, se escogera el valor inmediatamente
superior a ellos, para el condensador 690kPa y para el calderin 3105kPa.

El material de construccion tanto para la carcasa como para los tubos sera acero
inoxidable.
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Fig. 11110. Coste de intercambiadores de % de pulgada y 16ft de largo.

El minimo valor del &rea es 9.3 m?, es por esto que los costes se han calculado en base a esa

area. El condensador tiene un coste de 11978% vy el calderin 18332%.
6.1.2. Reactores de esterificacion.

El coste de cada reactor de esterificacion se calculara por partes, primero se calculara
el precio del tanque con el agitador y posteriormente el precio de la cesta, que se obtendra de
la siguiente manera calculando el volumen de acero inoxidable y multiplicando el peso por el

precio del acero se obtiene el coste de la cesta.
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Fig. 1ll11. Coste de tanques de mezcla con agitacion incluida.

Como se puede observar en la figura I1111 no se encuentra el valor de 0.127m? por lo
gue se escogera el minimo valor de capacidad para calcular el precio del tanque con el
agitador en acero 304. Estos reactores tienen acido en su interior por lo que se construyen en
acero inoxidable 316, teniendo en cuenta la relacion de precio entre ambos, se calculara un
factor para poder ajustarlo.

Se supone una relacion de precio constante de 1.12 en el tiempo entre ambos aceros,
con los datos de los precios del acero de la tabla I1123.

De la figura 11111 se obtiene un coste de 5588% que ajustandolo al precio del acero 316
daria un valor de cada reactor de 62599, el valor de ambos reactores es 12518%

El volumen de la cesta de cada reactor de esterificacion son 12L que con la densidad
del acero inoxidable 316 (8000kg/m3) supone un peso de 96kg que multiplicado por el precio

del acero da un coste de 344€, como hay dos reactores, 688€.

6.1.3. Columna 2. Separacion de lactato de metilo y acido lactico.

Se calculara el precio de la misma forma que en la columna 1, la presién de operacion
son 40kPa, y la presién de disefio para calcular el coste se estimara en 101 kPa.
- Con la figura 1118 se calcula el coste de la carcasa:50196%
- Con la figura 1119 se calcula el coste de los platos:11862$
- Con la figura 11110 se calcula el coste del condensador:19725$%

- Con la figura 11110 se calcula el coste del calderin:10388%
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Analisis de costes

6.1.4. Reactores de hidrodlisis.

El coste de cada reactor de hidrélisis se calculara, de la misma forma que cada reactor
de esterificacién, por partes, primero se calculara el coste del tanque con agitador y
posteriormente el precio de la cesta.

El volumen de cada reactor de hidrélisis es 2.43m? que utilizando la figura 11111 nos da
un valor de 15387$ de acero 304 por lo que de la misma forma que en el coste de cada reactor
de esterificacion en acero 316 es 17233$, los dos reactores 34467$

El volumen de la cesta de cada reactor de hidrdlisis son 226L, lo que da un valor de
1808 kg que multiplicado por el precio del acero se obtiene un coste de 6473€, como se tiene
dos reactores el coste total es de 12946¢€.

6.1.5. Columna 3. Produccion de &cido lactico y recuperacion de metanol.

En este caso se tiene el peso en acero de la columna por lo que se utilizara la figura
1112 para calcular el coste. El peso de la carcasa y el faldon de la columna es 1265 kg (ver
apéndice B)
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¥ 1 10¢ —— 10®
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Fig ll112. Coste de columnas incluyendo las carcasas y el faldon.
Precio columna 47061$
- Con la figura 1119 se calcula el coste de los platos:11268$
- Con la figura 11110 se calcula el coste del calderin: 18332%
- Con la figura 11110 se calcula el coste del condensador:27515$%
El aislamiento tiene un coste de 5.88€/kg, sabiendo que se tienen 195kg se obtiene un
coste en 2012 de 1147€.
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6.1.6. Intercambiador 1. Calentamiento de lactato de metilo.

El area de intercambio es 0,05m? en la figura 11113 este valor esta fuera de escala por
lo que se escoge el coste del minimo valor que proporciona el grafico.
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Figura Il113. Coste de cambiadores de calor.
Con tubos de acero inoxidable y carcasa de acero al carbono 2179%

6.1.7. Intercambiador 2. Enfriamiento de la corriente de acido lactico.

Con un area de intercambio de 0,07m2 no se puede calcular el coste segun la figura
1113 por lo que se escoge, como en el caso anterior el minimo valor del grafico, 10m2. Con

tubos de acero inoxidable y carcasa de acero al carbono 21798$.

6.2. ACTUALIZACION DE COSTES.

Todos los costes dados hasta ahora son del afio 2002 (graficos) o del afio 2012
(precio del acero y aislante), por lo que hay que actualizarlos al afio 2020, para ello se usa la

ecuacion I11.20.

indice de costes actual )

Coste actual = Coste original( [111.20]

indice en el momento original

El indice de costes del afio 2002 era 390.4, el del 2012 era 584.6 y el actual es 595.

Sabiendo que un dodlar equivale a 0.92€ se procede a calcular el coste actualizado.
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Tabla 11123. Coste de los distintos aceros inoxidables.

Acero 304

Acero 316

Precio (€/kg)

3.21

3.58

Tabla 11124. Resumen de costes.

Coste 2002 (€) Coste 2012 (€)

Coste 2020 (€)

Carcasa columna 1
Platos columna 1
Calderin columna 1
Condensador columna 1
Reactores esterificacion
Cestas esterificacion
Carcasa columna 2
Platos columna 2
Calderin columna 2
Condensador columna 2
Reactores hidrdlisis
Cesta hidrélisis

Carcasa columna 3
Platos columna 3
Calderin columna 3
Condensador columna 3
Aislante columna 3
Intercambiador 1
Intercambiador 2

13066
2554
16865
11020
11517

46180
10913
9557
18147
31710

43296
10367
16865
25314

2005
2005

19913
3892
25704
16795
17552
701
70382
16632
14566
27657
48328
13183
65987
15799
25704
38580
1168
3055
3055

Sumando los costes anteriores, se obtiene un coste total de 428656€, este es el coste

integro de los equipos, a él hay que sumar el coste de instalacién que se estima en el 39%

del coste de compra de los equipos, por lo que el coste final serd 595831€. En esta seccién

sé6lo se han tenido en cuenta los costes directos provenientes de los equipos y no los costes

indirectos que se tendran en cuenta en la parte global del proyecto.
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Apéndice A

Apéndice A: Tablas y figuras adicionales.

Tabla 11125. Didmetro del orificio y espesor de plato (Treybal, 1980)

Diametro del orificio

Espesor de plato/diametro del orificio

mm
3.0
4.5
6.0
9.0
12.0
15.0
18.0

in
1/8
3/16
1/4
3/8
1/2
5/8
3/4

Acero inoxidable
0.65
0.43
0.32
0.22
0.16
0.17
0.11

Acero al carbén

0.5
0.38
0.3
0.25

Tabla ll126. Constantes de inundacion. (Treybal, 1980)

Rango & Rugo de Udades Thidudes Unidagen w; #
A E{p_g}u def dew e ¥,
A, & la
= [11 a1=0l,
ulizr  selee
a il
nr-10 m N/m ms o DLy ¢ k1T
A= + k015
o dinas Jem X 10°F iy E:%mm:fﬁﬁ

= 0] Pduliiplicarn % fBporid,f4, + 05

Tabla 11127. Especificaciones colcha de fibra de vidrio. (SOTO.J,1996)

Cuadro 4 1d  Colchpe de fibra de vidro ( 144 Kg/m' )
w&o TEMPERATURA DE OPERACION EN K (°C)
{men] RASTA | HASTA | HASTA | HASTA [ HASTA | MASTA | HASTA | HASTA | HASTA
333 (80) | 373 (10C)| 423 (150)| 473 Lzoo_lLsza (250)| 573 {300;| 623 (350)| 673 (400)| 723 (450) |

152 25 8 1 4 7 89 102 114 127
203 25 51 51 €4 7% | w02 14 127 140
254 28 51 64 a4 & | w2 1e 127 140
305 28 [ & | 78 ) 102 114 127 140

T ass T = & 76 a9 102 11z 140 182
a08 25 3 o 76 & 102 14 140 182
as? 25 &1 6 76 T 102 127 140 152
508 25 5 (7] 76 [ 102 127 140 152
558 285 51 64 76 7] 102 127 140 152
510 25 5 2] ™ a8 1a 27 140 188

880 28 51 o 76 88 114 127 140 165
" 2% 1 [ 76 89 14 127 152 165
762 28 © € 78 (1) 14 127 182 188

__S.P 25 51 5 7% 102 "a 140 185 178

NOTAS

1 - ESPESOR DE AISLANTE EN mm.
2.+ NO BE INCLUYE EL ESPESOR DE ACABADO EN ESTOS ESPESORES,

3 -S.P = SUPERFICIES PLANAS O DIAMETROS MAYORES A 762 mm

4 - TEMPERATURA AMBIENTE =288 K (25'C)
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Tabla 11128. Base de precios de la construccién del gobierno de Extremadura

TEE2020

Raiz Firi

BASE DE PFRECIOS DE LA CONSTRUCCION DEL GDBIERND DE EXTREMADURA

BASE DE PRECIOS DE LA CONSTRUCCION DEL GOBIERNO DE
EXTREMADURA

BASE DE PRECIOS DE LA CONSTRUCCION DEL GOIIERND DE EXTREMAD
REHABILITACION PRECIOS SIMPLES -> VARIOS RESTAURACION

Déd;gl:- Infes Ud Resumen CanPres PrPres  ImpPres
Fadrs METALES MOBLES ¥ FUMDSCHIMN
1 PI4XAND = kg  Acero inoxidable AIS-31E Pe=T 850 kg'm3 3.58
2 P34X8020 = kg  Aceroinoeidable AIS-304 Pe=T 850 kp'md 321
3 P34xA030 = kg  Aceroinowidable AI5-430 Pe=T E50kg'm3 31e
4 Pl4xAl4]) = kg  Laton Pe=8 500kgim3 7,18
3 P34xAlSD = kg  Cobre Pe=E B0Okg'm2 440
6 P34XA0E0 « ky  Estafio Pe=7 400kpm3 408
T P34xA07T0 « kg  Plomo Pe=11.400kg/m3 1,58
$ PIMXADED ¢ kg CincPas7 200kgimd 2,05
5 PI4xA0ED o kg  Alumimo Pe=2.700kp/md 8.58
10 PI4XAID0 ¢ kg  Bronca en plefinas Pe=g 250kgimd 7.83
. MODELOQ || DIN28011
FONDOS KLOPPER V.3 +
FV- I'NE 9201
CALCULOS TECMCOS y DIMENSIONALES
RADID | RADID WALUMERN
L1+ Eendd | 0O i R T s Rl P R
" _
&=

Fig. 11114. Especificaciones fondos klopper. (Fondos villalon, fabricante de fondos)
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Recommended design equations for vessels

under internal pressure Limiting eonditions
For cylindricol shelis
P _ -2
= 5E; 08P ' ° %
Sy~ W or P < (O.3855E,
$ !
(SE, + P\ > 3
P=p ( 4 2 ) eV e O [ ' 2
Sty — # or £ > DARSSE,
For spharical ahe ly
Pr, < 0.356y,

28E; + 2P\ :
= l',( e T ) ry '(4_
28E, ~ P

For ellipsoidal head
Ph,
2SE, - 0ap
For worispherical (spherically dished) head
(.885PL,

SE, =00

For hemispherical bead
Sanwe s for spherical shells with »; = L,

Propertics of vessel heads
(Include corrasion
allowance in variables) 2:1 Ellipsoldal
= . n;
Capacity as voluoe in bead, m o
0,
10D w inside depth ==
of dish, m 4
Appeoximate weight of winD. +1)°t
dished portion of head, kg Pm Lot

4

Hemi-

"

L

Ly

2 scivcad

a2 L31)

or P = 0.665SE,

t > 0.356r,
or I' = 0 5655’:)

(1.5 (minor axs) 0 < 0.250,

r = knuckle rlius = 6% of Inside crown
mdivs and is not less than 3

Staudard
ASME torispherical

0.9 ( - ‘L“ mu)

Ly = ((Ly =19 =Ly =1 —r)p22

(O 4 OD/24 4 al 'y
- =

P

Fig. I1115. Ecuaciones de disefio y datos para recipientes a presion basados en el ASME

Boiler and Pressure Vessel Code (Peters y Timmerhaus, 2003).
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Recommended stress values
Joint ef#encies Metal Temp.. € S.kPa
For double-welded buit joints Carbon steel ~29w 343 94,500
If fully radiographied = 1.0 (SA-285,Gr. ©) 399 82,700
If spot-examined = (.85 454 57,200
If not radiographed = (.70
In general, for spot examined Low-alloy steel -2910 427 94.500
If electric resistance weld = 0.85 for resistance 1o 510 75.800
If lap-welded = 0.80 H, and HaS 565 34 500
If single-butt-welded = 0.60 {SA-387, Gr.12CL.1) 649 6,900
High-tensile steel —29 10 399 137.900
for heavy-wall 454 115,306
vessels 510 69,000
(SA-302. Gr.B) 538 42,750
High-alloy stecl
for cladding and —29 128,900
corrosion resistance 343 77,200
Stainless 304 427 72.400
(SA-240) 538 66.900
Stainkess 316 -29 128,900
{SA-240) 345 79,300
427 75,800
518 73,100
Nonfemrous metals
Copper 38 46,200
(SB-11) 204 20.700
Aluminum 38 15,900
{SB-209, 1100-0) 204 6,900
Nomenclature for Table 12-10
a = 2 for thicknesses <0.0254 m and 3 for thicknesses >(.0254 m
C. =allowsnce for comosion, m

D, = major axis of an ellipsoidal head, before corrosion allowance is added, m

E; = efficiency of joints expressed as a fraction

DI = inside depth of dish, m

L, = inside radius of hemispherical head or inside crown radiug of fonsphencal head, before corrosion allowance is added. m
n =12for H<155m 121 for D= 155-20m, 1. 22for D =20-27m,and 1.23 for D > 2.7 m

OD = outside dizmeter, m

P = maximum allowable intemal préssure, KPa (gauge)

r = knuckle radius, m

e = inside rading of shell, before covoston allowance s wdded, m

S = maximum allowable working stress, kPa

i = minimuent will thickness,

p = density of mesal, kg/m?®
'See the latest ASME Boiler and Pressure Vessel Code for further detaile

Fig. I1116. Ecuaciones de disefio y datos para recipientes a presion basados en el ASME
Boiler and Pressure Vessel Code - CONTINUACION (Peters y Timmerhaus, 2003).
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E CABEZA ASME BRIDADA Y ALABEADA
(CABEZA TORISFERICA)

Cuando L/t = 16 2/3

,_ 0.885PL _ p___ SEl
~SE—0.1P ~0.885L+0.11

Cuando Lr/ menor de 16 2/3

,__ PLM p_ _25Et
T2SE—0.2P T LM+0.2t

Fig. I1117. Ecuaciones célculo de espesor cabezal torisférico tipo Klopper (Megyesy,1972).
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Apéndice B: Calculos detallados.

B.1 Célculos disefio mecanico

El disefio mecénico de la columna 3 seguira el cddigo ASME seccion VIII division I
recipientes a presion. La columna se puede considerar como un recipiente a presién con
cuerpo cilindrico y cabezales toriesféricos tipo Klopper (figura 11114).. El principal objetivo del
disefio mecénico es determinar el espesor de la columna y el faldon:

Se calcularéa el espesor minimo requerido para soportar la carga interna en los fondos
y en la parte cilindrica de la columna, el mayor de estos valores es el tomado como el espesor
de todas las secciones de la columna.

Teniendo en cuenta que en el interior de la columna hay &cido lactico, hay que incluir
el término de corrosién en todas las secciones. Los recipientes principales o mayores se
disefian para una vida larga de servicio de 15 a 20 afios, un desgaste por corrosion de 5
milésimas de pulgada por afio es generalmente satisfactorio para la mayoria de los recipientes
(Megyesy,1972). Se ha supuesto una vida util de 20 afios, por lo que el término de corrosiéon
tras anadir un 20% de seguridad sera 1/8” (3,2 mm).

Siguiendo la heuristica (“vessels (pressure)” #1) la temperatura de disefio sera 50°F
por encima de la temperatura de operacion, se escoge la temperatura de la corriente del
calderin que es la que tiene mayor temperatura dentro de la columna (80°C), la temperatura
de disefio seran 90°C. Siguiendo la heuristica (“‘vessels (pressure)” #2) la presion de disefio
serd 10 psi por encima de la presiébn maxima de operacion. La columna opera a 22.29 kPa,
por lo que la presion de disefio serd 91.24 kPa. En la figura 11116 del apéndice B, se puede
observar como para acero inoxidable 316 y 80°C no existe un valor de estrés de operacion,
por lo tanto, se escoge el valor de la temperatura inmediatamente superior (S=79300kPa). El
tipo de soldadura elegido ha sido de doble soldadura examinado en algunos puntos, asi E;
toma un valor de 0.85.

Cuerpo cilindrico:

Para conocer el espesor se calculan las condiciones limite de la figura IlI15 para cuerpo
cilindrico y asi conocer la ecuacion a utilizar en este caso:
0.385SE; = 25951 = 91.24

Con la siguiente ecuacion se calcula el espesor:
PTi

t=m+CC=3.87mm
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Cabezal toriesférico tipo Klopper:

Mirando la figura IlI117 del apéndice B la ecuacién para conocer el grosor de los
cabezales:

o PLM N
~ 2SE +P(M —0.2)

C.=4.1mm

Donde:
t es el espesor.
L es el diametro del cabezal que es el mismo que el del cuerpo cilindrico.

M se calcula a partir de la siguiente ecuacion (Megyesy,1972):

M—l ; L [11.21]
i\ °tr

r es el radio de rebordeo y se considera que es el 10% del diametro del cuerpo
cilindrico.

El mayor espesor se encuentra en los cabezales, el espesor comercial inmediatamente
superior a ese valor es de 4.8 mm (3/16”) por lo que para los siguientes calculos sera este el
elegido.

En el apartado 3.2.2 de disefio de equipos se obtuvo un valor de 1 m (diametro interior)
gue al afadir el espesor quedaria un didmetro exterior de 1.02m.

Con estos valores se pueden calcular todas las dimensiones restantes de la columna
(Ver figura 11114)

R=1.03m, r=0.103 m, e=4.8 mm, f=0.198 m, h=16.8mm, H=0.22m

En este equipo se afiadird ademas un material aislante alrededor del mismo, en este
caso se ha elegido fibra de vidrio en forma de colcha cuyo espesor nominal para didmetros
mayores de 762 mm y hasta 100°C es 51mm.

El peso del equipo se calculara por partes, lo primero es calcular el peso de acero

AINSI 316 para cada una de las partes que conforman la columna:
D...2_p. 2
Vcilindro = ch (%) = 0.118m3
VKlopper = 0'1(Dext3 — Dintg) = 0.003m3
T[Dintz
V = Nye, | —— — 4, | = 0,009m3
platos pCp ( 2 0 m

Sumando todos los volumenes, teniendo en cuenta que los cabezales son dos y
multiplicando por la densidad del acero (8000kg/m?) se obtiene un peso de 1037kg de acero
a este peso hay que sumarle un 20% de accesorios por lo que el valor final son 1915kg.

Se repetiran los calculos para poder obtener el peso del aislante, sabiendo que en este

266



Apéndice B

caso los diametros interior y exterior serdn 1.03 y 1.13 respectivamente. El peso de aislante
son 195 kg.

Ha de calcularse también el peso en operacion de la columna, en este caso se ha
supuesto la columna esta completamente llena de agua, cuya densidad es superior a la de la
mezcla de reaccién. Con todo ello se ha obtenido un peso de 24870 kg. Y sumando todos los
pesos, el peso total de operacion sera 26309 kg.

La columna estara soportada por un faldon, cuya férmula para calcular su espesor es
la siguiente:

e 12M; N w [11.22]
" R27mSE  DmSE

Donde:
Mt es el momento en la junta de faldon (pies-libra)
R es el radio exterior del faldén (pulgadas)
S es el valor del esfuerzo del material (libras/pulgada?)
E es la eficiencia de la junta del faldén en la cabeza (0.6 para soldadura a tope)
W es el peso de la torre (libras)
t es el espesor requerido del faldon (pulgadas)
El primer término de la ecuacién se desprecia ya que en principio la torre estara dentro
de un edificio y no habré cargas por viento, por lo que sélo se calculard el segundo término

de la ecuacion sustituyendo en las unidades especificadas anteriormente:
w 26309

"= DrSE T 373771150106

El minimo espesor requerido de faldén son 6 mm (BOARDMAN: volumen XVI: soporte

=0.03in = 0.76 mm

del recipiente a presién-falda, 2017) por lo que ese sera el valor escogido, ademas hay que
fijar una altura que teniendo en cuenta la altura de la columna ésta sera de 1m.

El peso del faldon sin tener en cuenta la boca por donde iria la tuberia es de 228kg.
B.2.Célculo de U para intercambiador 1.

El intercambiador seleccionado es un intercambiador de carcasa y tubos en el que la
disolucién a calentar circulara por la carcasa y el agua caliente ira por la carcasa. En este
caso no se tendran en cuenta las pérdidas de calor del intercambiador al exterior ni los
cambios de energia no calorifica entre los fluidos.

El agua caliente entra a 100°C y sale a 90°C para los célculos posteriores se utilizaran

las propiedades a la temperatura media (95°C)
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Tabla 11129. Propiedades del agua caliente.
T (°C) p (kg/m3) M (Pa-s) Cp (kd/kg K) K (W/m°C)
95 961.37 0.000296 4.21 0.68

El fluido que circula por dentro de los tubos entra a 48°C y sale a 70°C para los calculos

posteriores se utilizan las propiedades a temperatura media (59°C) caudal dadas en HYSYS.

Tabla [1130 Datos disolucién hysys.

TEC) p(kg/m®) pu(Pa's) Cy(kJ/kgK) K (W/m°C) Flujo (kg/s) Caudal (m%nh)

50 836.2 0.000367 2.5 0.25 0.0718 0.284

Para conocer el calor necesario para el aumento de temperatura se usa la siguiente
expresion:
Q = mCp(4T) [111.23]

Sustituyendo con los valores de la tabla 11130 se obtiene una Q de 3.89 kW. Con la
misma expresion se obtiene el flujo de agua caliente necesaria (0.09kg/s).

El siguiente paso es calcular el nimero de tubos, se ha escogido un tubo con las
siguientes caracteristicas:

Tabla 11131.Caracteristicas del tubo.

Dext(m) Dint(m) V(m/s)
0.0137 0.0104 0.96
m 111.24
Ne=—7— [h-24]
pVZDint

El nimero de tubos se calcula con la ecuacioén 11124 con un valor resultante de 1 tubo,
por lo que el intercambiador sera de tubo concéntrico. Para estas caracteristicas se calcula el

numero de Reynolds. Para el caso de flujo turbulento se utiliza la correlacion de Dittus-Boelter.

Nup = 0.023ReSPr™ [111.25]
Re = 2VP [111.26]
U
Cpht .27
Pr = % [ ]
h; = keNu [111.28]
D
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Como es un calentamiento se usa n=0.4. se calcula el nimero de Prandtl y una vez
obtenidos todos los parametros es posible calcular el coeficiente de transmision de calor
interno (hi).

Tabla 11132.Coeficiente de transmision de calor interno.

Re Pr Nu hi (W/m? K)
19680 4.1 110 2689

En el exterior circula agua caliente a una temperatura media de 95°C. El didmetro de carcasa
se calcula aplicando la ecuacion de continuidad se obtiene la seccion libre de paso que circula
por la carcasa con la ecuacion [I11.19]. (Montes et al,2014)

m [111.29]
PclUc

Slp =

Siendo:
m =flujo molar de agua de refrigeracion.
@p.=densidad del agua de refrigeracion a una temperatura media de 18°C. 998.57 kg/m?.
(engeneering tool box).
u.=velocidad del agua de refrigeracion. 1.5 m/s (McCabe, Smith y Harriott, 1991)

Slp toma un valor de 10“m?. La seccién de paso por carcasa se calcula con la ecuacion
[111.20]

Vs
St = pe.Sip + ptNZDez [111.30]

Donde:

pc = humero de pasos por carcasa.

p: =numero de pasos por tubo.

N=numero de tubos.

D.=diametro exterior.

Se decide que el nimero de pasos por carcasa y tubo sea 1 por lo que S,=2.5-10“ m?2.
el diametro de carcasa se obtiene sustituyendo en la ecuacion [I11.30] (Montes, Mufioz y Rovira
de Antonio, 2014).

2.5, [11.21]

A

;=

Resultando un didametro de 0.018m. Para poder calcular el Reynolds y el Prandlt se necesita
calcular el diametro hidraulico, que es la diferencia entre el diAmetro de carcasa y el diametro

exterior del tubo (0.0043m). Como es un enfriamiento, se utiliza n=0.3.
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Tabla 11133.Coeficiente de transmision de calor externo.
Re Pr Nu ho (W/m? K)
11136 1.83 47.6 7559.57

1
U0:
Do1 1 D, Do, (Do
Fih—i+h—0+ERDi+RDO+E1n(E)
1
UTToDiT b, . LD (@)
R; T Dyhy " D, 0 T Fpi T 2 AP,

Donde:

ho,hi son los coeficientes externo e interno de la pelicula respectivamente.

Do,Di didametro externo e interno del tubo respectivamente.

Roo,Rpi resistencia externa e interna respectivamente.

k conductividad térmica del tubo

Los valores de ensuciamiento no se van a considerar, y la pared del tubo se va a tomar
como muy delgada, por lo que simplificando:

1
U=

1 1

i T ho

U toma un valor de 1983 W/m?K.

Con este valor se puede calcular el area de intercambio (0.06m?) y la longitud del tubo (1.28m)

B.3. Célculo de U para intercambiador 2.

Este célculo se ha realizado de la misma forma que el del intercambiador 1.
El agua de refrigeracién entra a 15°C y sale a 20°C para los célculos posteriores se
utilizaran las propiedades a la temperatura media (17.5°C)
Tabla ll134. Propiedades del agua caliente.
T (°C) p (kg/m3) M (Pa-s) Cp (kd/kg K) K (W/m°C)
17.5 998.57 0.001139 4.18 0.59

El fluido que circula por dentro de los tubos entra a 190°C y sale a 75°C para los

calculos posteriores se utilizan las propiedades a temperatura media (133°C) caudal dadas en
HYSYS.
Tabla 11135. Datos disolucion hysys.

TCC) p(kg/m®) p(Pas) Cy(klJ/kgK) K (W/m°C) Flujo (kg/s) Caudal (m?%nh)

133 1036 0.000279 2.11 0.11 0.032 0.097

Q tiene un valor de 7.98 kW y el flujo de agua refrigerante es 0.38 kg/s.
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Tabla 11136. Caracteristicas del tubo.
De(m) Di(m) V(m/s)
0.0103 0.00782 0.56

El nimero de tubos resultantes es 1 por lo que el intercambiador serd de tubo
conceéntrico, como en el caso anterior se utilizard la correlacién de Dittus-Boelter tanto en el
interior como en el exterior del tubo. La carcasa tiene un didmetro de 0.027m y el diametro
hidraulico es 0.016 m.

Tabla I1137.Coeficiente de transmision de calor interno.

Re Pr Nu hi (W/m? K)
16290 8.06 101 1465

Tabla 11138.Coeficiente de transmision de calor externo.
Re Pr Nu ho W/m? K)
11525 8.07 94 3380

U toma un valor de 1022 W/m?K.
Con este valor se puede calcular el area de intercambio (0.07m?) y la longitud del tubo (1.72m).
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