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RESUMEN 

 

 

Debido al auge en la demanda de ácido láctico y sus derivados en el mercado actual, 

su producción y posterior comercialización ha suscitado un gran interés en la industria. Para 

poder cumplir los requisitos pactados en el acuerdo de París de 2015 dentro de una sociedad 

cada vez más comprometida con el medio ambiente, la variante ecológica de los 

procesos industriales convencionales resulta la mejor opción.   

El lactosuero es uno de los residuos más contaminantes del sector lácteo, por lo que 

cabe intuir que la reducción de en los vertidos de este compuesto es un objetivo 

fundamental. Teniendo en cuenta estas dos ideas, en este proyecto se diseña una planta de 

producción de ácido láctico 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 añadido 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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1.1. INTRODUCCIÓN  

Sobreconsumo y contaminación son dos términos que están unidos y muy presentes 

en el mundo actual. Hoy en día, la mayoría de los productos que se consumen y las industrias 

que los producen generan contaminación directa a través de residuos. 

La sociedad está empezando a concienciarse sobre la necesidad de reducir el impacto 

ambiental que se está causando sobre el planeta para cumplir así los requerimientos 

determinados en el acuerdo de París. Implantando el modelo de las 5R de la ecología (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 

efectuándose así, podrían causar un punto de no retorno en el medio ambiente. 

Uno de los principales contaminantes es el plástico que, en pocos años, se ha ido 

incluyendo en diversos objetos y materiales. Esto ha derivado en un incremento en la 

producción de residuos de esta índole, peligrosos tanto para el medio ambiente como para la 

salud, incorporándose en la cadena alimentaria a través de los llamados micro plásticos y 

acumulándose en grandes extensiones flotantes en los océanos. 

Es por ello por lo que la utilización de dichos residuos contaminantes como materias 

primas es una forma de contribuir con las necesidades ecológicas del planeta. Este proyecto 

tiene como objetivo la producción de ácido láctico a partir de lactosuero (residuo de la industria 

láctea), enfocando el ácido obtenido a su posterior aprovechamiento como materia prima para 

la fabricación de biopolímeros, como el ácido poliláctico (PLA). 

 

1.2. INDUSTRIA LÁCTEA 

Debido al gran aumento de la población global, la demanda de todos los productos 

alimenticios ha ido ascendiendo de manera continua a lo largo de los años, siendo más 

acusado este ascenso en aquellos alimentos denominados como básicos (los cuales son 

consumidos a lo largo del mundo de manera esencial) entre los que se encuentran los 

derivados de la industria láctea.  

Alrededor de 150 millones de hogares en todo el mundo se dedican a la producción de 

leche. En la mayoría de los países en desarrollo, la leche es producida por pequeños 

agricultores y la producción lechera contribuye a los medios de vida, la seguridad alimentaria 

y la nutrición de los hogares. La leche produce ganancias relativamente rápidas para los 

pequeños productores y es una fuente importante de ingresos en efectivo (FAO,2020). 
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Como referencia, en España, se facturan en torno a 13 millones de euros al año, 

generando más de 60.000 empleos solo en este sector (FENIL 2019). La leche proporciona 

nutrientes esenciales y es una fuente importante de energía alimentaria, proteínas de alta 

calidad y grasas. Además, ayuda considerablemente a la ingestión necesaria de nutrientes 

como el calcio, magnesio, selenio, riboflavina, vitamina B12 y ácido pantoténico (FAO,2020).  

Por tanto, puede deducirse que el uso del lactosuero como materia prima, y su 

consiguiente disponibilidad, están asegurados en el contexto descrito anteriormente.  

 

1.3. LACTOSUERO 

El lactosuero es uno de los materiales más contaminantes de la industria alimentaria 

debido a su elevado contenido en materia orgánica, siendo su lactosa la principal responsable 

de ésta, por su capacidad para actuar como sustrato de fermentación microbiana. Además, 

contiene más de la mitad de los sólidos 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: líquido sobrante de la precipitación de las proteínas por hidrólisis 

específica de la k-caseína, por coagulación enzimática, con pH próximo al de la leche inicial 

y sin variación de la composición mineral. 

2. Lactosuero ácido: líquido sobrante obtenido después de la coagulación ácida o 

láctica de la caseína. Presenta un pH cercano a 4,5 debido a la producción de ácido láctico y 

alto contenido de minerales (más 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 composición de la fracción de proteína de suero: 

Tabla I. Composición de los distintos tipos de lactosuero 

 (Panesar et al., 2007) 
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La cantidad y composición del lactosuero determina la elección del proceso adecuado 

para su transformación, los tipos de productos obtenidos, así como las características 

nutritivas y el destino de los subproductos derivados del tratamiento tecnológico del suero. 

(Ramírez-Navas, 2012) 

 

1.4. ACIDO LÁCTICO 

El ácido láctico (ácido 2-hidroxipropanoico), CH3CHOHCOOH, es el ácido 

hidroxicarboxílico más extendido, descubierto por primera vez en 1780 por el químico sueco 

Scheele. Es un ácido orgánico natural que se puede producir por fermentación o síntesis 

química. (Kirk-Othmer) 

 Está presente en muchos alimentos de forma natural o como producto de la 

fermentación microbiana in situ, como en el chucrut, yogurt, suero de leche, panes de masa 

fermentada y muchos otros alimentos fermentados. El ácido láctico es también un 

intermediario metabólico principal en la mayoría de los organismos vivos, desde los 

procariotas anaerobios hasta los humanos. 

Aunque el ácido láctico es ubicuo en la naturaleza y se ha obtenido como un 

subproducto de fermentación en muchas industrias, no ha sido un químico de gran volumen. 

En 1990, su volumen de producción mundial había aumentado a aproximadamente 40,000 

t/año. Se ha considerado un producto químico fino relativamente maduro, ya que solo su uso 

en nuevas aplicaciones, por ejemplo, como monómero en plásticos o como intermediario en 

la síntesis de productos químicos oxigenados de alto volumen, causaría un aumento 

significativo en su demanda anticipada. (Kirk-Othmer) 

 

1.5. ÁCIDO POLILÁCTICO (PLA) 

1.5.1. Propiedades 

El ácido poliláctico fue descubierto en 1932 por Carothers. Es un polímero 

termoplástico, compostable y biocompatible derivado de recursos renovables como el maíz, 

la remolacha azucarera o el almidón de la patata (Garlotta, 2002). Pertenece a la familia de 

los poliésteres alifáticos, como el ácido poliglicólico o el ácido polimandélico, y tiene 

propiedades similares al poliestireno. 

Su estructura estereoquímica puede ser fácilmente modificada polimerizando una 

mezcla controlada de isómeros L y D, en función de la diferente aplicación que se le quiera 

dar al producto final.  
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Fig.1. Estructura del ácido poliláctico  

Su enlace éster puede hidrolizarse sin necesidad de catalizador biológico, por lo que 

para que este componente pueda ser procesado en grandes líneas de producción 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, cirugías óseas, etc. Con el auge de las nuevas tecnologías, hoy en día el PLA 

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

El filamento de PLA es uno de los más usados debido a las ventajas que ofrece frente 

a otros materiales. La impresión con PLA resulta muy fácil y posteriormente no tiende a 

deformarse, es muy resistente, pero se puede lijar, cortar o taladrar fácilmente. Además, se 

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

Una estimación del % de la producción utilizada por sector comercial, en el caso de 

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

Tabla II. Porcentaje de uso del PLA por sectores  

(Wolf, 2005). 
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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 ácido láctico, o BAL, y aunque puedan realizar su 

función en medios anaerobios (como es el caso del presente proyecto), se suelen clasificar 

como anaerobias facultativas o microaerófilas.  

Se caracterizan también por requerir medios formulados de manera detallada, con 

diversos nutrientes como proteínas o vitaminas. Son bacterias muy limitadas, con apenas 

rutas de síntesis, y el metabolito principal que producen es el ácido láctico. Este puede ser 

formado por la vía homofermentativa o por la heterofermentativa. La primera de ellas es la 

más habitual, y muchos de sus mecanismos coinciden con los de la glucólisis, una vía 

metabólica que realiza el ser humano. También el hombre lleva a cabo la ruta de las pentosas 

fosfato, que se corresponde con la vía 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, así como 

en multitud de bioprocesos industriales. Tiene una toxicidad muy baja, con lo cual su uso no 

representa un riesgo asociado para la salud. Además, la formulación adecuada de su medio 

de cultivo permite inhibir el crecimiento de otras bacterias similares pero indeseadas, a la par 

que se promueve su desarrollo en condiciones óptimas. Todo esto hace de esta especie una 

elección ideal. 

1.7. INOCULACIÓN 

El cultivo de microorganismos es un paso vital en cualquier bioproceso industrial. 

Como se verá a continuación, son estos realmente los que llevan a cabo la reacción que 

produce el ácido 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 inoculación consiste esencialmente en la producción de los microorganismos que 

se usarán en la fermentación posterior. Partiendo de una pequeña 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 población crezca. 

Tan importante es obtener la cantidad deseada de microorganismos para poder llevar 

a cabo la reacción a escala industrial, como asegurarse de la conservación eficaz de estos. 

Hay que garantizar la estabilidad del cultivo, desde el momento de su obtención, hasta el de 

su uso. Para ello, la mejor opción 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 máximo de 60 días a temperaturas por debajo de 4 ºC. 

1.8. FERMENTACIÓN 

Una fermentación es una reacción orgánica producida por microbios. En esta ocasión, 

se lleva a cabo en condiciones anaerobias, sin embargo, también pueden producirse en 

presencia de oxígeno. Esto dependerá del microorganismo involucrado y del producto 

buscado. En este tipo de operaciones, se utilizan microorganismos, que procesan la materia 

orgánica del sustrato introducido en el reactor como su propio alimento. Como consecuencia, 

la carga orgánica de estos medios disminuye considerablemente, en favor de la formación de 

productos orgánicos más sencillos como ácidos carboxílicos, o metano y dióxido de carbono 

en última instancia. Muchas fuentes por tanto suelen incluir este tipo de reacciones como una 

etapa más del tratamiento de efluentes líquidos (Calleja et al., 2008) 

En realidad, es una buena clasificación, y es aplicable a la situación del presente 

trabajo. En este caso, el contaminante líquido a procesar sería el lactosuero, si bien éste 

estará pretratado para acomodar sus componentes a una reacción que se lleve a cabo en 

situaciones óptimas, para maximizar la formación del componente de interés (Ácido Láctico), 

a la vez que intentan eliminarse o reducirse el resto subproductos asociados al metabolismo 

celular. 

Los microorganismos que consumirán la lactosa presente en la corriente inicial, serán 

los mencionados en el apartado anterior, la especie denominada Lactobacillus Casei. Por los 

motivos mencionados previamente, y que serán desarrollados posteriormente, resulta la cepa 

más adecuada para este proceso. 

Aun cuidando los detalles al respecto de la composición dentro del tanque reactivo 

(elección de microorganismos, de sustrato, fuentes de nutrientes, etc.), será de vital 

importancia controlar el resto de condiciones de operación: pH, temperatura, presión, o 

agitación; pues es bien conocida la complejidad de las rutas metabólicas, y el hecho de que 

cualquier variación fisicoquímica en los parámetros de reacción podría resultar en un producto 

indeseado, o incluso en la ausencia de una reacción propiamente dicha. Cualquier estudio o 

ensayo destacará la importancia del control de la reacción (Altıok, Tokatlı y Harsa, 2006) 

Cabe destacar, en cuanto a estas condiciones de operación, una limitación poco usual 

en el campo de la ingeniería química. Se trata de la potencia y velocidad de agitación, ya que 

en la búsqueda de la mayor homogeneidad posible dentro del recipiente (condición siempre 

deseada para aumentar el rendimiento y la conversión de reactivo), podrían alcanzarse unos 

esfuerzos cortantes derivados que acabaran por dañar a los microorganismos, inutilizándolos 

y provocando un efecto muy negativo sobre la reacción.
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El objetivo de este Trabajo de Fin de Grado consiste en la concepción, desarrollo y 

diseño de una planta de producción de ácido láctico por vía fermentativa. De la misma manera 

se realizará un estudio medioambiental y otro económico de la misma, para analizar de 

manera crítica sus impactos en el medio, así como su viabilidad económica.  

El ácido láctico es un compuesto muy extendido en la industria química. La tecnología 

de su fabricación, tanto por vía fermentativa o biológica como por síntesis química clásica, 

está ampliamente madurada (Büyükkileci, 2000). Además, representa un producto cuya 

demanda aumenta año tras año en un mercado creciente, debido a la diversificación de su 

uso y al auge en la fabricación de materiales biodegradables basados en el 

ácido poliláctico (conocido por sus sigas, PLA), el polímero principal derivado de este ácido 

(Martínez et al., 2013). Por tanto, constituye un interesante punto de partida presentar nuevas 

alternativas en su fabricación.   

Es por todos conocido el aumento paulatino de la preocupación en encontrar 

alternativas “verdes” a los productos que más residuos generan y que más acaban por 

contaminar las costas y los mares de todo el mundo. Es por ello por lo que este proyecto está 

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

Si bien tanto la vía sintética como la fermentativa se usan ampliamente en factorías a 

lo largo de todo el planeta, es la segunda la que está 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 láctea (Abdel-Tahman et al., 2013). La 

característica común de todas las posibilidades mostradas es el alto contenido en azúcares, 

sustrato principal de la fermentación que producirá el ácido deseado.  

Por el contrario, la vía sintética acostumbra a utilizar subproductos e intermedios del 

sector petroquímico, lo cual resulta muy poco interesante actualmente, debido a las 

consideraciones ambientales recomendadas y/o impuestas en el acuerdo de Paris de 2015. 

Además de una mala alternativa a largo plazo, debido a la consecuente volatilidad de dichos 

mercados y sectores industriales.  

La vía fermentativa tiene la ventaja medioambiental añadida de que muchos de sus 

residuos pueden ser reaprovechados, o tratados con mayor facilidad. Además, 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 elección de la vía fermentativa abre todo un abanico de posibilidades a la hora de 

desarrollar la transformación de los azúcares sencillos (sean cuales sean en función de 
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la materia prima elegida), puesto que hay un gran número de microorganismos 

comercialmente desarrollados y disponibles a un precio razonable, y que son capaces de 

llevar a cabo la reacción con un rendimiento más que aceptable. Todas estas alternativas son 

expuestas y valoradas en apartados posteriores de la memoria.  

En definitiva, este proyecto pretende desarrollar una de esas “vías verdes” para cada 

fase de un proceso de fabricación más que maduro, pero siempre abierto a cambios y 

mejoras; enfocado con un espíritu crítico, y una vocación de mejora continua y respeto 

medioambiental. 
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3.1. LOCALIZACIÓN DE LA PLANTA 

El alcance de este proyecto es el ámbito nacional. Las estimaciones de producción, 

tamaño de la planta y demás, se realizarán con el objetivo de abastecer el mercado español, 

y por tanto tiene que la planta se sitúe en este territorio. 

El Parque Empresarial del Principado de Asturias (PEPA) será ampliado en un plazo 

corto de tiempo, ante la inminente desmantelación de las instalaciones de ArcelorMittal 

situadas en dicho parque. Una fuerte apuesta por el desarrollo y crecimiento del clúster 

empresarial se está llevando a cabo por parte de los gobiernos local y regional. Esto unido a 

las previsiones favorables del mercado en el ámbito que nos ocupa, hacen del PEPA una 

gran opción para situar la planta.  

3.2. POTENCIAL ECONÓMICO Y TAMAÑO DE PLANTA 

Según un estudio realizado por la Comisión Europea en 2019, se producen en Europa 

unas 64.5 kilotoneladas anuales de ácido láctico, siendo España el productor líder agrupando 

55 de esas 64.5 kilotoneladas (lo que representa un 85.3% de la cuota de mercado europeo). 

Sin embargo, el mismo estudio señala que el consumo europeo es de 33 kilotoneladas 

anuales. Esto produce una evidencia clara, y es que, si se produce más de lo que se consume 

internamente, el excedente deber ser exportado. Un análisis somero del estudio muestra que 

para muchas más de las sustancias mostradas se mantiene esta tendencia, cantidades de 

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

El razonamiento anterior ratifica las posibilidades económicas de la operación. El 

impulso globalizador, y los acuerdos de mercado intercontinentales desarrollados estos 

últimos años, hace más que patente la posibilidad de exportar el producto obtenido. Además, 

se trata de un sector en alza, debido al creciente uso de plásticos 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 muchísimas posibilidades de explotación. 

Unos datos optimistas sirven para afrontar con seguridad una inversión en esta 

industria, sin embargo, tampoco legitiman ambiciones desmesuradas, ni grandes y 

arriesgadas operaciones. Más aún cuando se trata de una primera inmersión en el mercado, 

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

El 39% del ácido láctico producido en el mundo se utiliza a su vez como intermedio 

para fabricar polímeros, según 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 ácido láctico para dicho 

objetivo, que coincide con el especificado para el presente proyecto.  

De la demanda europea es difícil prever que porcentaje es fabricado y aportado por 

España. Nuestro país es un claro referente en el sector dentro de Europa, teniendo en 

Cataluña la planta de Montbelló de la multinacional holandesa Purac®. Esta planta, siendo la 

más grande de Europa produce una gran gama de ácidos lácticos de la cual una gran cantidad 

es exportada, tal y como señala 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 inversión es muy arriesgada teniendo en cuenta la poca 

consolidación inicial de toda empresa. Es por ello que, tomando un criterio conservador y con 

la flexibilidad disponible mencionada anteriormente, se optó en este proyecto por diseñar una 

planta de pequeña producción, que pueda abastecer no a grandes multinacionales, si no a 

empresas de la región. De esta manera se reduce notablemente la inversión inicial y se 

minimiza el periodo de retorno. Con un mercado estable no se negarán las miras a expandir 

el negocio de manera posterior, ya sea en la misma planta o instalando otras similares en 

diversos puntos de la geografía española. 

Con una producción de ~420 toneladas al año, se estaría produciendo entorno a un 

3.26% de la demanda europea de ácido láctico para la formación de polímeros, siendo un 

gran punto de partida para una empresa con miras a un aumento de producción 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 concepción del proyecto. 

El título de la oferta era el de “Obtención de ácido láctico. Vía fermentativa y sintética 

(Petroquímica)”. Tras una búsqueda informal de información, se decidió desarrollar la vía 

fermentativa. En la actualidad, existe una gran tendencia a buscar alternativas verdes a los 

procesos tradicionales, con lo cual resultó la opción más atractiva. Esto, unido a que todos 

los miembros del equipo cursaron asignaturas optativas relacionadas con los bioprocesos 

industriales, acabó por decantar la balanza. 

En segundo lugar, hubo que decidir cuál era la materia prima elegida a usar como 

sustrato para la fermentación en la que se obtendría el producto. Muchas alternativas 

surgieron en este punto, todas ellas con una vocación ecológica, pues se trataba de residuos 

de otras industrias. La característica deseable de estos materiales es la presencia de altas 
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cantidades de azúcares, que los microorganismos usarían como alimento para reproducirse 

y crecer. Dado que el ácido láctico es un metabolito primario, este se iría formando de manera 

paralela a los nuevos organismos.  

Gullón et. al (2008) estudió procesos similares al aquí desarrollado usando las pulpas 

de la manzana, y otros desechos similares de la industria sidrera. Las características de este 

sustrato eran ideales, sin embargo, la estacionalidad de la producción de sidra suponía un 

problema a la hora de obtener un suministro estable, y por ello se descartó. Otras opciones 

surgieron en los residuos de la industria agrícola (maíz, trigo, alfalfa) Por motivos similares, 

así como la naturaleza de sus azúcares, más complejos, también se descartó. 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 hidrólisis enzimática, 

implicaba una mayor complejidad del proceso y unos costes mayores. 

Finalmente, fue una proposición del tutor la que se erigió como la opción preferente. 

La central lechera asturiana es una referencia empresarial de la región, 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 obtendría de manera gratuita o a muy bajo coste. Los 

lactobacilos son capaces de procesar el carbohidrato característico de esta sustancia, la 

lactosa. De igual manera, la producción de queso y yogures se mantiene estable a lo largo 

del año. 

3.3.2. Descripción del proceso  

Todo comienza con la corriente de lactosuero residual proveniente de la central 

lechera asturiana. Este, además de todos los componentes de interés, puede contener 

bacterias y microorganismos indeseados, así como proteínas y otros inertes. 

El primer paso, por tanto, es adecuar la materia prima a las condiciones deseadas. 

Para ello, se esteriliza a 85 ºC, fase en la cual se precipitan, por su desnaturalización térmica, 

una fracción de las proteínas que contiene, para evitar su exceso. El resto de las mismas 

servirá como fuente de nitrógeno (a modo de nutriente) para los lactobacilos que lo 

fermentarán. 

Justo a continuación, una centrífuga separa los sólidos producidos. Calleja et al. 

(2008) destaca además que estos equipos permiten mantener las condiciones estériles. Se 

entiende que esto se debe a las altas velocidades alcanzadas, que provocan fuerzas 

cortantes que ningún organismo vivo podría aguantar. Además, se trata de un equipo cerrado 
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al exterior, y dado que no se enfría el líquido, las altas temperaturas tampoco favorecen la 

proliferación de microbios. 

A continuación, se realiza el cultivo de los lactobacilos. Tanto esta fase, como la 

posterior fermentación, se realizan en el rango de temperaturas mesófilas, en concreto a 

37ºC. Por ello, lo primero que se realiza a la salida de la centrífuga es enfriar la corriente 

hasta dicha temperatura.  

La corriente se bifurca en este punto. El cultivo se realiza a menor escala que la 

fermentación, con lo que el 30% del flujo se desvía a los tanques de inoculación, a los que se 

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

Por otra parte, el 70% restante del lactosuero aguarda a la fermentación, llenando los 

fermentadores durante un determinado tiempo, antes de introducir el inóculo y, finalmente, 

los nutrientes necesarios para la fermentación en disolución. 

Una vez todas las materias primas se introducen en el equipo central del proyecto, 

éste se inertiza con nitrógeno, asegurando así la atmósfera libre de oxígeno que necesitan 

las bacterias ácido lácticas para trabajar. Las condiciones en el fermentador son cuanto 

menos suaves, trabajando a 37ºC y 1 atmósfera de presión. Durante el transcurso de la 

fermentación, a medida que las bacterias producen ácido láctico, éste es neutralizado con 

inyecciones automáticas de hidróxido de calcio, formando lactato de calcio.  

Tras finalizar el proceso, el reactor se vacía 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 así el reciclado, 

minimizando pérdidas. Es en este punto donde la parte biológica del proceso finaliza, siendo 

seguida por operaciones puramente químicas. 

A continuación, el lactato procedente del fermentador, junto con el agua, pasar a un 

reactor de tanque agitado donde se pone en contacto con ácido sulfúrico, acidificando 

fuertemente la corriente y produciendo la liberación del ion lactato en forma ácido láctico, 

produciendo yeso como subproducto. 

Cabe esperar que el yeso ha de ser eliminado, a través en este caso de una filtración, 

produciendo una corriente residual que puede ser fácilmente vendida y usada como materia 

prima, otorgándole valor añadido. En este punto del proceso se tiene una corriente formada 

principalmente por agua y ácido láctico, pero debido a su alto grado de dilución, 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 

purificación de ácido láctico por medio de una reacción de esterificación y otra de hidrólisis 
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llevadas a cabo en reactores CSTR tipo cesta trabajando en paralelo con una resina iónica 

en su interior, entre los cuales hay columnas de separación de compuestos. La resina iónica 

se regenerará en un tanque con ácido clorhídrico para su posterior reutilización, el diseño de 

este tanque, así como su funcionamiento no entran dentro del alcance de este proyecto. 
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3.4. DIAGRAMA DE BLOQUES ESQUEMÁTICO DEL PROCESO 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 

Fig.2. Diagrama de bloques del proceso global (elaboración propia) 
 

*El color rojo indica la parte de pretratamiento de la planta, el negro indica la parte de fabricación del producto, la azul la de concentración de 
éste y la verde la de purificación final.3
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4.1. BALANCES DE MATERIA 

Una de las leyes fundamentales de gran utilidad en las ciencias y en la ingeniería es 

la ley de conservación de la materia, que básicamente establece que la materia ni se crea ni 

se destruye, únicamente se transforma, así 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 continuación, 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 (duración de una fermentación). 

 

Tabla III. Masa de entrada al proceso. 

Compuesto Sección Caudal (kg/h) Tiempo Masa (kg) 

Lactosuero I 1330 11 h 14629 

Nutrientes I 4 10 h 12 min 37 

Ca(OH)2 I 12 11 h 129 

Nutrientes II 5040 15 min 1260 

Ca(OH)2 II 17 11 h 185 

H2SO4 II 28 11 h 312 

Metanol fresco III 8 11 h 87 

Agua III 401 11 h 4407 

 

Tabla IV. Masa de salida del proceso. 

Compuesto Sección Caudal (kg/h) Tiempo  Masa (kg) 

Proteína húmeda I 8 11 h 83 

Salida de la columna de 

recuperación de metanol 
I 516 11 h 5674 

Purga de la columna de 

recuperación de metanol 
II 4 11 h 39 

Biomasa II 10 11 h 105 

Yeso II 0.2 11 h 2 

Agua retirada en filtro  II 50 11 h 548 

Vapor de agua II 1143 11 h 12573 

Purga de la columna de 
recuperación de ácido 

láctico 
III 9 11 h 99 

Ácido láctico producido III 53 11 h 583 
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La diferencia entre la suma de ambos cálculos 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 ENERGÍA. 

 Los balances de energía están especificados en cada sección 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 Sección 
Necesidades 

energéticas (kW) 

Intercambiador de calor para calentar el lactosuero I 101 

Intercambiador de calor para enfriar el lactosuero a la 

temperatura de reacción 
I 74 

Inoculación I 9 

Condensador columna recuperación metanol I 204 

Calderín recuperación metanol. I 209 

Intercambiador de calor para calentar el metanol a 

temperatura de reacción 
I 4 

Fermentadores II 97 

Reactor II 266 

Evaporador II 913 

Intercambiador 1. Calentamiento del lactato de metilo III 4 

Intercambiador 2. Enfriamiento de la corriente de ácido 

láctico 
III 8 

Condensador columna purificación ácido láctico III 370 

Calderín columna purificación ácido láctico III 364 

Condensador columna separación lactato de metilo III 328 

Calderín columna separación lactato de metilo III 331 

Condensador columna producción ácido láctico III 1608 

Calderín columna producción ácido láctico III 1589 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

5. DIAGRAMA DE FLUJO 
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Fig.3. Diagrama de flujo del proceso global (elaboración propia) 
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6. INTEGRACIÓN ENERGÉTICA  
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Cuando un producto se lanza al mercado, lo normal es que inicialmente las ventas 

aumenten lentamente mientras el mercado se adapta y lo hagan rápidamente una vez éste 

se haya estabilizado. Los productos químicos suelen producirse en grandes cantidades con 

un valor añadido no muy elevado, por lo que al diseñar el proceso de producción suele ser 

importante mantener los costes de operación lo más 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 

diseño de toda planta química. 

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

corrientes del proceso con calor en exceso para calentar aquellas con déficit o viceversa. No 

obstante, para alcanzar la optimización en la mayoría de los casos no basta con el sentido 

común: para poder diseñar un arreglo que permita recuperar tanto calor como sea posible y 

minimizar los calentamientos y enfriamientos exteriores se utiliza el análisis Pinch (Kemp, 

2007). Así, en este parte del proyecto se procederá a realizar dicho análisis a la planta 

diseñada, para minimizar el consumo de utilities, teniendo en cuenta así la integración 

energética. 

 

6.1. ANÁLISIS PINCH: DETERMINACIÓN DE NECESIDADES MÍNIMAS DE 

SERVICIOS 

 Las diversas corrientes (tanto calientes como frías) extraídas del proceso (véase el 

diagrama de flujo global del apartado 5 de esta memoria) se recogen en la tabla VI. Se fijó, 

teniendo en cuenta la planta tratada, una variación mínima de temperatura de 10ºC. Así, en 

la misma tabla puede observarse las temperaturas modificadas de cada corriente, utilizadas 

para mantener la única condición indispensable: que las corrientes frías y calientes no se 

crucen en ningún momento (Kemp, 2007), manteniendo esa distancia de 10ºC fijada. Así, 

éstas son: 𝑇∗ = 𝑇 +
∆𝑇𝑚𝑖𝑛

2
   en el caso de una corriente fría y  𝑇∗ = 𝑇 −

∆𝑇𝑚𝑖𝑛

2
  en el caso de una 

caliente. Se denominará corriente fría (F) a aquella que necesita aumentar su temperatura, 

mientras que una corriente caliente (C) será aquella que necesita disminuirla. Las corrientes 

extraídas son aquellas que requieren un calentamiento/enfriamiento, pero no cambian de 

composición en ese proceso energético (Smith, 2005). Se recoge en dicha tabla también el 

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

flujo de calor CP, la cual es: 𝐶𝑃 =  
∆𝐻

(𝑇𝑖𝑛−𝑇𝑜𝑢𝑡)
 (Kemp, 2007). El inverso de ésta será la pendiente 

de la gráfica temperatura / ∆H. 
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 Cabe destacar que para la extracción de los datos que se van a utilizar en este análisis 

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

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

 

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

Corriente E1 E2 E3 E4 E5 E6 E7 E8 E9 

Tin (ºC) 20 85 60,3 28,67 28,71 17 17 37 102,3 

Tout (ºC) 85 37 60,4 28,57 64 15 15 102,3 102,4 

∆H (kW) 100.7 -73.7 209 -204 4,35 -16,0 -13,5 71,4 716,6 

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

Tipo F C F C F C C F F 

T*in (ºC) 25 80 65,3 23,67 33,71 12 12 42 107,3 

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

Corriente E10 E11 E12 E13 E14 E15 E16 E17  

Tin (ºC) 75 69,41 190 48,31 48.45 79,5 46,59 190  

Tout (ºC) 75,1 69,31 190,1 48,21 70 79,6 46,49 75  

∆H (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 (ºC) 80 64,41 195 43,31 53.45 84,5 41,59 185  

T*out (ºC) 80,1 64,31 195,1 43,21 75 84,6 41,49 70  

 
  

Puede observarse que, en el caso de corrientes que sufren una 

condensación/evaporación, la diferencia de temperatura fijada entre la inicial y la final es de 

0.1ºC. Esto se debe a que a las corrientes de calor latente ha de asignárseles una diferencia 

de temperatura sumamente pequeña, dado que de otra forma CP sería infinita (Kemp, 2007).  

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

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

temperaturas más altas a las más bajas divididas en intervalos de temperatura. Es aquí donde 

es posible calcular los servicios mínimos de calefacción y de refrigeración necesitados en el 

proceso, así 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:  

- Se disponen las temperaturas modificadas en orden descendiente, y se calcula el 

intervalo de temperatura entre cada una de ellas y la anterior. 
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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 máximo de calor y se añade como servicio de calefacción, 

para posteriormente recalcular el calor acumulado.  

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

acumulado 0 será el PINCH, el cual separa dos regiones bien diferenciadas: por encima está 

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

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

refrigeración (viéndose las necesidades mínimas de refrigeración).  

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: 

 

 

Fig.4. Curva compuesta global (elaboración propia) 

 

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

temperatura de 0.1ºC, suponen la existencia de extensas líneas horizontales donde hay un 

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

menores terminan siendo casi verticales, debido a la magnitud de los otros.  
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Esta gráfica sería representativa del proceso global, no obstante, los datos tratados 

con el algoritmo para la realización de la figura 4 no se disponen aquí, se encuentran 

recogidos en el apéndice debido a su gran tamaño. Analizando la curva compuesta global 

puede verse como existen unos grandes requerimientos energéticos, principalmente por los 

calderines y condensadores de las torres de destilación. La temperatura modificada del pinch 

64.91ºC, es decir, 69.41ºC en el caso de las corrientes calientes y 59.41ºC en el caso de las 

frías.  

 Otra forma de conocer los requerimientos energéticos mínimos tanto de refrigeración 

como de calentamiento es a través de las curvas compuestas fría y caliente, las cuales se 

solapan durante un gran rango de temperaturas.  Los tramos sin solapamiento serán las 

necesidades energéticas mínimas de calefacción/refrigeración.  

El cálculo de las curvas compuestas es similar al algoritmo de la cascada de energía 

anteriormente explicado, con la diferencia de que, en este caso, se trabaja con temperaturas 

sin modificar, se hace únicamente el sumatorio de las CP y se elige el punto inicial de la curva 

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

 

Tabla VII. Curva compuesta caliente 

T 

(ºC) 
E2 E6 E8 E9 E14 E17 E20 E22 

ΔTint     

(ºC) 

CPcal 

(kW/K) 

DHint 

(kW) 

DHacum 

(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 
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 Tabla VIII. Curva compuesta fría 

 

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

obtiene la curva compuesta total.  

 

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

Fig.5. Curvas compuestas caliente/fría 

 

T (ºC) E1 E5 E7 E10 E11 E13 E16 E19 E21 
ΔTint     

(ºC) 

CPcal 

(kW/K) 

DHint 

(kW) 

DHacum 

(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 

79,5 -1,55     -1,09       -15619,8  15622,52 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 
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Puede observarse como, en este caso, los requerimientos mínimos de calor y frío son 

iguales a los calculados con el algoritmo de la cascada de energía. La forma de las curvas 

compuestas caliente/fría es bastante característica, debido a las operaciones de cambios de 

fase que ocurren en los calderines/condensadores de las torres de destilación, que se 

traducen en grandes horizontales, de tal manera que los intercambios de calor más suaves 

terminan apareciendo como líneas verticales. En cada tramo de ambas curvas, la pendiente 

es 1/CP. 

 

6.2. TOPOLOGÍA DE LA RED DE INTERCAMBIADORES 

 

Una vez conocidos los servicios mínimos, es posible diseñar la red de 

intercambiadores de calor óptima, energéticamente hablando. Se basa en el emparejamiento 

de las corrientes, teniendo en cuenta que la zona más restrictiva es los alrededores del pinch, 

y desde ahí, hacia afuera. 

Para elaborar la topología de la red de intercambiadores, lo más sencillo es utilizar un 

diagrama de cuadrícula, propuesto por primera vez por Linnhoff y Flower (1978). Las 

corrientes se dibujan como líneas horizontales, con las temperaturas más altas a la izquierda 

y descendiendo hacia la derecha, y con las corrientes calientes en la zona superior y las frías 

en la inferior. Los intercambiadores de calor con fluidos del proceso se representan con dos 

círculos unidos por una línea vertical, mientras que los intercambiadores con servicios 

auxiliares, por un círculo únicamente. (Kemp, 2007) 

Ha de tenerse en cuenta que por encima del pinch no hay servicios de refrigeración, 

mientras que por debajo del pinch no debe haber servicios de calefacción. Además, es 

necesario cumplir el criterio de las CP (Kemp, 2007): 

Por encima del pinch:             𝐶𝑃𝑐𝑎𝑙𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 ≤   𝐶𝑃𝑓𝑟í𝑎                                                      [1] 

Por debajo del pinch:              𝐶𝑃𝑐𝑎𝑙𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 ≥   𝐶𝑃𝑓𝑟í𝑎                                                      [2] 

Esto es debido a que es necesario mantener siempre una distancia de temperatura 

entre la corriente fría y caliente de, como mínimo, ∆𝑇𝑚𝑖𝑛 (10ºC en nuestro caso). En caso 

contrario esto no se cumpliría, 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 cumpliría el criterio de 

∆𝑇𝑚𝑖𝑛  tampoco. La topología realizada en este proyecto es la siguiente: 
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Fig.7. Red de intercambiadores propuesta para el presente proyecto (elaboración 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 

que, para estas corrientes, los cambiadores de calor comienzan en la temperatura del pinch 

y a partir de ahí se van extendiendo hacia afuera, con sus consecuentes emparejamientos. 

Además, en cada extremo de los intercambiadores la temperatura de la corriente caliente es 

superior a la de la corriente fría, siendo éste un criterio que ha de cumplirse. 

El paso final dentro de la integración energética sería el rediseño de la planta, 

incluyendo la topología de intercambiadores descrita anteriormente, realizada gracias a la 

información proporcionada por el análisis pinch. No obstante, en el caso particular de este 

proyecto ha de tenerse varios aspectos en cuenta. 

Se está trabajando con un proceso biológico, en el cual la temperatura es un factor 

clave que afecta en sobremanera al pilar fundamental de operación: los microorganismos. 

Además, en dicha planta hay dos áreas bien definidas: el área biológica que recogería el 

pretratamiento de las materias prima, inoculación y la fermentación propiamente dicha, y el 

área puramente química, que recoge la purificación posterior del ácido obtenido. Estas dos 

áreas se encuentran espacialmente muy separadas en la disposición de la planta por motivos 

puramente de seguridad: no tendría sentido operar una torre de destilación, a vacío, 

alcanzándose en ella temperaturas de 190ºC, al lado de reactores biológicos a 37ºC llenos de 

bacterias susceptibles a la lisis celular. Es decir, la naturaleza biológica de parte del proceso 

hace que no sea seguro manipular corrientes a altas temperaturas tan cerca de corrientes con 

microorganismos, donde un fallo podría 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 mayoría de los 

intercambiadores propuestos supondrían introducir desde la zona química del proceso las 

corrientes más peligrosas, a elevadas temperaturas, en el seno de la zona biológica de la 

planta. Esto supondría, con el razonamiento anterior, cuestionables situaciones de seguridad 

que pondrían en peligro la producción de la planta, con la consecuencia económica que 

derivaría de ello. 

Es por esto por lo que en este proyecto no se aplicó de manera práctica la red de 

intercambiadores propuesta, con posibilidad de hacerlo en un futuro, tras modificaciones de 

la planta que supongan una mayor razón de peso para su implantación.



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

7. CONSIDERACIONES DE SEGURIDAD E IMPACTO 

AMBIENTAL
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7.1. RIESGOS ASOCIADOS A PRODUCTOS QUÍMICOS. 

 

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 algún 

riesgo dentro del proceso implicaría una extensión excesiva de la memoria, pero se entiende 

que las medidas de seguridad han sido diseñadas teniendo en cuenta todos los materiales 

involucrados. En este caso se incluye la más significativa, la del ácido láctico. 

Es conocido para cualquier ingeniero que los riesgos de seguridad deben intentar 

eliminarse en la fuente, sin embargo, estos aspectos de seguridad, intrínsecos a los modos y 

variables de operación, resultan difíciles de modificar llegados a este punto. Los equipos ya 

han sido diseñados teniendo en cuenta las posibles limitaciones y naturalezas de las 

sustancias, para una operación segura y eficaz. Este apartado se centra en la protección de 

los individuos y trabajadores de la planta, es decir, se hablará principalmente de equipos de 

protección individual.  

Los microorganismos utilizados no entrañan riesgo para la salud. El Lactobacillus Casei 

es, de hecho, un ingrediente habitual de complementos nutricionales 

Los guantes seguirán la norma EN 374, serán de nitrilo y tendrán un espesor mínimo de 

0.2 mm, fijado para la manipulación con posibles salpicaduras de ácido sulfúrico, siendo este 

el máximo requerimiento de las sustancias estudiadas.  Igualmente, los operarios portarán 

gafas de seguridad que cumplan la norma EN 166 con protección a los costados y una visera 

de al menos 20 centímetros.  

En las situaciones habituales, las concentraciones en el aire de las sustancias que según 

su hoja de seguridad puedan implicar el uso de respiradores, no deberían ser tales que 

obliguen a su uso. Sin embargo, para estar preparados, siempre se tendrá en el puesto de 

trabajo, al alcance de la mano, un respirador tipo P3 para cada operario.  

En un ámbito un poco más general, como medidas individuales de uso colectivo, se 

instalan duchas de seguridad y lavaojos. La operación contará en sus protocolos y manuales 

de uso también con un plan de emergencia y evacuación cuya creación queda fuera del 

alcance del presente proyecto. 

Una situación de emergencia o una fuga en un tanque siempre podría implicar un peligro 

para el operario, por lo que también se desarrollarán manuales y protocolos de actuación para 

las operaciones que impliquen los usos de cada sustancia peligrosa. Los trabajadores serán 

formados al comienzo de su relación laboral con la empresa respecto a los riesgos asociados, 

su prevención y, en última instancia, sobre la actuación frente a un accidente. Por supuesto 

también se informará respecto al uso correcto, y sustitución oportuna de los equipos de 

protección individual. 
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También se tomará como guía la ley nacional, en este caso concreto el Real Decreto 

773/1997 (BOE, 1997) que estipula el uso de los equipos de protección individual. Además, 

se recalca que proveer a los empleados con estos equipos es un deber que cae entre los de 

la empresa, en ningún caso el trabajador deberá adquirirlos él mismo. 

7.2. RIESGOS DE LOS EQUIPOS, CONDICIONES DE OPERACIÓN Y 

MANTENIMIENTO 

7.2.1. Incendios y explosiones 

 
Los tanques cuentan con válvulas de seguridad, duplicadas en aquellos casos en los que 

tienen lugar reacciones exotérmicas. Además, estos se inertizan mediante nitrógeno estéril. 

Este gas, poco reactivo, desplaza el oxígeno que se encuentra en el 25% de espacio libre que 

existe en los reactores. De esta manera, la atmósfera no podrá ser inflamable, aunque se 

colara algún componente combustible en la mezcla reaccionante.  

Además, favorece las condiciones anaerobias dentro del tanque, con lo que se previene 

la formación de biofilms y la proliferación en general de microorganismos y patógenos, en 

especial en la zona libre de líquido. 

También las columnas de destilación cuentan con válvulas de seguridad. Estos equipos 

operan a vacío, y el gran contraste de presión entre el interior y el exterior puede implicar fallos 

mecánicos, proyección de objetos e incluso explosiones si hay alguna corriente inflamable 

cercana (como el metanol) y se producen chispas y otras fuentes de ignición durante el 

accidente. Además, contarán con discos de rotura situados apropiadamente. 

Sin embargo, los bucles de control de temperatura y presión (en las torres), y de 

temperatura y pH en los tanques, hacen ya de por sí mínimo el riesgo, ya que funcionan de 

tal manera que la acción supresora (p.e. un aumento de la refrigeración), se maximice en caso 

de un fallo del sistema o de un accidente o desviación grave. 

El resto de consideraciones que se deban tener en cuenta (disposición 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 instalación no hay riesgos eléctricos especiales, salvo los usuales en cualquier 

industria con equipos que funcionan con energía eléctrica. El Real Decreto 614/2001 (BOE, 

2001) se utilizará como base para realizar un análisis que permita identificar posibles riesgos 

que no se hayan tenido en cuenta. 

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

llevan también les aísla de la electricidad y podrán prevenir descargas leves de esta manera. 
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7.2.3. Riesgos mecánicos 

La disposición de los elementos mecánicos se realiza durante el ensamblaje y diseño de 

los equipos. En tanto que no se realiza un diseño tan detallado de estos, resulta difícil eliminar 

estos riesgos. Además, esta responsabilidad recae, además de en la empresa, en el 

fabricante de los equipos. De igual manera es responsabilidad del trabajador el uso correcto 

de estos equipos, así como la lectura, compresión y aplicación en todo momento de los 

manuales de uso oportunos. 

Cuando haya que manipular las máquinas de manera que entrañe este tipo de riesgos, 

los EPIs se adaptarán a la situación y se ampliarán respecto a lo descrito en el apartado de 

riesgos asociados a productos químicos, siempre siguiendo como guía el Real Decreto 

773/1997 (BOE, 1997). 

 

7.3. ANÁLISIS FUNCIONAL DE OPERABILIDAD (HAZOP) 

7.3.1. Introducción 

A lo largo de las siguientes páginas del proyecto se realizará un análisis crítico de las 

unidades de fermentación que se encuentran en la planta. Empleando la metodología HAZOP, 

se evaluarán los posibles riesgos intrínsecos asociados a la utilización de los reactores 

mencionados, así como los riesgos derivados de la operación de los mismos. 

Esta clase de estudio teórico tiene ciertas limitaciones. Por ejemplo, depende 

enteramente de la información disponible respecto a la planta u objeto de análisis.  Además, 

es una evaluación cualitativa que no distingue realmente entre categorías de riesgo, y por 

tanto sitúa a un mismo nivel un incidente muy leve como un vertido de una sustancia inocua, 

sin embargo, en ningún caso deja de tener en cuenta estos aspectos. Por tanto, se podría 

decir que entra dentro de los deberes del diseñador de la planta hacer una valoración 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 metodología usada, que implica estudiar sistemáticamente todos los 

tipos de desviación posible para una variable, así 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 análisis podrían quedar descuidados. De igual manera, 

el carácter creativo del método HAZOP, que depende eminentemente del criterio humano (en 

lugar de expresiones matemáticas, funciones probabilísticas, etc.) colabora en este sentido. 
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7.3.2. Alcance 

7.3.2.1. Equipos afectados 
 

El análisis HAZOP se realiza a uno de los tres tanques (y por extensión a los otros dos, 

unidades idénticas) en los que se llevará a cabo la reacción fermentativa que da lugar al 

producto de interés.  

De igual manera, en la sección anterior del proceso se lleva a cabo la inoculación del 

lactosuero con los microorganismos L. Casei. Resulta que esta etapa es muy similar a la de 

reacción, con lo que las conclusiones de este estudio pueden ser en mayor o menor medida 

extendidas a estos equipos, a la hora de realizar posibles ajustes o cambios de diseño para 

evitar cualquier incidente negativo a la postre. 

A continuación, se presenta la porción de proceso estudiada. Tal y como puede observarse 

en la figura 9, podrá ser objeto de estudio toda la unidad. Se pondrá bajo el foco por tanto no 

solo el tanque, sino también sus accesorios (agitación, encamisado), sus entradas 

(lactosuero, nutrientes, Ca(OH)2) y salidas y los bucles de control asociados. 

En el próximo apartado se medita respecto a los puntos concretos que serán 

analizados, ya que podría haber análisis redundantes si se estudian partes parecidas del 

proceso, otras con poca relevancia de cara a los peligros de operación y riesgos asociados, 

o que simplemente no presentan complejidad alguna en este aspecto, por su modo de 

funcionamiento o naturaleza intrínseca. 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.8. Parte del proceso objeto del análisis HAZOP (Elaboración propia) 
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7.3.2.2. Nodos de análisis 
 

Se han definido tres nodos a analizar en las diversas situaciones que se describirán 

en el apartado siguiente. Dado que cada nodo debe analizarse varias veces, elegir 

demasiados nodos resultaría en un informe muy farragoso y repetitivo. Al final, sería más difícil 

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

Por ejemplo, no tiene excesiva importancia analizar el flujo de entrada de nutrientes o 

del lactosuero, en tanto que resulta una operación cíclica, medida y bien definida. Tratándose 

de los primeros pasos en cada ciclo de llenado, la corrección del fallo puede llevarse a cabo 

con retrasos mínimos en la producción. Además, 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 inóculo al tanque tampoco presenta mayor problema, en tanto que se 

traslada simplemente el contenido total de un tanque a otro: resulta imposible añadir más o 

menos cantidad que la deseada, dicha sustancia se encuentra a la misma presión y 

temperatura que esta reacción 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 serán: el encamisado de refrigeración (sonda de 

temperatura, válvula de control, conducción), el sistema de inyección automático de hidróxido 

de calcio (sonda de pH, válvula y entrada de la base), y el tanque en sí (accesorios, 

entradas/salidas, recipiente). 

7.3.2.3. Situaciones evaluadas 
 

En virtud del carácter discontinuo de la etapa, interesa mucho más 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 reacción en sí en la 

que se producirá el calor a disipar por el encamisado, y el ácido a neutralizar por el hidróxido; 

o el vaciado de la gran masa de reacción en el momento final para pasar a las siguientes 

etapas. Son tres momentos en los que las condiciones del sistema son bastante diferentes 

entre sí, se llevan a cabo operaciones muy distintas entre sí (reacciones, desplazamientos de 

fluidos, manuales vs. Automatizadas).   
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Además, durante una emergencia que podría darse, tanto a partir de un problema en 

este equipo como en otro de la planta, estas situaciones se enfocarían de manera totalmente 

distinta, ya que, en función de su gravedad, podría llegarse a realizar una parada del sistema 

para evitar riesgos derivados. En este tipo de eventos podrían analizarse también los posibles 

perjuicios medioambientales o incluso económicos, aunque siempre poniendo la máxima 

prioridad en garantizar la seguridad de las personas. 

 En cualquier caso, por la naturaleza del tipo de análisis que se realiza en el método 

HAZOP, los problemas descubiertos en el análisis serán en muchas ocasiones los mismos 

que en una situación normal. Por tanto, en lugar de incluir una gran cantidad de tablas 

duplicadas en su mayoría, se ha intentado realizar el análisis de manera simultánea. 

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 conclusión, para llegar al objetivo buscado: la identificación de todos los problemas 

derivados del diseño que impliquen riesgos en la operación y funcionamiento; se evalúan las 

siguientes situaciones concretas en el marco de la planta: llenado/vaciado del tanque 

(movimiento de fluidos y sustancias), y funcionamiento del reactor (operación discontinua, sin 

transporte de sustancias) 

7.3.3. Información recabada 

Como se ha explicado anteriormente, la información a utilizar esta limitada por el 

alcance del proyecto, puesto que solo se podrá especificar el análisis hasta el punto en que 

esté especificado el diseño a su vez. 

Se hará uso de los balances de materia y energía a la unidad, de su descripción de 

uso, diseño mecánico y dimensionamiento. También de los diagramas de flujo y de 

instrumentación presentados anteriormente. 

 Se acudirá a las advertencias de seguridad halladas en las hojas de seguridad de los 

compuestos más peligrosos que participan en la reacción. Por último, se tendrá en cuenta la 

disposición de la planta y el carácter de los servicios auxiliares (en concreto la fuente de agua 

de refrigeración para el encamisado). 

7.3.4. Estudio HAZOP 

 El estudio HAZOP se dispone en las siguientes tablas. Primero se evalúa el llenado 

del reactor, en la tabla IX.  
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 A continuación, para el estudio del funcionamiento durante la reacción, se estudian los 

3 nodos determinados: el encamisado (Tabla X), el propio tanque (Tabla XI) y la inyección de 

Ca(OH)2 (Tabla XII). 

7.3.4.1. Análisis de la fase de manipulación del tanque (Llenado y vaciado) 
 

Mientras se realizan estas operaciones, el bucle de control que inyecta hidróxido de 

calcio no está funcionando, por lo que su análisis 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. Análisis HAZOP a uno de los tanques de fermentación en situación normal de vaciado/llenado. 

Reactor de fermentación 
Palabra Guía Perturbación Causas Consecuencias Acción correctora 

NO No hay flujo de 
entrada o salida. 

Atasco/ensuciamiento de 
las tuberías. 

Ralentización del proceso 
general. 

Limpieza periódica de las líneas y 
elementos de conducción con 
productos que prevengan el 

ensuciamiento. 

MENOS El flujo de vaciado 
/llenado disminuye. Fallo de la bomba. Vertido de 

lactosuero/nutrientes/inoculo. Revisión regular de tuberías. 

MÁS 
El flujo de entrada 

se descontrola o no 
se puede parar. 

Fallo de las válvulas. Parada de las partes continuas 
del proceso. 

Revisión y sustitución periódica de 
válvulas y otros elementos mecánicos 

susceptibles de fallo. 

ASÍ COMO 
Entra más 

lactosuero del 
debido. 

Fallo del operario/ 
Fallo del sensor de nivel. 

Disminución de la 
concentración de los reactivos. 

Ralentización del proceso. 

Automatizar sistema de cerrado de 
válvulas, o colocar una alarma 

recordatoria. Duplicar el sensor. 

PARTE DE No entra alguno de 
los nutrientes. 

Olvido por parte de 
operarios. 

Limitación del desarrollo de la 
reacción. Disminución del 

rendimiento. 

Duplicación de las comprobaciones. 
Cumplimentación de Check-lists. 

PARTE DE Los nutrientes no 
entran estériles. 

Contaminación en el 
tanque de origen o 

durante manipulación. 

Posible fallo de la reacción 
(peor de los casos) o bajada 

del rendimiento por 
competición con otros 

organismos. 

Establecimiento de un protocolo de 
higiene para operarios. Delimitación y 
mantenimiento de una “zona segura”. 

INVERSO El flujo buscado se 
invierte. 

Sobrepresión en el 
recipiente de destino. 

Vertidos en el otro extremo de 
la circulación. Rotura de 

tuberías. 

Instalación de venteos o válvulas de 
seguridad. 

DE OTRA FORMA 

Se produce un 
vaciado en el 

momento 
incorrecto. 

Fallo de la válvula de 
salida. 

Disminución del rendimiento 
de los equipos posteriores (por 
aumento de la demanda en los 

mismos). 

Situar una segunda válvula en serie en 
el sistema de vaciado. 

DE OTRA FORMA 

No se produce un 
vaciado en el 

momento 
incorrecto. 

Fallo de la válvula de 
salida. Rebose del reactor, vertido. Instalación de una segunda salida del 

tanque para vaciados de emergencia. 
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7.3.4.2. Análisis de la fase de reacción 
Tabla X. Análisis HAZOP al encamisado de refrigeración en situación de funcionamiento/reacción. 

Encamisado de refrigeración 
Palabra Guía Perturbación Causas Consecuencias Acción correctora 

NO No hay flujo de 
refrigeración. 

Fallo del bucle de 
control en algún punto 

del mismo. 

Aumento de la temperatura 
en el reactor. 

Instalación de válvula tipo FO (se abre en 
caso de fallo), duplicidad de los elementos 

electrónicos (sonda, controlador, 
convertidor I/P, etc.). 

MENOS 
El flujo de 

refrigerante 
disminuye. 

Atascamientos o 
ensuciamientos en el 

encamisado. 

Aumento de la temperatura 
en el reactor. 

Descalcificación del agua del circuito. 
Limpieza periódica del sistema. 

ASÍ COMO El fluido refrigerante 
entra más caliente. 

Problemas de 
refrigeración en el 
circuito de aguas 

auxiliares. 

Aumento de la temperatura 
en el reactor. 

Instalación de un sistema de control de la 
temperatura en el circuito de aguas 

auxiliares. 

PARTE DE 
El fluido refrigerante 
está contaminado/es 

corrosivo. 

Contaminación del 
recipiente de 
proveniencia. 

Averías o rotura del 
encamisado, posibles 
vertidos peligrosos. 

Comprobaciones periódicas en el circuito 
de aguas auxiliares, así como ampliación 

de los protocolos de esterilización. 

INVERSO 
El flujo de 

refrigerante se 
invierte. 

Sobrepresión en el 
encamisado. 

Aumento de la temperatura 
en el reactor. 

Prevención de atascamientos o 
ensuciamientos mediante limpieza. 

Descalcificación del agua. Mantenimiento y 
sustitución de conexiones y válvulas. 

DE OTRA FORMA 
El fluido refrigerante 

se mezcla con el 
contenido del reactor. 

Rotura de la pared del 
tanque. 

Disminución de la 
concentración (si entra el 

fluido refrigerante). 
Vertido del contenido del 
reactor (si sale la mezcla 

reaccionante). 

Refuerzo de la pared del reactor, 
especialmente en puntos sobre los que 

actúe la presión del encamisado. 
Mantenimiento, revisión y sustitución de 

piezas y elementos oportunos. 
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Tabla XI. Análisis HAZOP a uno de los tanques de fermentación en situación de funcionamiento/reacción. 

Reactor de fermentación 
Palabra Guía Perturbación Causas Consecuencias Acción correctora 

NO 
No hay grado de 

mezcla. 
Fallo eléctrico. No hay 

agitación. 

Depósito en el fondo de 
precipitados y células. 

Disminución de la velocidad de 
reacción. Desviaciones en la 

medida de pH. 

Protección de los sistemas 
eléctricos. Motores de recambio o 
paralelos, así como mantenimiento 

del mismo. 

MÁS Demasiada 
Turbulencia. 

Fallo del reductor, 
agitación más rápida que 

la diseñada. 
Daño celular irreversible. 

Limitación de la potencia del motor, 
por ejemplo, mediante la red 

eléctrica, o sistemas de protección 
que corten el suministro 

rápidamente. 

ASÍ COMO 
Grado de mezcla 

irregular. 

Zonas sin flujo en la 
unión de los deflectores 

a la pared.   

Acumulación de células en 
zonas muertas. Formación de 
Biofilm. Heterogeneidad en el 

tanque. 

Separación de los deflectores de la 
pared para eliminar esquinas y 

zonas muertas. 

PARTE DE Temperatura 
heterogénea. 

Acumulación de células 
en zonas muertas 

(uniones, soldaduras). 

Las células liberarán calor, si 
están paradas podrán generar 

puntos calientes en zonas 
alejadas del encamisado. 

Separación de los deflectores de la 
pared para eliminar esquinas y 

zonas muertas. 

INVERSO 

Los 
microorganismos 

se mueren en 
lugar de crecer. 

Contaminación del 
medio, excesiva 

temperatura o pH Muy 
bajo. 

Parada de la reacción. Ausencia 
de producto. 

Control de temperatura y pH (tratado 
aparte). 

Asegurar la esterilidad de los 
equipos aumentando el tiempo que 

el vapor pasa o su temperatura. 

DE OTRA FORMA 

Se forman otros 
microorganismos 
y/o patógenos en 

el tanque. 

Contaminación 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 mecánico). 
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Tabla XII. Análisis HAZOP a al sistema de inyección de Ca(OH)2 en situación de funcionamiento/reacción. 

Sistema de inyección de Ca(OH)2 
Palabra Guía Perturbación Causas Consecuencias Acción correctora 

NO No hay flujo de la 
base. 

Vaciado del tanque de 
origen. 

Disminución del pH en 
el reactor. 

Instalar una alarma de nivel en el tanque 
de Ca(OH)2 que avise cuando este se 

esté acabando. 

MÁS 
El flujo de base es 
mayor al deseado. 

Fallo de la válvula de 
control. 

Aumento del pH en el 
reactor. 

Instalar una segunda válvula para 
cerrado de emergencia. 

MENOS 
El flujo de base es 
menor al deseado. Fallo de la bomba. 

Disminución del pH en 
el reactor. 

Disponer el sistema de manera que el 
flujo se asegure con la válvula abierta 

(caída por gravedad, por ejemplo). 

ASÍ COMO 
La base utilizada 
está contaminada 

con otros productos. 

Falta de esterilidad en el 
tanque de origen. 

Contaminación del 
tanque (ver 

consecuencias en tabla 
anterior). 

Extender esterilización periódica a estas 
líneas y tanques. 

PARTE DE 

La base utilizada 
tiene una 

concentración más 
baja de la esperada. 

Producto defectuoso. Disminución del pH en 
el reactor. Comprobación y análisis previos. 

INVERSO 
El flujo de base se 

invierte hacia origen. 

Sobrepresión en el reactor 
(exceso en la inertización 

p. ej.). 

Daños en bombas y/o 
válvulas. 

Instalar venteos o válvulas de seguridad 
en el reactor. 

DE OTRA FORMA 

El flujo de base es 
errático, intermitente 

o simplemente 
erróneo. 

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

Oscilaciones en el pH 
de la mezcla 
reaccionante. 

Duplicación 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: 

 Cumplimentación 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. 

 Ampliación de los protocolos de esterilización e higiene industrial a las líneas 

de aguas auxiliares y a los tanques de nutrientes, base y demás materias 

primas. 

 Realizar inspecciones rutinarias y mantenimiento a elementos mecánicos como 

bombas, válvulas y elementos similares. 

 Aplicación de medidas de limpieza que además de asegurar la esterilidad 

prevengan la acumulación de depósitos y células que obturen las líneas. 

Además, se estudiará la instalación de elementos adicionales en los reactores para 

prevenir los problemas de mayor incidencia o riesgo: 

 Sustitución de las válvulas de control del encamisado por otras de tipo FO (fallo 

abierto). 

 Instalación de válvulas adicionales que permitan cerrar flujos de manera 

manual si hay problemas. 

 Adición 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 adición de los elementos de la reacción. 

 Separación de los deflectores de la pared para evitar zonas muertas y 

formación de Biofilm. 

 Instalación de venteos o válvulas de seguridad en la parte superior para evitar 

sobrepresiones internas. 

 Se pulirán las superficies soldadas para evitar zonas muertas, por pequeñas 

que sean, en la que se puedan acumular células, patógenos y otros 

microorganismos. 

 Instalar un sello mecánico en la entrada del eje del agitador. Ese tipo de cierres 

tienen una parte fija y otra móvil que gira junto al eje, el sellado se asegura con 

juntas de expansión y la superficie de contacto se lubrica/enfría con agua. 
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Y como cambios estructurales del proceso o de disposición de planta se situarán los 

tanques que proveen al encamisado y a las inyecciones de hidróxido de calcio de tal manera 

que su flujo se asegure por diferencia de altura, en caso de que fallen los sistemas de bombeo. 

7.4. CONSIDERACIONES DE IMPACTO AMBIENTAL 

 

La contaminación ambiental, como tal, es la presencia de componentes nocivos (ya 

sean físicos, químicos o biológicos) en el medio ambiente, suponiendo un perjuicio para los 

seres vivos que lo habitan. Esta contaminación tiene como fuente principal la actividad 

humana y sus derivados. 

A lo largo del pasado siglo, el notable crecimiento de la población mundial y por 

consiguiente el abastecimiento de ésta, produjo una producción masiva de diversos productos 

consumidos, de una manera u otra, por el ser humano. Esto, unido a los avances tecnológicos, 

supuso uno de los acontecimientos más importantes del siglo XX: la revolución industrial. 

Debido a la gran demanda, los procesos industriales se centraron en la máxima productividad, 

sin tener en cuenta las consecuencias de su patrón de producción, completamente 

insostenible a largo plazo, en lo que a medioambiente se refiere. Las emisiones al aire, agua 

o suelo derivadas de toda esa producción masiva llegaron a causar problemas a nivel mundial, 

llevándonos a gran parte del deterioro actual del medio ambiente. 

En la actualidad, tanto empresas como sociedad están cada vez más concienciadas 

con la preservación del medio ambiente, desarrollando técnicas más sostenibles, con menos 

emisiones, pero sin comprometer la productividad de los procesos. Es la conocida revolución 

medioambiental (o revolución “verde”), donde se promueve una acción conjunta de la 

sociedad para la preservación del planeta: los ciudadanos con prácticas más ecológicas, 

mientras que las empresas y organismos transforman sus líneas de producción a alternativas 

menos contaminantes y más 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 diseñada, 

para intentar prevenir el impacto ambiental que podría derivar de ella y así poder tomar las 

medidas oportunas de seguridad. 

7.4.1. Legislación vigente 

 Existe una serie de normativas que se preocupan para que las prácticas realizadas en 

empresas sean sostenibles. Esta legislación varía de país en país, y se centra generalmente 

en minimizar las emisiones de sustancias, los niveles de ruido y los vertidos al agua y a la 

atmósfera para disminuir así los efectos derivados de éstos. 
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 Ley 21/2013, de 9 de diciembre, de evaluación ambiental 

Esta ley establece las bases que deben regir la evaluación 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 protección ambiental, con el 

fin de promover un desarrollo sostenible. (BOE-A-2013-12913) 

Legislación de residuos y sustancias peligrosas 

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

Esta Ley tiene por objeto regular la gestión de los residuos impulsando medidas que 

prevengan su generación y mitiguen los impactos adversos sobre la salud humana y el medio 

ambiente asociados a su generación y gestión, mejorando la eficiencia en el uso de los 

recursos. Tiene asimismo como objeto regular el régimen jurídico de los suelos contaminados. 

(BOE-A-2011-13046) 

 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 prevención y control integrados de la contaminación. Este 

reglamento tiene por objeto desarrollar y ejecutar la Ley 16/2002, de 1 de julio, de prevención 

y control integrados de la contaminación, así como establecer el régimen jurídico aplicable a 

las emisiones industriales, con el fin de alcanzar una elevada protección 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 ejecución de la Ley 20/1986, Básica 

de Residuos Tóxicos y Peligrosos. El presente Reglamento tiene por objeto el desarrollo de 

la Ley 20/1986, de 14 de mayo, Básica de Residuos Tóxicos y Peligrosos para que las 

actividades productoras de dichos residuos y la gestión de los mismos se realicen 

garantizando la protección de la salud humana, la defensa del medio ambiente y la 

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

Legislación de ruido 

 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 evaluación y gestión del ruido ambiental, estableciendo un marco básico 

destinado a evitar, prevenir o reducir con carácter prioritario los efectos nocivos, incluyendo 

las molestias, de la exposición al ruido ambiental y completar la incorporación a nuestro 
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ordenamiento jurídico de la Directiva 2002/49/CE, del Parlamento Europeo y del Consejo, de 

25 de junio de 2002, sobre evaluación y gestión del ruido ambiental (BOE-A-2005-20792). 

 Real Decreto 212/2002 del 22 de febrero  

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

máquinas de uso al aire libre. 

Tiene por objeto establecer las normas sobre emisiones sonoras en el entorno, 

debidas a determinadas máquinas 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 Unión Europea y a proteger 

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

Legislación de aguas 

 Real Decreto 817/2015 del 11 de septiembre  

 

A través de él se establecen los criterios de seguimiento y evaluación 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 químico 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 específicos con objeto de conseguir un buen estado ecológico de 

las aguas superficiales o un buen potencial ecológico de dichas aguas, cuando proceda. 

(BOE-A-2015-9806) 

Legislación de la atmosfera 

 Ley 34/2007 del 15 de noviembre, de calidad del aire y protección de la atmósfera  

 

Esta ley tiene por objeto establecer las bases en materia de prevención, vigilancia y 

reducción de la contaminación atmosférica con el fin de evitar y cuando esto no sea posible, 

aminorar los daños que de ésta puedan derivarse para las personas, el medio ambiente y 

demás bienes de cualquier naturaleza.( BOE-A-2007-19744) 

 Real Decreto 100/2011 del 28 de enero 

 

A través de él se actualiza el catálogo de actividades potencialmente contaminadoras 

de la atmósfera y se establecen las disposiciones básicas para su aplicación. El presente real 

decreto tiene por objeto la actualización del catálogo de actividades potencialmente 

https://www.boe.es/buscar/doc.php?id=BOE-A-2007-19744
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contaminadoras de la atmósfera contenido en el anexo IV de la Ley 34/2007, de 15 de 

noviembre, de calidad del aire y protección de la atmósfera, así como establecer determinadas 

disposiciones básicas para su aplicación y unos mínimos criterios comunes en relación con 

las medidas para el control de las emisiones que puedan adoptar las comunidades autónomas 

para las actividades incluidas en dicho catálogo. BOE-A-2011-1643 

 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. 

 Real Decreto 117/2003 del de 31 de enero, sobre limitación de emisiones de 

compuestos orgánicos volátiles 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 orgánicos volátiles 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 acción. En la intersección entre filas y columnas se incluye la magnitud e importancia 

del impacto, los impactos pueden catalogarse en negativos y positivos, estos últimos se 

denotan con el siguiente símbolo (*). 

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

referencia es la siguiente: 

1. Modificación del régimen 

2. Transformación de suelo y construcción  

3. Cambios en el tráfico 

4. Accidentes 
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Tabla XIII: Matriz de Leopold 
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8. EVALUACIÓN ECONÓMICA 
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8.1. INTRODUCCIÓN 

 

En esta fase del proyecto, se analizarán todos los costes y beneficios derivados de la 

puesta en marcha de la planta, para determinar su viabilidad económica en el corto y medio 

plazo. Es conocido que la generación de ganancias es la base de cualquier proceso químico 

comercial (esto no se cumple, por ejemplo, para plantas de tratamientos de residuos). Por 

tanto, resulta de vital importancia comprobar que la inversión realizada para poner en marcha 

la operación, resultará (más tarde o más temprano) en una retribución económica. 

El análisis será bastante somero, en tanto que los conocimientos económicos del ingeniero 

son limitados. No debe confundirse con falta de profundidad, o poco grado de detalle. Todos 

los puntos de interés serán tratados, pero simplemente no se especulará ni teorizará respecto 

a ellos. Tan solo se pondrán los números encima de la mesa  

8.2. INVERSIÓN INICIAL 

 Se estima el capital necesario para iniciar el proyecto. Por un lado, los costes directos: 

equipos, tuberías, 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: construcción, abogados e ingeniería, contratistas, etc. Utilizando los 

factores de Lang para una planta de procesamiento de sólidos y fluidos (Peter y Timmerhaus, 

2003), se pueden estimar tanto los costes indirectos como los directos, tan solo en función del 

coste de los equipos. 

 Al igual que en las secciones individuales, se utiliza la equivalencia 1$=0.92€, y los 

índices 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, más las bombas 

y la torre de enfriamiento para el circuito de aguas auxiliares, resumiéndose estos costes en 

la siguiente tabla: 

Tabla XIV. Inversión total en equipos para la planta (Elaboración Propia) 

 Coste (103 €, 2020) 

Sección I 342.299 

Sección II 692.540 
Sección III 428.656 
Bombas 332.128 

Válvulas 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 inversión necesaria partiendo tan solo del valor calculado de coste total para los equipos. 

A continuación, 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 inversión será la suma de estos dos. 

Tabla XV. Cálculo de la inversión inicial (Peter y Timmerhaus, 2003) 

Concepto Factor de 
Lang 

Coste 
( 106 €, 2020) 

Coste de equipos  2.080 
Reparto de los equipos 0.10 0.208 

Subtotal: Equipos Entregados  2.288 
Instalación de los equipos 0.39 0.892 

Instrumentación y controles(instalados) 0.26 0.595 
Tuberías (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 
 

Ingeniería y supervisión 0.32 0.732 
Gastos de construcción 0.34 0.778 

Gastos de abogacía 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 
Inversión total de capital  11.523 

 

8.3. COSTES E INGRESOS DE LA OPERACIÓN  

 

A continuación, se calculan los costes anuales asociados a la operación de la planta: 

Materias primas, servicios auxiliares, mano de obra. También se calcularán los ingresos 

obtenidos en la venta de productos, para completar el balance económico de la operación. 

8.3.1. Necesidades de bombeo 

En toda planta, ya sea química o no, es necesario una serie de bombas que 

transporten los componentes en estado líquido (o en disolución), de un punto a otro de ésta.  
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Estos equipos sirven, a su vez, para vencer la caída de presión que sufre el fluido al 

circular por las tuberías, debido al rozamiento con la pared. En función del caudal a tratar, 

existen diversos tipos de bombas entre las que elegir.  De manera general, se tiene: 

 

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

 

 

En el caso del proyecto aquí presente, debido al bajo orden de magnitud de los 

caudales volumétricos con los que se trata, se optó por utilizar, en toda la planta, bombas de 

diafragma. Como medida de seguridad, cada bomba necesaria estará por duplicado (con sus 

consiguientes válvulas) de manera que, en caso de que una bomba falle, la otra asegure 

operación, sin pérdida de producción en ningún momento. 

Como criterio de diseño, se optó por estimar una longitud de tubería entre equipos, no 

exacta, pero suficiente para poder estimar la pérdida de carga debida a la circulación de las 

corrientes. Esta asunción se realizó en tanto que no existe un plano de planta, en el que se 
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definan con exactitud la posición relativa de los equipos y la distancia entre ellos. Por ello no 

están definidas las longitudes de tubería reales, así como sus accesorios (codos, giros, etc.) 

Así, se puede calcular la potencia hidráulica aportada por la bomba, que será tal que 

consiga llevar al fluido al siguiente equipo, en las condiciones necesarias de presión. Se 

despreció cualquier cambio de temperatura para simplificar los cálculos, y se decidió que las 

bombas estuviesen, de forma arbitraria, a una distancia igual a la mitad de la distancia total 

entre equipos. De esta forma, la caída de presión en la tubería se pudo conocer a través del 

factor de fricción de Fanning: 

𝑓
𝐹

=
𝐷∆𝑃

2𝜌𝑉2𝐿
                                                            [3] 

Donde D es el diámetro de tubería, 𝜌 la densidad del fluido, V la velocidad de este, L 

la longitud de la tubería recorrida y ∆𝑃 la caída de presión sufrida. Conociendo el factor de 

fricción gracias al diagrama de Moody (véase apéndice) y el resto de parámetros fijados es 

posible por tanto conocer ∆𝑃 en el tramo equipo 1 – bomba y por ende la presión a la entrada 

de la bomba. 

A continuación, ha de tenerse en cuenta que se sabe a qué presión se quiere que 

llegue el fluido al equipo 2 (ya que será la de operación de éste), por lo que haciendo el cálculo 

inverso (tramo bomba – equipo 2), se puede conocer la presión a la salida de la bomba. Así, 

la potencia requerida por la bomba será la necesaria para llevar al fluido desde la presión de 

entrada de bomba (P1) a la de salida (P2). Es decir: 

𝑃𝐻 = 𝜌 · 𝑔 · 𝑄 · ℎ𝑏                                                  [4] 

Donde g es la aceleración de la gravedad (9.8 m/s2), Q es el caudal volumétrico y hb 

es la altura dinámica o carga, siendo esta una equivalencia de la diferencia presión.  

Una vez conocida la potencia teórica de la bomba, es necesario transformarla a 

potencia real, dado que no toda la energía 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 está entre 20-50%. Cogiendo un valor medio de 

35% se calculó la potencia real a suministras a cada bomba. 

Para conocer el consumo eléctrico (y por consecuencia, el gasto económico asociado) 

se calcularon los kWh asociados a cada bomba, dado que cada una de ellas opera las 24h 

del día durante los 330 días al año que está 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 sólo hay una bomba 

de las dos en funcionamiento simultáneo. 

El consumo eléctrico por tanto global en la planta, debido al bombeo, fue de 4.807·10 6 

kWh/año. 
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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 reacción, la base que 

neutraliza el ácido formado; y las sustancias involucradas en el proceso de purificación, como 

el metanol y el ácido clorhídrico. El coste del lactosuero, un residuo de la industria láctea 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 ácido clorhídrico 

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

ha acudido a Mistral Industrial Chemicals. Por último, el coste del ácido sulfúrico se obtuvo de 

Echemi. 

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

Materia Prima Precio (€ kg-1) Cantidad comprada 
anual (106 kg año -1) 

Coste anual del material 
(106 € año-1) 

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 

MnSO4·H20 122 0.0006 0.07 
CaCO3 6.28 0.002 0.01 

Ca(OH)2 1.51 0.15 0.23 
Ácido sulfúrico 0.038 0.22 0.01 

Resina 159.2 0.001 0.01 
Metanol 36.48 0.063 0.13 

HCl 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 cálculo del coste de la mano de obra, basándose 

en una jornada de 8 horas diarias, los 365 días al año (se hace una estimación 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 índices CEPCI utilizados anteriormente. 

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

N.º de 
operarios 
por turno 

Turnos 
por día 

Sueldo horario 
(€ h-1) 

Coste anual de la mano 
de obra (106 € año-1) 

14 3 46.74 5.73 
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8.3.4. Servicios auxiliares 

 
Los últimos costes a tener en cuenta son los asociados a los servicios auxiliares como el 

agua de refrigeración, el nitrógeno necesario para inertizar los reactores, el vapor, etc. Sus 

costes son una estimación (Peter y Timmerhaus, 2003), igualmente actualizados en cuanto a 

inflación y transformados a euros. Como se instalará en la planta un sistema de refrigeración 

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 único precio que se ha introducido es 

el del nitrógeno. Se ha tomado el valor que pagó la Universidad de Oviedo en 2014, según la 

resolución 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. 
Precio 

Cantidad 
usada 

Uds. 
Cantidad 

Precio final  
(106 € año -1) 

Nitrógeno 321.00 €/102 m3 4300  m3/y 0.014 
Electricidad 0.041 €/ kW h 4808 103 kWh/y 0.183 
Vapor a 3000 kPa 8.00 €/103 kg 2888 104 kg/y 0.213 
Vapor a 1400 kPa 6.55 €/103 kg 5408 103 kg/y 0.033 
Agua de 
refrigeración 

0.08 
€/ m3 3359 104 m3/y 2.472 

Agua de procesos 0.53 €/ m3 2812 10 m3/y 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 ácido láctico se ha estimado para lotes de 100 y 250 

kilogramos, tamaños habituales en el mercado. Para la biomasa y la proteína, 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 estimación 

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, 

(€ kg-1) 
Cantidad vendida 
(millones kg año-1) 

Valor final 
(millones € año-1) 

Ácido láctico  18.40*  0.350*    6.44* 
Yeso 0.01 0.395     0.005 
Proteína 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 operación, como reparaciones, regalías, supervisión de la operación, 

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

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

obtenidos pueden observarse en la tabla XXII, que se encuentra en la página posterior. 

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

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

el funcionamiento; así como su evolución con el paso de los años. 
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Tabla XXI. Costes de operación (Peter y Timmerhaus, 2003) 
 

 

 

 

 

 

Concepto 
Factor 

de 
Lang 

Base de aplicación del factor de Lang 
(millones € año-1) 

Valor final 
(millones € 

año-1) 
Materias Primas    6.811 

Mano de obra    5.733 
Supervisión de la 

operación 0.15 Coste de mano de obra 5.733 0.860 

Servicios 
Auxiliares    2.928 

Reparaciones y 
mantenimiento 0.06 Capital Fijo 9.807 0.588 

Suministros 
operativos 0.15 Reparaciones y mantenimiento 0.588 0.088 

Laboratorios 0.15 Coste mano de obra 5.733 0.860 
Regalías 0.01 Del coste final de producto 27.000 0.270 

Costes variables 18.139 
Impuestos 

(Propiedad) 0.02 Capital Fijo 9.807 0.196 
Intereses de 
financiación 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 

Gastos generales 0.6 
Mano de obra+ 

Supervisión+Reparaciones y 
mantenimiento 

7.179 4.309 

  Gastos generales  4.309 

Administración 0.2 
Mano de obra+ 

Supervisión+Reparaciones y 
mantenimiento 

7.179 
1.436 

Distribución y 
venta 0.05 Del coste final de producto 26.844 1.350 

Investigación y 
desarrollo 0.04 Del coste final de producto 26.844 1.080 

Costes de venta 3.866 

Coste total de operación 27.000 
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Evaluación Económica 

8.4. ANÁLISIS DE LA OPERACIÓN 

8.4.1. Flujos de caja 

 
Una vez presupuestado todo el proyecto, se realiza un análisis de los flujos de capital año por año. Se invierte un 15%, 35% y 50% 

finalmente del capital fijo durante los 3 años previos al inicio de las operaciones (años de -2 a 0). También en ese año cero es cuando se gasta 

el capital circulante; la suma de ambas inversiones resulta en la tercera fila, de inversión total. A partir de ese momento, entran en juego todos 

los costes de operación calculados anteriormente (tabla XXII), teniendo en cuenta de que primer año que la planta está funcionando lo hace al 

50% de su capacidad total, y el segundo año a un 90%. Evidentemente, para calcular los ingresos obtenidos (tabla XXI) también se tienen en 

cuenta estos porcentajes. En este primer año 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 años de puesta en marcha y el periodo de depreciación propuesto (Peter y Timmerhaus, 2003). 

Año -2 -1 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 
Inversión de capital fijo,106 € -1.47 -3.50 -5.10            

Capital circulante, 106 €   -1.76            
Inversión total, 106 € -1.47 -3.50 -6.86            

Puesta en marcha, 106 €    -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, 106 €    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, 106 €    -17.93 -25.19 -27.00 -27.00 -27.00 -27.00 -27.00 -27.00 -27.00 -27.00 -27.00 
Factor de depreciación, año-1    0.100 0.180 0.144 0.115 0.092 0.074 0.066 0.066 0.066 0.066 0.033 

Depreciación anual, 106 € año-1    -1.01 -1.81 -1.45 -1.16 -0.93 -0.74 -0.66 -0.66 -0.66 -0.66 -0.33 
Beneficio bruto, 106 €    -13.60 -15.58 -15.77 -15.48 -15.24 -15.06 -14.98 -14.98 -14.98 -14.98 -14.65 
Beneficio neto, 106 €    -13.60 -15.58 -15.77 -15.48 -15.24 -15.06 -14.98 -14.98 -14.98 -14.98 -14.65 

Flujo de liquidez total, 106 € -1.47 -3.50 -6.86 -12.60 -13.77 -14.32 -14.32 -14.32 -14.32 -14.32 -14.32 -14.32 -14.32 -14.32 
Flujo de liquidez acumulado, 106 € -1.47 -4.97 -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 económico del 

proyecto a medida que pasan los años. Para empezar, se usan sus factores de depreciación 

para estimar el dinero que representa el desgaste de los equipos. Se corresponde con el flujo 

llamado “Depreciación 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 

depreciación se ha estimado en 10 años, 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 depreciación calculado. En caso de que el resultado sea 

positivo, se le aplica un impuesto del 25%, tal y como indica el Manual de actividades 

económicas elaborado por la agencia tributaria española (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 depreciación que ha sido restado, en tanto de que no es un flujo 

que se pierda realmente, tan solo una estimación teórica. La última fila de la tabla se 

corresponde con el valor acumulado total de los flujos que ha habido cada año hasta ese 

instante. 

 

8.4.2. Indicadores de viabilidad financiera 
Conociendo estos flujos de caja (FC), resulta sencillo calcular algunos parámetros que 

permiten valorar la viabilidad económica del proyecto de manera objetiva. El VAN analiza 

estos flujos anuales, imponiéndoles un tipo de interés (r) que refleja la devolución de la deuda 

adquirida con la inversión inicial y de puesta en marcha. Se define según la ecuación 5: 

𝑉𝐴𝑁 = ∑
𝐹𝐶𝑡

(1 + 𝑟)𝑡

𝑡=11

𝑡=0

 [5] 

 

El VAN puede calcularse para cualquier periodo, que no tiene que coincidir con el 

tiempo de vida real del proyecto. Sin embargo, el análisis se volvería más complejo y farragoso 

si se llevase a cabo más allá de la depreciación de los equipos que se ha estimado, puesto 

que habría que realizar una nueva inversión para renovarlos. Este proceso de renovación se 

repetiría de nuevo al cabo de otros 10 años, etc. En definitiva, a efectos prácticos resulta más 

sencillo analizar simplemente este periodo de operación, que será similar a los posteriores. 

Aplicando la ecuación 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 económicamente en las condiciones actuales. 
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El TIR se define como el valor de este tipo de interés, denominado en la ecuación 5 

como r, para que el VAN resulte en un valor nulo (cero). Puede definirse por tanto en base a 

la ecuación 6: 

0 = ∑
𝐹𝐶𝑡

(1 + 𝑇𝐼𝑅)𝑡

𝑡=11

𝑡=0

 [6] 

Excel cuenta además con una función específica para calcularlo, la cual se aplica al 

conjunto de flujos de caja estudiados. Dado el bajo valor del VAN obtenido, dicha función fue 

incapaz de obtener un valor numérico para el parámetro.  

 

8.5. CONCLUSIONES 

 
 Teniendo en cuenta los indicadores económicos estudiados, queda patente que el 

presente proyecto no resulta viable desde el punto de vista financiero. Habría que realizar 

cambios sustanciales en el mismo para poder llevarlo a cabo.  

Posiblemente la medida más importante sería aumentar la producción de la planta, lo 

cual aumentaría el margen de beneficios. Aunque también sería mayor la inversión inicial, la 

economía de escala dicta que un mayor volumen implica un coste menor relativo asociado a 

la producción.  

 Podrían 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 opción es actuar sobre el diseño de la planta y el proceso. Dentro de este tipo de 

medidas existe una infinidad de posibilidades igualmente: optimización o cambio de equipos, 

sustitución de algunas materias primas por otras más baratas (por ejemplo, alguno de los 

nutrientes, o los ácidos y bases utilizados). 

 También cabe destacar la opción de contratar asesoría financiera, para contar con el 

criterio de expertos en la materia, lo cual podría aportar soluciones en el área de los préstamos 

y financiación del proyecto o podrían realizarse optimizaciones en el departamento de 

compras y ventas que aumenten los beneficios o reduzcan los gastos. 

Por último, no debe olvidarse que muchas partidas de los presupuestos aquí realizados 

resultan estimaciones, calculadas con factores de Lang, o con la información que ha podido 

obtenerse en los medios de los que se dispone. Una empresa real podría contactar con 

suministradores que darían datos más precisos, o podrían incluso ofrecer descuentos que 

repercutirían sobre los costes de operación, o sobre la inversión inicial.



 

 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

9. REFERENCIAS BIBLIOGRÁFICAS 
 

 

 



Referencias bibliográficas 
 

 
 

65 
 

ABDEL-RAHMAN, M.; TASHIRO,Y.;SONOMOTO,K.; avances recientes en la 

producción de ácido láctico mediante procesos de fermentación microbiana. 

Biotechnol Adv. 2013 noviembre; 31 (6): 877-902. 

AGENCIA TRIBUTARIA, Manual de actividades económicas. Obligaciones fiscales de 

empresarios y profesionales residentes en territorio español. [en línea] [consulta: 14 julio 2020] 

Disponible en:  

https://www.agenciatributaria.es/AEAT.internet/Inicio/Ayuda/Manuales__Folletos_y_Videos/

Manuales_practicos/_Ayuda_Folleto_Actividades_economicas/4__Impuesto_sobre_Socieda

des/4_3_Tipo_de_gravamen_y_cuota_integra/4_3_Tipo_de_gravamen_y_cuota_integra.htm

l 

ALTIOK D., TOKALI F., HARSA S., Kinetic modelling of lactic acid production from whey by 

Lactobacillus casei (NRRL B-441), Journal of Chemical Technology and Biotechnology, vol 

81, 2006, pp. 1190-1997. 

ÁLVAREZ M.M., AGUIRRE-EZKAURIATZA E.J., RAMÍREZ-MEDRANO A., RODRÍGUEZ-

SÁNCHEZ Á., Kinetic analisis and mathematical modeling of growth and lactic acid production 

of Lactobacillus casei var. rhamnosus in milk whey, Journal of Dairy Science, vol 93, 2010, pp. 

5552-5560. 

and racemate of methyl and butyl lactates. 149, 054506  

ASTHANA S.N., KOLAH K.A.,VU T.D., LIRA T.C., MILLER J.D., A Kinetic Model for the 

Esterification of Lactic Acid and Its Oligomers, Ind.Eng.Chem.Res., vol 45, 2006, pp. 5251-

5257. 

ATKINS P.W, Physical Chemistry, 6th Edition, W.H. Freeman and Company, New York, 1998, 

pp. 922-929. 

ATKINS, P.W, Physical Chemistry, 4th Ed., Oxford University Press, Oxford, 1994. 

Autoclave engineers: catalytic reactor slection guide, 2015. [en línea] [consulta: 3 mayo 2020]. 

Disponible en: http://www.autoclaveengineers.com/ae_pdfs/CR_Catreact_SelGd.pdf 

BANNER T., FOSMER A., JESSEN H., MARASCO E., RUSH B., VELDHOUSE J., Microbial 

bioprocesses for industrial-scale chemical production, Biocatalysis for Green Chemistry and 

Chemical Process Development, Chapter 16, 2011, pp. 429-467. 

Base de precios de la construcción del gobierno de Extremadura [en línea] [consulta: 9 mayo 

2020]. Disponible en: http://basepreciosconstruccion.gobex.es/p/p34xa/p34xa.html 

BOARDMAN: volumen XVI: soporte del recipiente a presión-falda. [en línea][consulta: 31 

mayo 2020] Disponible en: http://www.boardmaninc.com/news.html/2017/08/03/volume-xvi-

asme-pressure-vessels/ 

BÜYÜKKILECI O.A., HARSA S., Batch production of L(+) lactic acid from whey by 

http://www.autoclaveengineers.com/ae_pdfs/CR_Catreact_SelGd.pdf
http://basepreciosconstruccion.gobex.es/p/p34xa/p34xa.html
http://www.boardmaninc.com/news.html/2017/08/03/volume-xvi-asme-pressure-vessels/
http://www.boardmaninc.com/news.html/2017/08/03/volume-xvi-asme-pressure-vessels/


Referencias bibliográficas 
 

 
 

66 
 

Lactobacillus casei (NRRL B-441), J.Chemical Technology and Biotechnology, vol 79, 2004, 

pp. 1036-1040. 

CALLEJA G., GARCÍA F., DE LUCAS A., PRATS D., RODRIGUEZ J.M., Introducción a la 

Ingeniería Química. Ed. Sintesis, 1999.  

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.  

CAO X., LEE H., YUN H.S., KOO Y.M., Solubilities of Calcium and Zinc Lactate in Water and 

Water-Ethanol Mixture, Korean J.Chem.Eng, vol 18, 2001, pp. 133-135. 

CASAL J., MONTIEL H., PLANAS E., VÍLCHEZ J.A., Análisis del riesgo en instalaciones 

industrials,1ª ed., Edicions UPC, Barcelona, 2009. 

CASTILLO,F.; BALCIUNAS,E.; SALGADO,J.; CONVERTI,A.; PINHEIRO,R.; lactic acid 

properties, applications, and production: a review, Trends in Food Science & Technology, 

VOL30, 2013, PP.70-83. 

CHEN J.C, Correlation for boiling heat transfer to saturated fluids in convective flow, Industrial 

& Engineering Chemistry Process Design and Development, 1966, pp. 322-329. 

CHOI,L.; HONG, W.; CHANG,.H (1996) reaction kinetics pf lactic acid with methanol catalysed 

by acid resins. International journal of chemical kinetics, vol 28, 37-41. 

COUPER J.R., PENNEY W.R., FAIR J.R., WALAS S.M., Chemical Process Equipment, 

Selection and Design, 3th Ed., Butterworth-Heinemann, 2010. 

DATTA R., HENRY M., Lactic acid: recent advances in products, processes and technologies 

– a review, Journal of Chemical Technology and Biotechnology, vol 81, 2006, pp. 1119-1129.  

Didáctica física. Calores de fusión y evaporación. [en línea]. [consulta: 15 abril 2020]. 

Disponible en: http://didactica.fisica.uson.mx/tablas/caloresfyv.htm 

DORAN P.M., Bioprocess Engineering Principles. Academic Press Limited, 1995. 

DOW C., LCC, Process for producing a purified lactic acid solution, US patent (2001), WO 

01/25180 A1. 

Dupont: Product data sheet Amberlyst 15 dry, 2019. [en línea]. [consulta: 6 mayo 2020]. 

Disponible en: https://www.dupont.com/content/dam/dupont/amer/us/en/water-

solutions/public/documents/en/45-D00927-en.pdf 

DUTTA K.S., MUKHERJEE A., CHAKRABORTY P., Effect of product inhibition on lactic acid 

fermentation: simulation and modelling, Appl Microbiol Biotechnol, vol 46, 1996, pp. 410-413. 

EL-DESSOUKY T.H., ETTOUNEY M.H., Chapter 3: Single Effect Evaporation Vapor 

Compression, Fundamentals of Salt Water Desalination, Elsevier Science, 2002, pp. 49-146. 

http://didactica.fisica.uson.mx/tablas/caloresfyv.htm
https://www.dupont.com/content/dam/dupont/amer/us/en/water-solutions/public/documents/en/45-D00927-en.pdf
https://www.dupont.com/content/dam/dupont/amer/us/en/water-solutions/public/documents/en/45-D00927-en.pdf


Referencias bibliográficas 
 

 
 

67 
 

ENGINEERING TOOLBOX, Specific Heat of some Liquids and Fluids [online] [Consulta: 25 

Abril 2020] Disponible en: https://www.engineeringtoolbox.com/specific-heat-fluids-

d_151.html 

FAO- Organización DE las Naciones Unidas para la Alimentación y la Agricultura, [en línea]. 

[consulta: 6 abril 2020]. Disponible en: http://www.fao.org/dairy-production-products/es/ 

FENIL-Federación Nacional de Industrias Láctea [en línea]. [consulta: 6 abril 2020]. Disponible 

en: http://fenil.org/sector-industrial-lacteo/ 

FONDOS VILLALÓN, FABIRCANTE DE FONDOS. [en línea]. [consulta: 1 mayo 2020]. 

Disponible en: http://www.fondosvillalon.com/fondoklopper.html 

FURIA T.E. (ed.), CRC Handbook of Food Additives. 2nd ed. Cleveland: The Chemical Rubber 

Co., pág.237, 1972. 

GAIKWAD V., PANGHAL A., JADHAV S., SHARMA P., BAGAL A., JADHAV A., CHHIKARA 

N., Designing of Fermenter and its utilization in food industries, Preprints 2018, 2018080433 

(doi: 10.20944/preprints201808.0433.v1) 

GARLOTTA,D.; A literature review of poly (lactic acid)(2001) Journal of polymers and the 

environment vol 9, No, 2. 

GUTIÉRREZ LAVÍN A. Integración y seguridad de procesos, Tema 11. Análisis de riesgos. 

[Apuntes de la asignatura], Oviedo 2019. 

HAYNES W.M., LIDE D.R., BRUNO T.J., CRC Handbook of Chemistry and Physics: a ready-

reference book of chemical and physical data, 95 ed., Hoboken, 2014. 

HEWITT F.G., Heat Exchanger Design Handbook, ed., Begell House, New York, 1998, 

Sec.3.1.4 

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, 

Nº 4, págs. 386-389, 1988. 

INCROPERA F.P., DEWITT D.P., BERGMAN T.L., LAVINE A.S., Fundamentals of Heat and 

Mass Transfer. 6ª ed. John Wiley & Sons, 2006. 

J. CHEM. Phys. (2018) How much different are thermochemical properties of enantiomers and 

their racemetes? Thermochemical properties of enantiopure LAVINE A.S., 2006. 

Fundamentals of Heat and Mass Transfer. 6ª ed. John Wiley & Sons. 

JAMSHIDIAN,M.; ARAB,E.; IMRAN,M.; JACQUOT,M.;DESOBRY,S.;Poly-lactic acid: 

producction, aplications, nanocomposites and release studies. 

https://www.engineeringtoolbox.com/specific-heat-fluids-d_151.html
https://www.engineeringtoolbox.com/specific-heat-fluids-d_151.html
http://www.fao.org/dairy-production-products/es/
http://fenil.org/sector-industrial-lacteo/
http://www.fondosvillalon.com/fondoklopper.html


Referencias bibliográficas 
 

 
 

68 
 

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. págs. 89-98.  

KEMP,I.;Pinch  analysis and process integration (2007). 

KENTY B.M., Li Z.J., LEE S.S., y XING Z., Scale-Up Analysis for a CHO Cell Culture Process 

in Large.Scale Bioreactors, Biotechnology and Bioengineering, vol.103, no.4, 2009. 

KHALID A., ARSHAD M., ANJUM M., MAHMOOD T., DAWSON L., The anaerobic digestion 

of solid organic waste, Waste Management, vol 31, 2011, pp.1737-1744. 

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. 

KLEIN A.S., ALVARADO L.F., Engineering Equation Solver Softwate (EES), Academia version 

6.271 [20-07-2001] 

KOMESU A., MACIEL M.R.W., FILHO M.R., Separation and Purification Technologies for 

Lactic Acid – A Brief Review, BioResources 12(3), 2017, pp. 6885-6901. 

KOMESU A., MARTINEZ M.F.P., LUNELLI H.B., OLIVEIRA J., MACIEL W.R.M., FILHO M.R., 

Study of Lactic Acid Thermal Behavior Using Thermoanalytical Techniques, Hindawi limited, 

Journal of Chemistry, 2017, pp. 1-7. 

KOSSEN N.W.F., OOSTERHUIS N.M.G., Modeling and scaling-up of bioreactors, In: H.J. 

Rehm and G.Reed (Eds), Biotechnology, vol 2, 1985, pp. 571-605. 

LEBEDEV L.A., KOSORUKOV L.V., Gypsum Solubility in Water at 25ºC, Geochemistry 

International, vol 55, 2017, pp. 205-210. 

LEVENSPIEL O., The monod equation: A revisit and a generalization to product inhibition 

situations, Biotechnol. Bioeng., vol 22, 1980, pp. 1671-1687. Doi:10.1002/bit.260220810 

LEVENSPIEL O.,1979. Ingeniería de las reacciones químicas. 2 ed. Reverté. 

LI Z., BAO Y., GAO Z., PIV experiments and large eddy simulations of single-loop flow fields 

in Rushton turbine stirred tanks, J.Chemical Engineering Science, vol 66, 2011, pp. 1219-

1231. 

LIDE D.R., CRC Handbook of chemistry and physics: a ready-reference book of chemical and 

physical data, 84th Ed., Boca Raton, Fla.: CRC Press., 2003. págs. 4-131. 

LOGISDIDACTICA, Índice de precios del transporte de mercancía por carretera [en línea] 

[consulta 14 julio 2020] Disponible en: https://logisdidactica.es/indice-de-precios-del-

transporte-de-mercancias-por-carretera/ 

https://doi.org/10.1002/bit.260220810


Referencias bibliográficas 
 

 
 

69 
 

LUEDEKING R., PIRET L.E., A kinetic Study of the Lactic Acid Fermentation. Batch Process 

at Controlled Ph, Journal of Biochemical and Microbiological Technology and Engineering, 

VOL 1, 1959, PP. 393-412. 

MAKSOUD A.M., ASHOUR A., Heat of hydration as a method for determining the composition 

of calcined gypsum, Thermochimica Acta, vol 46, 1981, pp.303-308. 

MCCABE L.W., SMITH C.J., HARRIOT P., Unit Operations of Chemical Engineering, 5th ed, 

McGraw-Hill International Editions, 1993. 

MCCABE W.L., SMITH J.C., HARRIOT P., 2007. Operaciones Unitarias en Ingeniería 

Química. 7ª ed. McGRAW-HILL/INTERAMERICANA EDITORES, S.A. 

MEGYESY F.E., Pressure vessel handbook, 12th ed, Pressure Vessel Publishing INC, 1972. 

MEIRELES M., LAVOUTE E., BACCHIN P., Filtration of a bacterial fermentation broth: harvest 

condition effects on cake hydraulic resistance, Bioprocess and Biosystems Engineering, 

Springer Verlag, vol 25, 2003, pp. 309-314. 

MEISENBERG G, SIMMONS W.H., Principles of Medical Biochemistry, 4th ed, Elsevier, 2017. 

MIN D., CHOI H.K., CHANG K.Y., KIM J., Effect of operating parameters on precipitation for 

recovery of lactic acid from calcium lactate fermentation broth, Korean J.Chem.Eng, vol 28, 

2011, pp. 1969-1974. 

MINTON E.P., Handbook of evaporation technology, Noyes Publications, 1986. 

MONTES,M.J; MUÑOZ, M. y ROVIRA DE ANTONIO,A. 2014. Ingeniería Térmica. Madrid: 

Universidad Nacional de Educación a Distancia. 

MONTOYA P.P., MARTÍNEZ C.A., FIGUEROA R.J.C., PALMA A.N., MONTERRUBIO R.A.L., 

HERNÁNDEZ R.G., Características fisicoquímicas y microbiológicas de suero de leche de 

queso Chihuahua, Investigación y Ciencia, vol 2, 2014, pp. 11-18. 

NAKANO S., UGWU U.C., TOKIWA Y., Efficient production of D-(-)-lactic acid from broken 

rice by Lactobacillus delbrueckii using Ca(OH)2 as a neutralizing agent, Bioresource 

Technology, 104, 2012, pp. 791-794. 

National Institute of Occupational Safety and Health, NIOSH Pocket Guide to Chemical 

Hazards, 2007 (full website version): https://www.cdc.gov/niosh/npg [consulta 10 mayo 2020]  

NICOLAI T., BRITTEN M., SCHMITT C., β-Lactoglobulin and WPI aggregates: Formation, 

structure and applications. Food Hydrocolloids 25, págs. 1945-1962. Elsevier B.V, 2011. 

NIST: National Institute of Standards and Technology. Libro del Web de Química del NIST, 

SRD 69. [en línea]. [ consulta: 18 abril 2020]. Disponible en: 

https://webbook.nist.gov/chemistry/ 

NORDBERG H., CANTOR M, DUSHEYKO S., HUA S., POLIAKOV A., SHABALOV I., 

https://www.cdc.gov/niosh/npg
https://webbook.nist.gov/chemistry/


Referencias bibliográficas 
 

 
 

70 
 

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] 

O’NEIL M.J., (ed). The Merck Index-An Encyclopedia of Chemicals, Drugs, and Biologicals. 

Cambridge, UK: Royal Society of Chemistry, 2013, pp.990. 

OLDSHUE J.Y., Fermentation and Biochemical Engineering Handbook, 2nd Ed, William 

Andrew, 1997, pp.181-241. 

OTHMER,K; (1991) Enciclopedia of chemical technology, 4ed,vol 13, 1043-1054.  

PANESAR,P.; KENNEDY,J.; GANDH,I D.; BUNKO,K.; 2007. Bioutilisation of whey for lactic 

acid production.  

PAREDES MONTOYA P., CHÁVEZ MARTÍNEZ A., RODRÍGUEZ FIGUEROA J.C., AGUILAR 

PALMA N., RENTERÍA MONTERRUBIO A.L., RODRÍGUEZ HERNÁNDEZ G., Características 

fisicoquímicas y microbiológicas de suero de leche de queso Chihuahua. Investigación y 

Ciencia, vol. 22, núm. 62, mayo-agosto 2014, págs. 11-16. Universidad Autónoma de 

Aguascalientes. 

PARRA HUERTAS R. A., Lactosuero: Importancia en la Industria de Alimentos. Revista 

Facultad Nacional de Agronomía - Medellín, vol. 62, núm. 1, págs. 4967-4982. Universidad 

Nacional de Colombia, 2009. 

PELEG M., CORRADINI M.G., Microbial Growth Curves: What the Models Tell Us and What 

They Cannot, Critical Reviews in Food Science and Nutrition, vol 51, 2011, pp. 917-945. 

PETERS M., TIMMERHAUS K., WEST R., Plant Design and Economics for Chemical 

Engineers, 5 ed, McGraw Hill, 2003. 

PETERS M.S., TIMMERHAUS K.D., WEST R.E., 2020. Equipment Cost – Plant Design and 

Economics for Chemical Engineers. 5ª ed. McGraw-Hill. Recurso online [consulta: 29 mayo 

2020].  Disponible en: http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ 

PETERS M.S., TIMMERHAUS K.D., WEST R.E.,Equipment Cost – Plant Design and 

Economics for Chemical Engineers. 5ª ed. McGraw-Hill, 2020. [consulta: 29 mayo 2020] 

Disponible en: http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ 

PINELLI D., GONZALEZ-VARA G., MARREUZZI D., MAGELLI F., Assessment of kinetic 

models for the production of L- and D-lactic acid isomers by Lactobacillus casei DMS 20011 

and Lactobacillus coryniformis DMS 20004 in continuous fermentation, J.Ferment.Bioeng, vol 

83, 1997, pp. 209-212. 

PRIELER R., MAYRHOFER M., EICHHORN-GRUBER M., SCHWABEGGER G., 

HOCHENAUER C., Development of a numerical approach based on coupled CFD/FEM 



Referencias bibliográficas 
 

 
 

71 
 

analysis for virtual fire resistance test- Part A: Thermal analysis of the gas phase combustion 

and different test specimens, J. Fire and Materials, vol 43, 2018, pp. 34-49. 

PROST S.J., GONZÁLEZ T.M., URBICAIN J.M., Determination and correlation of heat transfer 

coefficients in a falling film evaporator, Journal of Food Engineering, vol 73, 2006, pp.320-326. 

RAII M., SANZ E.J., NZIHOUY A., Rheological Behavior of Gypsum, Plaster and 

Hydroxyapatite Gel Blends, Industrial and engineering chemistry research, American Chemical 

Society, vol 51, 2012, pp. 11163-11169. 

RAMIREZ NAVAS J.S.. Aprovechamiento industrial de lactosuero mediante procesos 

fermentativos. Revista Especializada en Ingeniería de Procesos en Alimentos y Biomateriales, 

Vol. 6, págs. 69-83. Universidad Nacional Abierta y a Distancia, 2012.  

RUSHTON, J.H.,COSTICH E.W., y EVERETT H.J., Chem. Eng. Prog., 46: 395, 467, 1950. 

En: MCCABE W.L., SMITH J.C., HARRIOT P., 2007. Operaciones Unitarias en Ingeniería 

Química. 7ª ed. McGRAW-HILL/INTERAMERICANA EDITORES, S.A, 2007. 

SANTAMARIA,J.M.; HERGUIDO,J.; MENÉNDEZ, M.A.; MONZÓN,A.; 1999 Ingeniería de 

reactores. Síntesis. 

SANZ, M. T.; MURGA, R.; BELTRAN, S.; CABEZAS, J. L.; COCA, J. (2004) Kinetic study for 

the reactive system of lactic acid esterification with methanol: Methyl lactate hydrolysis 

reaction. Ind. Eng. Chem. Res. 43 (9), 2049−2053 

SANZ, M. T.; MURGA, R.; BELTRAN, S.; CABEZAS, J. L.; COCA, J. (2002) Autocatalyzed 

and Ion-Exchange-Resin_catalyzed Esterification Kinetics of Lactic Acid with Methanol. Ind. 

Eng. Chem. Res. 41 ,512-517. 

SCHILLING H.C., Colloid Casting, Encyclopedia of Materials: Science and Technology, 2001, 

pp. 1314-1319. 

SHEN S., LIANG G., GUP Y., MU X., LIU R., YANG Y., Heat transfer coefficient in falling film 

evaporators with different tube arrangements, Proceedings of the ASME 2012 Summer Heat 

Transfer Conference, HT2012, 2012. 

SHING R., KUMAR M., MITTAL A., MEHTA K.P., Microbial metabolites in nutrition, healthcare 

and agriculture, 3 Biotech, 2017, 7:15. Doi:10.1007/s13205-016-0586-4 

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, págs. 363–371. Elsevier B.V, 2017. 

SING R., KUMAR M., MITTAL A., MEHTA K.P., Microbial metabolites in nutrition, healthcare, 

and agriculture, 3 Biotech, 7(1):1, 2017. Doi:10.1007/s13205-016-0586-4 

SMITH,R. ;Chemical process design and integration (2005) 



Referencias bibliográficas 
 

 
 

72 
 

SOTO, J.; (1996) Fundamentos sobre ahorro de energía”  

SPEKREIJSE J., LAMMENS T., PARISI C., RONZON T., VIS M., Insights into the European 

market for bio-based chemicals, JRC Science for policy report, Publications Office of the 

European Union: Luxembourg, 2019. 

STANBURY F.P., WHITAKER A., HALL S., Principles of Fermentation Technology, 2nd ed, 

Pergamon, 1995. 

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. págs. 221-240. 

SU,C.; YU,C.; CHIEN,I.;WARD,J.; (2013) Economic comparaison of Lactic Acid recoovery by 

Reactive Distillation with different alcohols. Ind. Eng. Chem. Res. 52, 11070-110. 

TEJA A.S., Simple Method for the Calculation of Heat Capacities of Liquid Mixtures, J. 

Chem.Engineering, vol 28., 1983, pp. 83-85. 

TEJEDA MANSIR A., MONTESINOS CISNEROS R.M., ZAMUDIO R.G., Bioseparaciones. 2ª 

ed. PEARSON EDUCACIÓN, 2011. 

The Engineering Tool Box. Agua: densidad, peso específico y coeficiente de expansión 

térmica . [en línea] [ consulta: 29 abril 2020]. Disponible en: 
https://www.engineeringtoolbox.com/water-density-specific-weight-

d_595.html?vA=17%2C5&units=C 

TITIZ-SARGUT S., SAYAN P., AVCI B., Influence of citric acid on calcium sulfate dihydrate 

crystallization in aqueous media, Cryst.Res.Technol., vol 42, 2007, pp. 119-126. 

ULHASAN S.N., ALI A.S., Experimental Investigation of Heat Transfer Coefficient in Vertical 

Tube Rising Film Evaporator, Mehran University Research Journal of Engineering and 

Technology, vol 30, 2011, pp. 539-548. 

USCG: U.S. Coast Guard, Chemical Hazard Response Information System (CHRIS) – 

Hazardous Chemical Data. Commandant Instruction 16465.12C. Washington, D.C.: U.S. 

Government Printing Office, 1999. 

VU T.D., KOLAH K.A., ASTHANA S.N., PEEREBOOM L., LIRA T.C., MILLER J.D., Oligomer 

distribution in concentrated lactic acid solutions, Fluid phase Equilibria, vol 236, 2005, pp. 125-

135. 

Walas S.M., Chemical Process Equipment: Selection and Design, 

Butterworth-Heinemann, Woburn, MA, 1988. 

WOLFRAM ALPHA [base de datos en línea] [consultado 27 de mayo]Disponible en: 

https://www.wolframalpha.com 

https://www.engineeringtoolbox.com/water-density-specific-weight-d_595.html
https://www.engineeringtoolbox.com/water-density-specific-weight-d_595.html
https://www.engineeringtoolbox.com/water-density-specific-weight-d_595.html?vA=17%2C5&units=C
https://www.engineeringtoolbox.com/water-density-specific-weight-d_595.html?vA=17%2C5&units=C


Referencias bibliográficas 
 

 
 

73 
 

XIE R., WANG D., WU Z., Study and Determination of the Solubility and Crystalline Water of 

Calcium Lactate, J. Chem. Eng. Chin. Univ. (Gaoxiao Huaxue Gongcheng Xuebao), vol 5, 

1991, pp. 152-156. 

YOUSEFF, A.M. et. al, Preparation and characteristics of co-precipitate proteins from oilseeds 

and legumes seeds. Food/Nahrung 39, 1995. págs. 475–482. En: ALU’DATT 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, núm. 4, octubre 2013, págs. 327-335. Elsevier B.V. 

VATAVUK M.W., Updating the CE Plant Cost Index, Chemical engineering, 

2002, pp.62-70. 

 

 

 



 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

APÉNDICES Y ANEXOS



Apéndice A  

 
 

75 

APÉNDICE A: LISTA DE SÍMBOLOS Y SUBÍNDICES 

A.1. SÍMBOLOS 

(-r)  Velocidad de reacción (mol  m-3 s-1) 

𝑘1
°  Factor preexponencial para la reacción de esterificación (mol/g min) 

𝑘ℎ
°  Factor preexponencial para la reacción de hidrólisis (mol/g min) 

𝑘𝑀  Coeficiente de adsorción del metanol 

𝑘𝑤  Coeficiente de adsorción del agua 

𝑚̇ Caudal másico (kg/s) 

[  ]  Concentración (kg/m3) 

∆H    Variación de entalpía  (J/mol) 

∆Ho   Variación de entalpía estándar  (J mol-1) 

∆Tlm   Temperatura media logarítmica (K) 

µ Viscosidad dinámica (N s m-2) 

A   Área (m2) 

a  Actividad 

B Flujo de condensado de la columna de destilación 

C Concentración (kg/m3) 

 Caudal volumétrico (m3/s) 

Cc Sobre espesor añadido para compensar la corrosión de una pared (mm, in) 

  Coeficiente de formación de producto asociado al crecimiento (g lactato g-1 biomasa) 

  Coeficiente de formación de producto no asociado al crecimiento (g lactato g -1 biomasa 
h-1) 

 Coeficiente individual de transmisión de calor por convección (W m-2 K-1) 

  Conversión  

Cp   Calor específico (J kg-1 K-1) 

D Flujo de destilado de la columna de destilación 

d, D   Diámetro (m o cm) 

Dh Diámetro hidráulico (m o cm) 

DP Diámetro de partícula (m o nm) 

Ej Eficiencia de la resistencia mecánica de las juntas soldadas (adimensional) 

 Estrés de operación máximo permitido (kPa) 

F  Factor de forma 

Factor de toxicidad de inhibición de la biomasa 

Factor de toxicidad de inhibición del producto 

Flujo de alimentación a la columna de destilación 

Flujo molar (mol h-1 kmol h-1, y análogos)  
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FC Flujo de caja 

g Aceleración gravitacional (m s-2) 

f  Fracción de filtro rotatorio sumergida 

H    Altura completa (m) 

h    Altura parcial (m) 

k  Conductividad térmica (W/m K) 

Keq  Constante de equilibrio 

KS    Contante de Monod (g lactosa dm-3) 

L  Longitud (m o cm) 

ms  Coeficiente de mantenimiento (g lactosa g-1 biomasa h-1) 

MT  Momento en la junta del faldón a la cabeza (pies-libra) 

N  Número de (moles, potencia, tubos..) 

n  Número de datos experimentales 

n, N  Velocidad de rotación (rpm o rps) 

NQ  Número de flujo del agitador 

P  Concentración de ácido láctico (g dm-3) 

P  Concentración de lactato (g dm-3) 

  Perímetro mojado (m o cm)  

Pm   Concentración de ácido láctico inhibitoria (g dm-3) 

  Potencia (W o kW) 

Pr  Número de Prantl 

  Presión (Pa) 

 Presión de diseño (kPa) 

Q   Calor (J) 

q  Flujo de calor (W) 

qc  Calor del condensador 

qr  Calor del calderín 

R  Constante de los gases ideales (J/mol K)  

R  Resistencia al calor por ensuciamiento (m2 K W-1) 

 Radio (m o cm)  

r  Radio (m) 

 Tasa de descuento o interés anual aplicado 

Rc  Resistencia  hidráulica a la filtración (m-1) 

Re  Número de Reynolds (adimensional) 

      Resistencia específica de torta (m/kg)                                                                                                                          

 Resistencia máxima al estrés de un material (kPa) 

Rm  Ratio de capacidad eyector (kg/kg) 
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S   Concentración de sustrato (g dm-3) 

 Sección de paso en conducción cerrada (m2 o cm2) 

t Espesor de la pared diseñada (mm ) 

 Grosor (mm) 

   Tiempo (h ó s) 

T  Temperatura (K o ºC) 

TIR Tasa interna de retorno  

U  Coeficiente global de transmisión de calor (W m-2 K-1) 

u Velocidad media del fluido (m s-1) 

v  Flujo volumétrico (m3 s-1, m3 h-1 , y análogos) 

V  Volumen (m3, l, ml) 

   Velocidad de crecimiento microbiano específica (h-1) 

VAN Valor actual neto (€) 

W   Peso (kg) 

w/v Relación entre el peso de soluto y el volumen de una disolución 

Wcat peso de catalizador (g) 

X   Concentración de biomasa (g dm-3) 

x  Fracción molar de un componente en una mezcla 

Xm   Concentración de biomasa inhibitoria (g dm-3) 

YPS   Coeficiente de rendimiento del producto (g ácido láctico g-1 lactosa) 

α      Coeficiente de formación de producto asociado al crecimiento (g ácido 
láctico g-1 biomasa) 

β   Coeficiente de formación de producto no asociado al crecimiento (g ácido 
láctico g-1 biomasa h-1) 

ΔTln  Incremento de temperatura logarítmico 

ε   Velocidad de disipación de energía turbulenta (kg m2 s-3) 

λ    Dimensión mínima de remolinos (m) 

Λ Calor latente de vaporización (kJ kg-1) 

μ    Viscosidad dinámica (Pa·s) 

μmax   Velocidad de crecimiento específica máxima (h-1) 

ν Caudal volumétrico (m3/s) 

ρ Densidad (kg m-3) 

Σ Tensión superficial (N m-1) 

τ  Tiempo de residencia (s, min o h) 

υ Viscosidad cinemática (m2 s-1) 
ψ   Fracción volumétrica 
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A.2. SUBÍNDICES 

 

 a   agitación 

Al  Ácido Láctico 

 c     crítico 

        frío 

        ciclo 

        concentrado 

 combustión 

 D     destilado 

 f    formación 

      F     fermentación 

      H    hidráulico 

       i    agitador 

            inicial 

            interno 

      i, in,     interno/entrada 

       L    líquido 

     LM   lactato de metilo

M     mezcla 

               media 

   Me       metanol 

    o         externo 

              alimentación 

              final 

    o, out   exterior/salida 

P  partícula 

    p   partícula 

r       reacción 

T       total 

v     vapor producido 

w      pared 

        vapor vivo, condensado o no 

       agua 

W Residuo (destilación) 

x   compuesto “X”, genérico 
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APÉNDICE B: TABLAS Y FIGURAS ADICIONALES 

Tabla XXIII. Parte 1. Ecuaciones para el diseño de recipientes a presión 

(ASME Boiler and Pressure Vessel Code). 
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Tabla XXIII. Parte 2. Propiedades de diversos materiales, y explicación de las variables de las 

ecuaciones anteriores (ASME Boiler and Pressure Vessel Code). 
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Tabla XXIV. Índice de costes en ingeniería química durante los años 2011-2013 (Peters y 

Timmerhaus, 2003). 
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Tabla XXV. Índice de costes durante los años 1963-2000 (Vatavuk, 2002) 

 

(Peters y Timmerhaus, 2003)  
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Figura 9. Factores de fricción para tuberías rectas (Moody, 1944) 
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[Capte la atención de los lectores mediante una cita importante extraída del 
documento o utilice este espacio para resaltar un punto clave. Para colocar el 
cuadro de texto en cualquier lugar de la página, solo tiene que arrastrarlo.] T*(ºC) E1 E2 E5 E6 E7 E8 E9 E10 E11 E13 E14 E16 E17 E19 E20 E21 E22 

ΔTint     

(ºC) 

CPcal-

CPfrías 

(kW/K) 

DHint 

(kW)) Calor 

DHacum 

(kW) 

DHint 

(kW) Servicios 

195,1                      0 3236,07 Calefacción 

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 5,4 -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 Refrigeración 

Tabla XXVI. Balance de energía a través de cascada energética a las corrientes del proceso (Elaboración propia). 
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APÉNDICE C: HOJA DE SEGURIDAD DEL ÁCIDO LÁCTICO
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APÉNDICE D: CÁTALOGOS COMERCIALES Y FICHAS TÉCNICAS 

(TUBERÍAS, BOMBAS, ACCESORIOS) 

D.1: Ficha técnica acero inoxidable AISI 304/316
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D.2: Catálogo de tuberías Grupo ALMESA 
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D.3: Precios de compra de gases
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D. 4: Hoja de especificaciones de la resina Amberlyst 15 DRY
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SECCIÓN I 
 
 

Andrés Asla Vázquez 



Nomenclatura 

 

 

Lista de símbolos  

µ Viscosidad dinámica (N s m-2) 

A  Área (m2) 

Cc Sobreespesor añadido para compensar la corrosión de una pared (mm, in) 

CP Calor específico (kJ kg-1 K-1) 

D Diámetro (m o cm) 

Dh Diámetro hidráulico (m o cm) 

DP Diámetro de partícula (m o nm) 

Ej Eficiencia de la resistencia mecánica de las juntas soldadas (adimensional) 

F  Flujo molar (mol h-1 kmol h-1, y análogos) 

g  Aceleración gravitacional (m s-2) 

h  Coeficiente de transmisión de calor por convección (W m-2 ºK-1) 

KS    Contante de Monod (g lactosa dm-3) 

L  Longitud (m o cm) 

ms  Coeficiente de mantenimiento (g lactosa g-1 biomasa h-1) 

n  Velocidad de giro de un agitador (rpm o rps) 

NQ  Número de flujo del agitador 

P  Concentración de lactato (g dm-3) 

P  Perímetro mojado (m o cm)  

P  Potencia (W o kW) 

P Presión de diseño (kPa) 

Pr  Número de Prandtl 

q  Flujo de calor (W) 

R Radio (m o cm)  

Re  Número de Reynolds 

S  Concentración de sustrato (g dm-3) 

S  Sección de paso en conducción cerrada (m2 o cm2) 

S Resistencia máxima al estrés de un material (kPa) 

T  Temperatura (ºK o ºC) 

t  Tiempo (h) 

t Espesor de la pared diseñada (mm) 

U  Coeficiente global de transmisión de calor (W m-2 ºK-1) 

u  Velocidad media del fluido (m s-1) 

v  Flujo volumétrico (m3 s-1, m3 h-1 y análogos) 

V  Volumen (m3, l, ml) 

w/v Relación entre el peso de soluto y el volumen de una disolución 

x  Fracción molar de un componente en una mezcla 

X  Concentración de biomasa (g dm-3) 

YPS  Coeficiente de rendimiento del producto (g lactato g-1 lactosa) 

α  Coeficiente de formación de producto asociado al crecimiento (g lactato g-1 biomasa) 



Nomenclatura 

 

 

β  Coeficiente de formación de producto no asociado al crecimiento (g lactato g -1 biomasa 
h-1) 

ΔTln  Incremento de temperatura logarítmico 

Λ Calor latente de vaporización (kJ kg-1) 

μ  Velocidad de crecimiento específica (h-1) 

μmax  Velocidad de crecimiento específica máxima (h-1) 

ρ Densidad (kg m-3) 

τ  Tiempo de residencia (s, min o h) 

Subíndices 

D denota que la magnitud a la que esté adscrito corresponde a un destilado 

P denota que la magnitud a la que está adscrito corresponde a una partícula 

f denota que la magnitud a la que está adscrito corresponde a un fluido 

 adscrito a una entalpía, indica que se trata de una entalpía de formación 

c adscrito a una entalpía, indica que se trata de una entalpía de combustión 

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 
destilación 

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

o, out,  denota que la propiedad hace referencia al exterior de una conducción o equipo 
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Las fermentaciones son, generalmente, reacciones intrincadas. Esto se debe a la 

complejidad de algunos de sus participantes. En los sistemas de reacción química habituales, 

se trabaja con contadas sustancias, y en muchas ocasiones se conoce la transformación que 

se va a llevar a cabo, así como qué va a desaparecer y qué se va a formar. En definitiva, el 

sistema suele estar definido en cuanto a composición y en caso contrario puede predecirse o 

estimarse. 

 Por el contrario, en una fermentación, hay muchas más variables en juego, y el 

sistema de reacción es mucho más sensible a ellas: por ejemplo, una diferencia de 10 grados 

centígrados o menos, puede determinar qué poblaciones bacterianas se impondrán en el 

medio, y cuáles perecerán por no adaptarse a las condiciones. A su vez, esta diferencia llevará 

a que el sustrato introducido (el equivalente a los reactivos en una reacción), en función 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 

enmarañadas, complejas y versátiles que son las rutas metabólicas, capaces de formar una 

infinidad de compuestos a partir de los nutrientes más básicos. 

El control de las composiciones, la temperatura, condiciones de esterilidad, son 

asuntos vitales a la hora de llevar a cabo procesos biotecnológicos industriales. Esta sección 

se ocupa en mayor parte de ellos. Dado que se trata de la entrada al proceso, en las siguientes 

páginas se describirá como se preparan las sustancias involucradas para la producción a nivel 

industrial de ácido láctico en disolución. 

Por ejemplo, el lactosuero utilizado no puede utilizarse directamente, pues podría 

haber en él lactobacilos diferentes al buscado, derivados de su origen en el sector lácteo (ya 

que diversas especies se utilizan en la producción de queso y yogur), que como se ha dicho 

llevaría a la formación de muchos subproductos indeseados y por ende a un notable descenso 

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

De igual manera, no puede pretenderse fermentar directamente a escala industrial, 

puesto que habría que introducir inicialmente ingentes cantidades de cultivo bacteriano (lo que 

implicaría un aumento insostenible de los costes). O en caso contrario, de usar una cuantía 

razonable de microorganismos, los tiempos de reacción serían enormes, ya que una pequeña 

población tardaría mucho en crecer hasta el punto de procesar esas cantidades de sustrato. 

En las siguientes páginas se describirá con más detalle como cada una de las etapas 

de esta fase del proyecto van colaborando poco a poco a lograr el objetivo: la producción de 

un suministro estable y regular de ácido láctico en disolución. 
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2.1. DIAGRAMA DE FLUJO DE LA SECCIÓN 

 

Figura I1. Diagrama de flujo de la sección I, pretratamiento (Elaboración propia). 
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Figura I2. Diagrama de flujo de la sección I, recuperación de metanol (Elaboración 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 sección II, en 

la que se lleva a cabo la reacción principal, operando con tres reactores escalonados. 

Utilizando una primera estimación, se realiza el diseño de la sección de manera que haya un 

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

En primer lugar, se define el flujo volumétrico, y a continuación, dividiéndolo por su 

densidad, se obtiene el flujo másico. Todas las propiedades físicas de este capítulo 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 m-3, por tanto 𝜐𝑙𝑎𝑐𝑡𝑜𝑠𝑢𝑒𝑟𝑜=1.3 

m3 h-1 𝑦 𝑚̇𝑙𝑎𝑐𝑡𝑜𝑠𝑢𝑒𝑟𝑜 = 1330 𝑘𝑔 ℎ−1. 

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 corresponderá con la variación de temperatura del agua, y será 

proporcional a su calor específico. La siguiente ecuación, la I1, es el resultado de despejar el 

flujo de vapor del balance de energía desarrollado en la ecuación I8 con la única salvedad de 

introducir la densidad para transformar el caudal másico a volumétrico (puesto que las 

capacidades caloríficas suelen estar referidas a masa o moles): 

𝜈𝑤 =
𝑞

𝐶𝑝,𝑤∆𝑇
·

1

𝜌
 [I1] 

El flujo de agua de calentamiento en el intercambiador será 𝜈𝑤=8.95 m3 h-1. 

La capacidad calorífica, así como el resto de propiedades térmicas utilizadas, se encuentran 

en la tabla AI1 (situada en el apéndice A).  

Dado que en este equipo no se lleva a cabo ninguna transformación, 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 precipitación proteica 

y la esterilización. 
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2.2.2. Tanque de esterilización y precipitación proteínica 

En la tabla I1 se detallan los valores de proteína precipitada y la restante que quede 

disuelta. Se han interpolado los valores de porcentaje de proteína 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 proteínas presentes en el suero, se estudian las tres principales: α-

lactoalbúmina, β-lactoglobulina A y β-lactoglobulina B. Nicolai et. al (2011) explica que la β-

lactoglobulina representa aproximadamente el 60% del contenido proteico en el lactosuero 

bovino, por lo que se estima que habrá un 30% de cada una de las dos proteínas de ese tipo. 

Por otro lado, también especifica que la α-lactoalbúmina representa en torno al 20% de ese 

contenido, con lo cual se asume que el 20% restante corresponde al resto de proteínas, las 

cuales se agrupan y se considera que precipitan en una proporción igual a la media de los 

porcentajes precipitados de las tres proteínas principales. 

Además, 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 concentración que quedan 

disueltos y precipitados (si bien todas estas proteínas salen juntas del tanque, a falta de su 

separación posterior por centrifugación). 

Tabla I1, parte 1. Composición del contenido proteico del lactosuero y porcentaje precipitado 

del mismo (Nicolai et. al (2011); Hill e Irvine (1988)) 

 % en Lactosuero % Precipitado 
α-lactoalbúmina 20 48.44 

β-lactoglobulina A 30 72.74 
β-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 proteínas presentes (Elaboración Propia). 

 Cantidad inicial 
(g L-1) 

Disuelta final 
(g L-1) 

Precipitado final 
(g L-1) 

α-lactoalbúmina 1.50 0.77 0.73 
β-lactoglobulina A 2.25 0.61 1.64 
β-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 



Diagrama de flujo y balances de materia y energía  

 
   

 
114 

(1.3 m3 h-1) y no existe acumulación de ningún material en el mismo. Los componentes 

presentes en el mismo se detallan en la tabla I2. Los datos de partida fueron obtenidos de una 

caracterización de lactosueros ácidos y dulces (Parra Huertas, 2009). En el caso que nos 

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

Tabla I2. Compuestos presentes en el lactosuero a la entrada y salida del tanque de 

precipitación proteica (Elaboración propia).  

 Entrada Salida 
Sólidos totales (g L-1) 63.38 63.38 

Solidos totales disueltos (g L-1)* 63.38 57.92 
Lactosa (g/L)* 47.00 47.00 

Proteína disuelta (g L-1)* 7.50 2.05 
Proteína precipitada (g L-1) 0.00 5.45 

Calcio (g L-1)* 0.95 0.95 
Fosfatos (g L-1)* 2.63 2.63 
Lactato (g L-1)* 4.20 4.20 

Cloruros (g L-1)* 1.10 1.10 

*Compuesto disuelto. 

2.2.3. Centrífuga 

De este equipo se desprenden dos corrientes, resultado de separar de la alimentación 

la proteína 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 único 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 concentración de precipitado 

de 5.45 g L-1 obtenida anteriormente, se puede calcular el caudal de salida de proteína seca. 

 Dicho caudal será de 7 kg h-1. 

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

sale con la misma, que resulta ser apenas 433 g h-1. 

En cualquier caso, ese cálculo sirve para caracterizar la corriente de proteína, puesto 

que dicha cantidad de agua es tan pequeña 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 centrífuga solo separa los sólidos no disueltos, es decir, los agregados proteínicos, junto a 

la humedad que lleven, y que por tanto las sustancias enumeradas en la tabla I2 permanecen 

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

que la densidad de agregados de proteína globulares, como son las presentes en el 

lactosuero, tienen una densidad de 0.6 g mL-1, es decir, 600 kg m-3, y es el dato utilizado para 

transformar entre sí los datos de volumen o masa pertinentes. 

Tabla I3. Corrientes de entrada y salida de la centrifuga (Elaboración propia). 

  Entrada Salida Lactosuero Salida Proteína 
Solidos totales disueltos (g L-1) 57.92 57.92 0 

Proteína precipitada (g L-1) 5.45 0.00 5.45 
     

Caudal másico (kg h-1) 1329.90 1322.38 7.52 
Caudal volumétrico (L h-1) 1300.00 1292.65 12.24 

 

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

reacción 

De manera análoga 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, 𝜐𝑙𝑎𝑐𝑡𝑜𝑠𝑢𝑒𝑟𝑜 = 1.29 𝑚3 ℎ−1, y calculando de manera análoga al caso 

anterior la corriente de agua auxiliar que recorre la carcasa será  𝜐𝑎𝑔𝑢𝑎 = 6.35 𝑚3 ℎ−1 

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 sección y tanque de inoculación 

Llegados a este punto del proceso, se produce una bifurcación. Un 80% del caudal va 

a la sección II, en la cual el lactosuero se fermenta para producir el compuesto de interés. El 

20% restante también irá a ese sector finalmente, pero antes se inocula con Lactobacilus 

Casei, el microorganismo elegido para llevar a cabo la transformación biológica. 

En la inoculación se desarrolla este microorganismo, para adaptarlo al medio, así como 

para multiplicar su población. 

Esta etapa se lleva a cabo de manera discontinua y habrá tres equipos en paralelo que 

la desarrollen. En ellos se escalonará el proceso de una manera coordinada con la sección 

de reacción. A continuación, en la tabla I4, 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 reacción, y que al final de la misma los contenidos salen 

del tanque para dirigirse al fermentador pertinente.  
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Tabla I4. Contenido de un lote de la etapa de inoculación de lactosuero con L. Casei 

(Elaboración 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 
CaCO3 3.00 - 3.00 

Levadura 30.00 - 7.81 
KH2PO4 1.50 - 0.39 
K2HPO4 1.50 - 0.39 
MgSO4 0.60 - 0.16 
MnSO4 0.15 - 0.04 
Ca(OH)2 - 26.32 0 

Ca2+ - - 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 reacción a una 

concentración de 0.75 g L-1. Se utilizarán starters lácticos desarrollados a escala de 

laboratorio, De igual manera el punto final de la reacción, así como su volumen han 

determinado el contenido en inicial lactosa (el existente en 3 m3 de lactosuero) y en lactato.  

El resto de componentes añadidos son nutrientes, y se han añadido en la misma 

proporción que el artículo citado, del cual se han obtenido además las expresiones cinéticas. 

También se sigue su procedimiento a la hora de añadir una pequeña cantidad de carbonato 

cálcico para neutralizar el ácido que se vaya formando De igual manera, estos se consumen 

en la misma proporción que el sustrato (lactosa), en tanto que resulta imposible conocer el 

consumo exacto de nutrientes en la reacción. 

De esta tabla procede ahora explicar varias cosas, empezando por lo más importante, 

la reacción fermentativa que tiene lugar. Las ecuaciones utilizadas para la cinética son las 

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

 Corresponden al consumo de sustrato, lactosa (I2), a la formación de biomasa, L. 

Casei (I3 e I4) y a la formación de producto, ácido láctico (I5). 

𝑑𝑆

𝑑𝑡
= −

1

𝑌𝑃𝑆
·

𝑑𝑃

𝑑𝑡
 − 𝑚𝑠𝑋 [I2] 
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𝑑𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇𝑋 (1 −

𝑋

𝑋𝑚
) [I3] 

Dentro de la cual µ viene determinado por la ecuación I4: 

𝜇 =
𝜇𝑚𝑎𝑥𝑆

𝐾𝑠 + 𝑆
 [I4] 

 

𝑑𝑃

𝑑𝑡
= 𝛼

𝑑𝑋

𝑑𝑡
+ 𝛽𝑋 [I5] 

 

Estas ecuaciones diferenciales son difíciles de resolver de manera analítica, dada su 

dependencia entre ellas. Una solución numérica por incrementos finitos es una solución más 

que aceptable, en tanto que los resultados obtenidos son bastante similares a los del artículo, 

los resultados obtenidos para la reacción pueden observarse en la figura I3, de elaboración 

propia. En la sección II, aparecen los datos experimentales del artículo, 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 ácido láctico. 

A continuación, en la tabla I5, se presentan los valores utilizados para los parámetros 

que aparecen en las ecuaciones cinéticas anteriores. Todos han sido obtenidos del mismo 

artículo del que provienen las expresiones. Los parámetros que no presentan unidades son 

virtualmente adimensionales, no obstante, en la nomenclatura aparecen desarrolladas las 

magnitudes de las que provienen (su extensión resulta incompatible con su inclusión en una 

tabla). 

Tabla I5. Parámetros de las expresiones cinéticas de la reacción fermentativa 

(Altıok  et. al, 2006). 

YP/S 0.68 
ms 0.03 

µmáx. (h-1) 0.27 
Ks  (g dm-3) 0.72 

α  3.72 
β 0.06 
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Fig. I3. Desarrollo de las concentraciones frente al tiempo para los componentes 

involucrados en la reacción fermentativa. • Lactato  • Biomasa  • Lactosa. 

A las 10.2 horas se para el proceso, vaciándose el reactor. Se ha fijado el tiempo, para 

que, al diluir esta corriente con el resto de lactosuero y nutrientes que se procesan en la 

fermentación, la concentración inicial sea la deseada para maximizar la productividad. De 

igual manera que se calculan los pesos iniciales de cada sustancia, multiplicando la 

concentración por el volumen de reacción, se calculan los valores finales. 

En cuanto la corriente de hidróxido de calcio, se añade con el objetivo de mantener el 

pH constante, para que los microorganismos no sufran desequilibrios en el gradiente de 

protones en sus células. La formación progresiva de un compuesto ácido acabaría por frenar 

la reacción mediante un mecanismo de inhibición por producto, dado que las células 

emplearían la energía en mantener constante dicho gradiente en lugar de crear más ácido 

láctico. De esta manera se mantiene todo el producto en su forma ionizada, el lactato. Si bien 

se ha añadió CaCO3 inicialmente, para amortiguar la bajada de pH inicial con el inicio de la 

reacción, este no será suficiente. El Ca(OH)2 se añade progresivamente mediante la acción 

de un lazo de control que regule el pH en el tanque. Aun así, resulta sensato estimar la 

cantidad suministrada de base, se calcula como la necesaria para neutralizar todo el ácido 

formado (se le resta el existente inicialmente puesto que ya está neutralizado a lactato, así 

como aquel neutralizado por el carbonato cálcico añadido inicialmente). Se encuentra que el 

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

además de la añadida en la disolución de hidróxido cálcico (al 25% w/v); en la neutralización 

de los protones ácidos, 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 último, se incluye en este balance la corriente de agua que circula por el 

encamisado externo. Para asegurar la mejor transmisión 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 

situación normal será de 6.13 m3 h-1. 

2.2.6. Torre de destilación para la recuperación de metanol  

Debido a la concepción teórica de la planta, al dividirse el proceso en tres fases a 

desarrollar por cada uno de los miembros del equipo, esta sección quedó fijada como aquella 

en la que se surtiría al resto de secciones de las sustancias y corrientes necesarias para llevar 

a cabo la fermentación (Sección II) y purificar el producto obtenido (Sección III). Por tanto, 

este razonamiento llevó a que una torre en la cual se recupera el metanol de una corriente 

residual, para llevar a cabo la purificación se diseñe aquí, 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 alimentación 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 fracción másica 

en la siguiente expresión es la del metanol, objeto del balance: 

xF·F=xD·D+xW·W  

Se conoce la corriente inicial y su composición, así como la composición del destilado, 

que por necesidades de la sección de purificación tendrá un 99% en masa de metanol. Con 

lo cual hay 3 incógnitas a resolver: D, W y la composición del residuo. Por ello es necesario 

fijar otra condición o incluir otra ecuación, de manera que haya tantas condiciones como 

incógnitas. Por ello se fija el porcentaje de recuperación de metanol en un 99%. Con estas 

condiciones es posible resolver fácilmente los balances realizados, y un resumen de las 

corrientes y sus composiciones puede hallarse en la tabla I6. Tras la optimización de la 

columna el porcentaje de metanol recuperado aumenta hasta un 99.7 %. 

 



Diagrama de flujo y balances de materia y energía  

 
   

 
120 

Tabla I6. Resumen del balance de materia realizado a la torre de destilación 

(Elaboración propia). 

 ṁ (kg h-1) % 
Metanol % Agua 

Entrada 691.3 25.2 74.8 
Destilado 175.5 99.0 1.0 
Residuo 515.8 0.6 99.4 

 

Además, en la tabla I7 pueden verse las corrientes que recorren el condensador, el calderín 

y el intercambiador posterior que aumenta la temperatura del destilado hasta los 64 ºC 

necesarios para ser utilizado en la sección III. 

Tabla I7. Corrientes auxiliares del sistema de recuperación de metanol 

 (Elaboración propia). 

 ṁ (kg h-1) Ti (ºC) To (ºC) 
Condensador 17557 15 25 

Calderín 17864 100 90 
Intercambiador 372 100 90 

 

2.3. BALANCE DE ENERGÍA 

2.3.1. Intercambiador de calor para calentar el lactosuero 

En la ecuación I6 se define el flujo de calor que se transmite de un fluido a otro en el 

intercambiador de calor. Se asume que no hay pérdidas en el intercambiador, ni generación 

de energía, además de utilizarse valores medios (y por tanto constantes) de las propiedades 

termofísicas en el rango de temperatura. Por ende, la siguiente ecuación es aplicable a ambos 

fluidos, en tanto que toda la energía que sale de uno del agua de la carcasa va al lactosuero 

que circula por los tubos internos. Se desprende de esto que el flujo de calor es constante. La 

ecuación, llamada de continuidad, se ha obtenido de Incropera et al. (2007). 

𝑞 = 𝑚̇𝐶𝑝∆𝑇 = 𝜌𝜐𝐶𝑝∆𝑇 [I6] 

 La ecuación 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 indicó en el 

apartado anterior. A continuación, en la tabla I8, se resumen las corrientes del intercambiador 

con su flujo de calor asociado. (Las propiedades termodinámicas se encuentran en la tabla 

AI1). 
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Tabla I8. Resumen del balance de energía al primer intercambiador de 

calor (Elaboración propia). 

 ν (m3 h-1) Te (ºC) Ts (ºC) ΔT (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 esterilización y precipitación proteínica 

Resulta de vital importancia en esta etapa que la temperatura se mantenga por encima 

de los 85 ºC, tal y como se explica en el apartado de diseño. 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 energía resulta inoportuno. 

2.3.3. Centrífuga 

Este equipo tampoco está asociado con ningún flujo energético de importancia más 

allá del consumo eléctrico asociado. 

2.3.4. Intercambiador de calor para enfría el lactosuero a la temperatura de 

reacción 

El procedimiento seguido es análogo al del apartado 2.3.1. Se presentan a 

continuación los resultados obtenidos, en la tabla I9: 

Tabla I9. Resumen del balance de energía al segundo intercambiador de calor 

(Elaboración Propia). 

 ν 
(m3 h-1) 

ρ 
(kg m-3) 

Cp 
(kJ kg-1 K-1) 

Te 
(ºC) 

Ts 

(ºC) 

ΔT 
(K) 

Q 
(kW) 

Lactosuero 1.29 1023 4.19 85 37 -48 -73.72 
Agua de 

Calentamiento 6.35 998 4.18 15 25 10 73.72 

 

2.3.5. Tanque de inoculación 

En este tanque tienen lugar dos reacciones exotérmicas: la fermentación, y la 

neutralización del ácido láctico producido. Para mantener constante la temperatura en el 

tanque se utilizará un encamisado con agua refrigerante, que absorba dicho flujo energético. 

A continuación, se muestran los cálculos del calor generado. 

 La reacción fermentativa (ecuación I9) puede aproximarse en cuanto a sus 

componentes principales, mediante la ley de Hess, partiendo de las reacciones de combustión 

del producto (ácido láctico, ecuación I8) y del sustrato (lactosa, ecuación I7): 
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x(1)  [I7] 

x(-4)  [I8] 

  [I9] 

De manera que la entalpía de la reacción (I9) sería la equivalente a la combinación de 

las entalpías de combustión de las reacciones expresadas en las ecuaciones I7 y I8. Sin 

embargo, este cálculo resultaría en la entalpía estándar de la reacción, es decir a 25 ºC y 1 

atm. Se trabaja a presión atmosférica, pero hay que recalcular el dato para obtener la entalpía 

a la temperatura de reacción, 37 ºC. Esto se hace fácilmente aplicando la ecuación [I10], 

mostrada a continuación, 

 
[I10] 

 

En la tabla AI2 se muestran las entalpías y calores específicos necesarios para realizar 

los cálculos comentados. Las entalpías de combustión se han obtenido de Wolfram-Alpha.  

En la última columna se incluyen las referencias bibliográficas de las que se han obtenido los 

calores específicos. De esta manera se calcula la entalpía estándar (a 25 ºC), de -220 kJ mol 
-1 (valor negativo que expresa calor expulsado por la reacción). Y a, continuación, el dato a la 

temperatura deseada (37 ºC): -216.8 kJ mol -1 

En el tanque también genera calor la neutralización del ácido formado, según el 

proceso anteriormente explicado, esta reacción aparece en la expresión I11. 

 

 [I11] 

 

En este caso se emplean las entalpías de formación de los compuestos, de tal manera 

que la diferencia entre estas, para reactivos y productos (ajustados estequiométricamente), 

se corresponderá con la entalpía de reacción estándar, que es -112 kJ mol-1. Hallando la 

entalpía de reacción a 37 ºC de nuevo, se obtiene el valor de -113 kJ mol-1. 

Estos son los calores generados por la reacción en el tanque. No corresponde hacer más 

cálculos en este apartado, dado que la corriente de lactosuero entra ya a 37ºC, y representa 

el grueso del contenido total, e igualmente sale a dicha temperatura, ya que esta se controlará 

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 habrá de calcularse los moles reaccionados, en tanto que las 

entalpías también están 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 reacción. Se utilizará para la primera reacción 

los moles de lactosa reaccionados y para la segunda los moles de Ca(OH)2 (que son todos 

los añadidos) en tanto que su coeficiente estequiométrico es 1, y por tanto constituyen la 

referencia en cuanto a los moles que han reaccionado. 

El último paso es dividir el calor generado entre el tiempo de reacción (10.2 h), para 

aproximar el flujo de calor necesario a disipar por el encamisado. Estos cálculos se 

encuentran resumidos en la tabla I10.  

Tabla I10. Resumen del balance de energía y potencia calorífica necesaria a disipar 
(Elaboración Propia). 

Reacción kg 
reaccionados 

kmoles 
reaccionados 

Calor 
generado (kJ) 

Potencia 
(kW)  

Fermentación 104.31 0.304 66064 1.80 
Neutralización 26.32 0.355 40236 1.09 

     
   Total 2.89 

 

2.3.6. Torre de destilación para la recuperación de metanol 

En este caso, dado que se ha realizado el diseño del equipo empleando el software de 

simulación Aspen HYSYS, el programa calcula automáticamente los flujos energéticos de 

interés. En este caso, se corresponden con las necesidades energéticas del calderín, 

condensador e intercambiador de calor posterior (se explicará su función más adelante), que 

se resumen en la tabla I11. 

Tabla I11. Resumen del balance de energía a la columna (Elaboración propia). 

Etapa Potencia necesaria (kW) 
Condensador 204 

Calderín 209 
Intercambiador 

de calor 
4.35 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
3.DISEÑO DE LA SECCIÓN DE LA PLANTA



 

Diseño de la sección de la planta 
 

 

  
 

  

 
125 

Dada su naturaleza de origen, en la que el lactosuero se obtiene como la fracción 

líquida separada de la leche al producir por ejemplo queso o yogur (que representarían el 

grueso de sólidos, grasas y proteínas coaguladas), este resulta esencialmente acuoso. 

Cualquier artículo que trate el tema ahondará en estos orígenes, como el consultado para 

caracterizarlo en este trabajo (Ramírez Navas, 2011). Para el diseño de los equipos iniciales, 

resulta asumible aproximar las propiedades físicas y térmicas del lactosuero a las del agua. 

En cambio, al llegar a la etapa de inoculación, la corriente pasa a contener cantidades 

considerables de otras sustancias y materiales (como el ácido láctico, en su forma ionizada, 

el lactato, o los microorganismos fermentadores, L. Casei). En dicha ocasión, así como otras 

similares, se estimarán las propiedades necesarias (como por ejemplo la viscosidad, que 

aumentará debido a los microbios desarrollados) para los cálculos pertinentes. Cualquier 

pequeña discrepancia en este sentido será 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. Descripción de la unidad 

El flujo de calor necesario para calentar inicialmente el lactosuero desde los 20 ºC de 

partida hasta los 85 ºC deseados resulta imposible de transmitir mediante encamisados, 

serpentines y demás dispositivos similares. Estos recursos son capaces de aunar en una 

etapa única la reacción o separación pertinente, a la par que se consigue la temperatura 

deseada. 

Incropera et. al (2007) describen ampliamente las posibilidades de diseño 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 transmisión 

de calor (aletas, placas deflectoras que provoquen turbulencia). En este caso, se parte del 

diseño de uno de los equipos más sencillos, el intercambiador de carcasa y tubos. 

En la figura I4, que puede encontrarse en la página posterior, se puede observar la 

disposición de los flujos que recorren el equipo. El modo de operación en contracorriente 

mejora la transmisión de calor, pues matemáticamente, para dos fluidos dados y unas 

temperaturas fijadas, el incremento de temperatura logarítmico que aparece en la ecuación 

de diseño siempre será mayor de esta manera (Incropera et. al, 2007). 

La figura se ha basado en un diseño que aparece en el libro citado en los párrafos 

anteriores, y se ha modificado para encajar con la estrategia de diseño final. 
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Figura I4. Esquema de flujo del intercambiador de calor diseñado (Varias fuentes). 

Se trata de un diseño algo anómalo, puesto que el flujo resulta algo bajo, a la par que 

las necesidades energéticas no lo son tanto. Por ello, resulta algo difícil obtener condiciones 

de turbulencia si se divide el flujo en varios tubos. A la vez, en un intercambiador estándar de 

tubos concéntricos, debido al considerable aumento de temperatura realizado, resultaría en 

un equipo de dimensiones muy desproporcionadas, de pequeño diámetro 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 área de intercambio 

de calor. 

 3.1.2. Diseño de la unidad 

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

recomendada de 0.8 m s-1, necesitándose un tubo de 1.2 cm de radio.  

Con este dato como referencia se acude a un catálogo de tuberías. Este está incluido 

en un apéndice de la sección 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 sección de la carcasa: 31 cm2. 

Dado que en el interior de la carcasa además se encuentran los tubos, habrá que 

sumar la sección ocupada por ellos a la calculada. Se ha realizado un cálculo “iterativo”, según 

el cual se prueban varias configuraciones del número de pasos por la carcasa, así como del 

número de pasos de los tubos por la propia carcasa. Se llegó a la conclusión de que habría 

dos pasos de carcasa, por cada uno de los cuales habrá a su vez 4 pasos de tubo, llegando 

a un total por tanto de 8 pasos de tubo. 

Despejando el radio de la fórmula de la superficie de un círculo puede hallarse 

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

 Con este dimensionado, pueden calcularse ya los coeficientes de transmisión de calor. 

Los cálculos están detallados en el apéndice B, y el resultado obtenido fue un coeficiente 

global de transmisión de calor de 1931 W/m2 K.  

A continuación, se calcula el incremento de temperatura logarítmico, según la expresión I12. 

El subíndice c 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: 

∆𝑇𝑙𝑛 =
(𝑇ℎ,𝑖 − 𝑇𝑐,𝑜) − (𝑇ℎ,𝑜 − 𝑇𝑐,𝑖)

ln
(𝑇ℎ,𝑖 − 𝑇𝑐,𝑜)
(𝑇ℎ,𝑜 − 𝑇𝑐,𝑖)

 
[I12] 

 

Se obtiene que ΔTln= 35.7 ºC. 

La ecuación I13, de diseño de un intercambiador de calores la usada para despejar el 

área necesaria de intercambio: 

𝑄 = 𝑈𝐴∆𝑇𝑙𝑛 [I13] 
 

Y se obtiene que el área de intercambio necesaria es 1.46 m2. 

Con la geometría del tubo puede calcularse la longitud total del mismo para obtener el área 

buscada. Se utiliza el radio interno ya que la resistencia a la conducción 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 será de aproximadamente 2.5 m. 

3.2. TANQUE DE ESTERILIZACIÓN Y PRECIPITACIÓN PROTEÍNICA 

 3.2.1. Descripción del equipo 

En este tanque, la corriente se mantiene a 85 ºC 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 capítulo posterior de diseño se desarrollará el fundamento 

teórico de este tratamiento. 

Shu-Yao et. al (2017) estudiaron la estabilidad térmica de varias bacterias del género 

Lactobacilo, y llegaron a la conclusión de que a la temperatura de 85 ºC, se produce esterilidad 

completa respecto a ellas. No se busca en esta fase la seguridad alimentaria, es decir, la 

ausencia de patógenos y otros componentes dañinos para la salud, sino adecuar el lactosuero 

de manera que no haya presentes otros organismos similares al usado para la fermentación, 
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ya que esto podría llevar a reacciones secundarias indeseadas. Por tanto, no es necesario 

llegar a temperaturas habituales en operaciones de esterilización, como sería el rango de los 

110-120 ºC, puesto que podría darse la evaporación parcial de la materia prima, y una 

concentración mayor de algunos nutrientes podría llevar a inhibiciones en el desarrollo de los 

microorganismos y por ende en la formación del producto final. 

 Por otro lado, Hill e Irvine (1988) estudiaron la precipitación térmica de las proteínas 

del suero láctico en función de su pH. A falta de datos experimentales propios, pueden 

asumirse estos como aplicables al asunto que nos ocupa. Esta asunción es válida en tanto 

que no se busca una concentración muy específica de estos componentes, tanto como reducir 

considerablemente su carga para llegar a valores menores que permitan realizar la 

fermentación usando las proteínas restantes como fuente de nitrógeno. En la tabla I1, situada 

en el capítulo de balances de materia, se resume el resultado de esta precipitación. 

A la par, se recupera una importante fracción de ellas con el objetivo de revenderlas 

para fabricar concentrados de importante valor nutricional. Este último uso está refrendado 

por multitud de estudios, como el realizado por Camargo et. al (2020), en el que precisamente 

recopilan artículos anteriores para mostrar la influencia de la ingesta de las proteínas 

presentes en el lactosuero en la salud de personas mayores. 

Este equipo resulta muy sencillo en cuanto a su diseño, puesto que se trata 

simplemente de un tanque agitado estándar, con un aislamiento externo para minimizar las 

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

 3.2.2. Diseño del equipo 

El diseño 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 según Hill e Irvine (1988), de 10 minutos, se corresponde con el tiempo de 

residencia en el tanque. Por tanto, utilizando la definición de tiempo espacial, mostrada en la 

expresión I14, puede calcularse fácilmente su volumen: 217 L. 

𝜏 =
𝑉

𝜈
 [I14] 

Tan solo con este dato, puede dimensionarse el equipo al completo, aunque se 

realizará alguna modificación. Se parte de las relaciones dimensionales habituales, que 

pueden encontrarse en varias entradas de la bibliografía, como en McCabe, Smith y Harriot 

(2007), de donde además se extrae el contenido de las figuras I6 e I7, del anexo A. 

Utilizando la fórmula del volumen de un cilindro (V=πR2L), y sabiendo por las 

relaciones indicadas en la figura I7 que la altura del líquido es igual al diámetro del tanque, se 

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

De igual manera, para evitar los depósitos de materia orgánica en esquinas, como las 

formadas entre la pared del tanque y las placas deflectoras, estas se separarán en una 

distancia igual a 1/50 del diámetro del recipiente, siguiendo la recomendación de Doran 

(1995). Esta dimensión se corresponde en la tabla I12 con la variable J’, donde también 

pueden encontrarse el resto de dimensiones del tanque 

Tabla I12. Dimensiones del tanque de precipitación proteica (cm) 

(Elaboración 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, Hreal, se calcula buscando que el recipiente esté lleno de líquido a un 75%. 

Según 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 

que no se necesita un grado de mezcla alto ni mucha turbulencia: el único objetivo es 

mantener a 85 ºC el líquido durante 10 minutos. Por otro lado, como puede observarse en la 

figura I8, de acuerdo con Doran (1995) para una viscosidad similar a la del agua, es decir del 

rango más bajo, los agitadores más adecuados son una turbina o una hélice. Se elige la 

turbina para concordar con el diseño estándar, además de por las altas e innecesarias 

velocidades de una hélice. 

Para una turbina estándar, el número de flujo es aproximadamente 1.3.  α se suele fijar 

en un valor de 0.95 para estos agitadores. Así, con la ecuación I15 que se presenta a 

continuación, puede estimarse la potencia de agitación necesaria (McCabe, Smith y Harriot, 

2007). La densidad es la utilizada anteriormente para el agua a una temperatura de 37 ºC., y 

un resumen de los resultados finales puede encontrarse en la tabla I13. 

𝑃 = 𝜌𝑛3𝐷𝑎
5 (

𝛼2𝜋2

2
𝑁𝑄) [I15] 
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Tabla I13. Parámetros usados y potencia de agitación necesaria (Elaboración propia): 

n (rpm) 85 
n (rps) 1.42 

Nq 1.30 
alfa 0.95 

P (kW) 7.67 

 

Además, 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 centímetros. 

3.3. CENTRÍFUGA 

 3.3.1. Descripción del equipo 

 En este equipo, se lleva a cabo la separación de las proteínas que han precipitado en 

el tanque anterior, gracias al uso de una gran fuerza centrífuga. Gracias a la amplia diferencia 

entre las densidades de las sustancias a separar (1023 kg m-3 para el lactosuero y sus 

compuestos disueltos, frente a los 600 kg m-3 para las proteínas), la aplicación de dicha fuerza 

resultará en un movimiento mayor por parte de la corriente más densa que separará las 

corrientes. En este caso la corriente más pesada será el Lactosuero, ya que las proteínas, 

con un contenido de agua de apenas un 5%, serán más ligeras finalmente. 

 

Figura I5. Centrífuga tubular (McCabe et. al, 2007). 
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Esta separación resulta complicada, no obstante, debido al pequeño tamaño de las 

partículas a separar (Doran, 1995). Por ello se empleará una centrífuga de tipo tubular, las 

cuales trabajan a altas velocidades. Estas son habituales, junto a las centrífugas de discos, 

para separaciones complicadas por dicho motivo. 

3.3.2. Diseño del equipo 

Doran (1995) hace un análisis somero de la teoría de la centrifugación, aportando 

justamente las expresiones necesarias para el diseño de este equipo. Bajo la acción de una 

fuerza centrífuga, las partículas se mueven en un fluido a una velocidad terminal (uc) que sigue 

una ecuación análoga a la de Stokes, de la que se sustituye la aceleración de la gravedad por 

la aceleración centrífuga (ω2 r), que depende de la velocidad de giro (ω) y del radio. En el 

numerador aparece la diferencia entre las densidades de la partícula (ρp) y del fluido (ρf). Esta 

es la expresión I16. 

𝑢𝑐 =
(𝜌𝑝 − 𝜌𝑓)

18𝜇
𝐷𝑝

2𝜔2𝑟 [I16] 

En una centrífuga tubular, el principio de diseño es similar al de un sedimentador: el 

rendimiento estará determinado, en este caso, por la fracción de partículas que sean capaces 

de recorrer el radio completo del recipiente y alcanzar la pared. 

Para ello se considera la velocidad en su definición más elemental, como la derivada 

de la posición respecto al tiempo, considerando un sistema radial en la que la posición 

coincide con el radio de la partícula, de manera que la expresión anterior puede integrarse 

respecto al tiempo, para estimar cuánto tardará en llegar a la pared (Tejeda Mansir et. al, 

2011): 

𝑢𝑐 =
(𝜌𝑝 − 𝜌𝑓)

18𝜇
𝐷𝑝

2𝜔2𝑟 =
𝑑𝑟

𝑑𝑡
 →  𝑑𝑡 =

18𝜇

(𝜌𝑝 − 𝜌𝑓)𝐷𝑝
2𝜔2

𝑑𝑟

𝑟
 

A tiempo cero, se puede aproximar que el radio se igual al de la tubería por la que el 

fluido llega al recipiente. Este radio se denominará r1. A un tiempo t cualquiera, alcanzará un 

radio mayor, que se llamará r2. De esta manera puede integrarse ya la ecuación anterior 

(Tejeda Mansir et. al, 2011): 

∫ 𝑑𝑡 
𝑡

0

=
18𝜇

(𝜌𝑝 − 𝜌𝑓)𝐷𝑝
2𝜔2

∫
𝑑𝑟

𝑟

𝑟2

𝑟1

→ 𝑡 =  
18𝜇

(𝜌𝑝 − 𝜌𝑓)𝐷𝑝
2𝜔2

ln
𝑟2

𝑟1
 

El tiempo durante el cual las partículas estarán bajo la fuerza centrífuga que las 

empuja, coincide con el tiempo de residencia en el recipiente, y por tanto puede calcularse 

con la expresión I14.  
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Por tanto, r1 puede calcularse con un dimensionamiento, para el caudal que recorre los 

equipos, en base a una velocidad de circulación recomendada de 0.8 m s-1el diámetro del tubo 

será de 2.4 cm. 

𝑅𝑡𝑢𝑏𝑜 = √
𝜐

𝜋 𝑢
= √

1.3
𝑚3
ℎ

1ℎ
3600𝑠

𝜋 0.8 𝑚/𝑠
= 0.012 𝑚 = 1.2 𝑐𝑚 

El radio final, r2, se toma como 10 centímetros, puesto que el rango típico para estos 

recipientes está entre 10 y 15 centímetros, por lo que un valor menor mejorará el grado de 

separación. Además, una centrífuga tubular suele girar a unas 15000 revoluciones por minuto 

(McCabe et. al, 2007). 

Para aplicar la expresión que calcula el tiempo de sedimentación, además 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 diámetro de partícula y su 

densidad. Acudiendo a diversos artículos que estudian el fenómeno de la precipitación 

proteínica, según Youseff et. al (1995) los precipitados insolubles como los conseguidos en la 

etapa diseñada anteriormente tienen una densidad de 0.6 g L-1, 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 aquí, y a una temperatura de 85 ºC, suelen tener un radio aproximado de 130 nm. 

Introduciendo los datos referidos a los agregados proteicos, así como las propiedades 

del lactosuero, se obtiene el tiempo para la sedimentación total de las partículas: 180 s. Para 

determinar la longitud del recipiente tubular, se acude a la fórmula del tiempo de residencia 

(I14, de donde se verá que solo se tiene una incógnita, y por tanto la ecuación 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 mecánicamente 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 REACCIÓN. 

 3.4.1. Descripción del equipo 

Este equipo resulta bastante análogo al anterior intercambiador. Se busca ahora un 

enfriamiento de un caudal casi exacto, desde los 85ºC de los que sale del tanque y la 

centrífuga, hasta los 37ºC a los que se llevarán a cabo las reacciones fermentativas, tanto en 
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la etapa de inoculación de la presente sección como en la propia fermentación de la siguiente 

parte del proceso 

3.4.2. Diseño del equipo. 

  Dado el paralelismo con el equipo previo de intercambio de calor, los cálculos son 

bastante similares, y se resumen en las siguientes tablas. En la primera de ellas, la I14 se 

dimensiona el equipo. En el primer apartado del apéndice B, al igual que en el caso anterior, 

pueden observarse los cálculos respecto a los coeficientes de intercambio de calor (de manera 

más somera). 

Tabla I14. Dimensiones del intercambiador de calor para enfriar el lactosuero 

 (Elaboración Propia). 

 Diámetro* (cm) Longitud (m) Sección (cm2) 

Tubo 2.67 14.27 4.3 

Carcasa 10.64 1.78 88.88 

*Diámetro externo para los tubos, que son iguales que los anteriores también en cuanto al espesor. 

Y por último, pueden observarse en la tabla I15 los parámetros de diseño introducidos en este 

caso para aplicar la expresión I13. 

Tabla I15. Parámetros de diseño del intercambiador de calor para enfriar el lactosuero 

(Elaboración Propia). 

Q (kW) U (W m-2 K-1) ΔTln (K) A (m2) 
73.72 1626 37.9 1.20 

 

3.5 TANQUE DE INOCULACIÓN 

 3.5.1. Descripción del equipo 

En este tanque se lleva a cabo la misma reacción que en la fermentación de la 

siguiente sección, tal y como se ha descrito en el balance de materia del capítulo anterior. 

Determinar la composición del tanque al inicio y al final de cada ciclo reactivo representa el 

problema más complejo de este equipo. Ahora que además se ha determinado su tamaño, 

tan solo habrá que diseñar el propio tanque, para lo cual puede seguirse un procedimiento 

bastante parecido al seguido en el apartado 3.2.2. 

 3.5.2 Diseño del equipo 

Se acude de nuevo a las figuras I6 e I7 para dimensionar los tanques de inoculación; las 

dimensiones aparecen a continuación, en la tabla I16. 
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Tabla I16. Dimensiones del tanque de inoculación (cm) 

(Elaboración propia). 

H 156 
Hreal 208 
Dt 156 
J 13 
Da 25 
E 25 
J' 3 

La altura real, Hreal, se calcula buscando que el recipiente esté lleno de líquido a un 

75%. En este caso el agitador es una hélice. 

El agitador también se diseña de igual manera que en el tanque anterior. Tan solo hay 

algunos cambios. En este caso, el esfuerzo cortante derivado de la agitación, podría dañar 

las células de L. Casei que se están desarrollando en el reactor. La teoría de Kolgomorov 

determina un tamaño mínimo de los torbellinos formados por el agitador, según la ecuación 

I17 (Doran, 1995): 

𝜆 = (
𝜐3

𝑃
)

1/4

 [I17] 

Donde landa representa este tamaño de torbellino, en función de la viscosidad 

cinemática del fluido (ν) y de la potencia transmitida por el agitador. La viscosidad cinemática 

resulta del cociente entre la viscosidad dinámica y la densidad del fluido. La potencia se 

obtiene de manera igual al diseño realizado anteriormente, con la expresión I15. 

Este tamaño de torbellino determina igualmente si existe deterioro celular derivado, en 

caso de que el parámetro λ sea menor que 2/3 del diámetro celular medio. Fijando el resto de 

variables (diámetro del agitador, alfa, número de flujo, etc.), se puede modificar, en función de 

la potencia de agitación, este parámetro landa, de tal manera que no dañe a las células. Estas 

tienen un tamaño aproximado de 3 micras de radio (Nordberg et. al, 2014). Las 

especificaciones de la agitación se encuentran en la tabla I17. 

Tabla I17. Parámetros usados y potencia de agitación necesaria (Elaboración propia). 

n (rpm) 70 
n (rps) 1.17 

Nq 0.5 
alfa 0.95 

P (kW) 3.63 
Dp (μm) 3 
λ (μm) 3.11 
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Además, 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 cálculos respecto a la transmisión de calor 

de en este accesorio se encuentran en el apéndice B. 

3.5.3. Funcionamiento del equipo 

En la planta habrá tres unidades de este equipo, funcionando de manera escalonada 

y coordinada con la etapa de fermentación. Diseñada de manera que cada 11 horas comienza 

la reacción en uno de los tres tanques, habrá que suplir de inóculo igualmente cada 11 horas 

a estos equipos. La reacción dura 10.2 horas, y el vaciado del contenido en dirección a los 

fermentadores se lleva a cabo en poco más de tres minutos (fijando una velocidad 

recomendada de 0,8 m s-1).  

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 aún espacio de sobra para las labores de 

desinfección y esterilización de los tanques y conexiones.  

Puesto que hay tres equipos, mientras uno reacciona y el otro se llena, el tercero será 

el que se esté limpiando y acondicionando de nuevo. Estas operaciones de higiene industrial 

están descritas en la sección general puesto que son comunes a varias etapas diseñadas. 

3.5.4. Bucles de control 

 Como se ha explicado en el balance de materia, realmente la cantidad de Ca(OH)2 

añadida se trata de una estimación. Realmente la base se añadirá a medida que se va 

formando el ácido láctico para mantener el pH constante. De este modo, una válvula de control 

será el final de un bucle de control comienza con una sonda de pH en el interior del tanque. 

El valor de consigna se fijará en el pH inicial, de 5.5. 

También se instalará un bucle de control que mantenga la temperatura a 37 ºC. 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 podría aumentar su temperatura, también esta 

podría bajar, disminuyendo el rendimiento de la reacción o frenándola directamente. De esta 

manera, se asegura que el flujo de agua de refrigeración es el correcto. 
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3.6 TORRE DE DESTILACIÓN PARA LA RECUPERACIÓN DE 

METANOL Y SUS EQUIPOS AUXILIARES 

 3.6.1. Descripción del equipo 

La sección de purificación del proceso lleva a cabo varias reacciones y separaciones 

encajadas para obtener finalmente un ácido láctico de una pureza media-alta. Una de las dos 

reacciones utiliza como reactivo el metanol (la otra agua, mucho más barata).  

Desechar un metanol, que además se recupera aislado del resto de componentes que 

podrían resultar tóxicos o peligrosos (viene mezclado tan solo con agua), sería una decisión 

que implicaría un aumento de los costes de la operación, además de generar otro desecho 

más que procesar. De esta manera se integra mejor el proceso y las sustancias utilizadas. 

Además, concuerda con el espíritu ecológico de todo el proyecto que siempre aboga por el 

reciclaje y reutilización de todos los materiales y sustancias posibles. 

Se realiza aquí el diseño del sistema completo que recibe el metanol de la sección III, 

mezclado con una gran proporción de agua, y lo devuelve con una pureza del 99% y a una 

temperatura de 64 ºC para facilitar el funcionamiento del reactor de hidrólisis. 

 3.6.2 Diseño base 

El diseño de este equipo se realiza mediante el software Aspen Hysys, de la empresa 

AspenTech.  Para el mismo se utilizó un modelo de vapor NRTL ideal, con coeficientes 

binarios estimados mediante UNIFAC VLE. También se ha considerado, para facilitar el 

diseño, que no hay caída de presión en el condensador ni en el calderín. 

Como se ha explicado en el balance de materia, se fijó la composición del destilado y 

la recuperación del producto. Inicialmente, se consiguió realizar el diseño, de manera que 

programa pudiera simular correctamente la separación, con una relación de reflujo de 2 y 14 

platos ideales. Mediante la modificación de estos dos parámetros, probados en rangos 

habituales de operación, se logró optimizar algo la columna, bajando a un total de 10 etapas 

ideales y una relación de reflujo de 2.5. 

3.6.3. Diseño de los platos 

 Aspen Hysys cuenta con una herramienta capaz de dimensionar los platos al 

detalle, pudiendo seleccionarse el porcentaje de inundación, el tipo de plato, número y tamaño 

de agujeros, pitch, etc. En definitiva, permite realizar un diseño muy completo.  

Se probaron diversos tipos de platos (perforados, de válvulas, etc.), así como los 

posibles métodos de cálculo (Glitsch, Fair, etc.). No se pudo realizar ningún diseño en este 

sentido que no inundara la columna, con lo cual los platos resultaron inviables. 
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3.6.4. Diseño del relleno 

 En este caso, usando la misma herramienta que en el punto 3.6.3, sí que se consigue 

realizar el diseño. Utiliza igualmente correlaciones empíricas para calcular el diámetro de la 

torre, así como la altura de cada una de las 10 unidades de transferencia. 

Se prueban varios tipos de relleno para ver como varía el tamaño de la torre. Por 

ejemplo, con Sillas Berl de media pulgada, se obtiene un diámetro de la torre de 76 

centímetros, siendo la altura de cada unidad de transferencia 61 centímetros. 

Finalmente, el relleno elegido han sido anillos “Ballast Rings”, metálicos, de 1 pulgada 

de tamaño. Con este tipo de relleno, cada unidad de transferencia mide 43 centímetros, con 

lo que la torre mide en total 4.3 metros de alto. Tendrá un diámetro de 45.7 centímetros, 

resultando en una inundación máxima del 60%.  

 3.6.5. Equipos auxiliares 

  Este sistema de recuperación tiene tres equipos auxiliares: el calderín y el 

condensador de la columna, habituales en cualquier diseño, y un intercambiador posterior que 

calienta de nuevo el destilado a 64 ºC, justo por debajo de la temperatura de ebullición del 

metanol. Ya se han diseñado en detalle dos intercambiadores de calor.  

Dado que este tiene unos requerimientos sencillos: un caudal bajo y una potencia de 

poco más de 4 kW, se realizará un diseño mucho más somero de estos equipos de 

intercambio, en tanto que su estrategia de diseño resultaría redundante de aplicar una vez 

más, y la extensión 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 I11). Los fluidos auxiliares son 

los mismos que los utilizados en el resto de equipos (Agua a 15 ºC para enfriar, y a 100 ºC 

para calentar). Con estos valores se pueden calcular las áreas de intercambio necesarias en 

estos equipos, de manera que queden dimensionados, para poder estimar su coste, además. 

Los resultados se muestran en la tabla I18. 

Tabla I18. Dimensionado de los equipos auxiliares para la recuperación de metanol 

(elaboración propia). 

Equipo Q (kW) U (W m-2 K-1) ΔTln (K) A (m2) 
Condensador 204 852 7.6 31.3 

Calderín 209 1136 34.5 5.34 
Intercambiador 

de calor 
4.35 284 47.5 0.32 
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4.1 INTRODUCCIÓN 

En esta parte de la sección se profundizará en el diseño 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 precipitación proteica, que tiene un interés especial por ser uno 

de los equipos que trabaja a más alta temperatura, además 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 atención 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 

operación normales para la presión y temperatura. Se utilizan los valores de diseño que 

aparecen en la hoja de especificaciones, calculados como aparece en dicho documento. Al 

igual que en la realización de los presupuestos del proyecto, aquí se estima que los equipos 

tienen una vida útil de unos 20 años, número que se multiplica por un sobre espesor para 

compensar el efecto de la corrosión, y cuyo valor es de 5 milésimas de pulgada anuales 

(MEGYESY, 1972). Por otro lado, el código ASME Boiler and Pressure Vessel, provee el resto 

de datos necesarios para los cálculos: la resistencia máxima al estrés del acero 304 (cuyo 

valor se interpola para la temperatura de diseño), la eficiencia de las juntas, y la expresión 

I18, que calcula el espesor necesario de pared en base a todos estos datos (además, se usará 

el radio interno del tanque, ri, que aparece en la tabla I12 como diámetro). 

𝑡 =
𝑃 𝑟𝑖

𝑆 𝐸𝑗 − 0.6 𝑃
+ 𝐶𝐶  [I18] 

P es la presión de diseño, S la resistencia al estrés del acero, Ej la eficiencia de las juntas 
soldadas, Cc el sobre espesor para compensar la corrosión y por último t es el espesor 
buscado. 

Tabla I19. Resultados del cálculo de espesor de pared necesario (Elaboración propia). 

Ej 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 (área del cilindro que forma 

el tanque, más la base del mismo y la tapa, multiplicada por el espesor calculado en la tabla 

I19) y a su vez multiplicado por la densidad del mismo, 7900 kg m-3 (según las especificaciones 

mecánicas del acero comercial tomado para realizar los cálculos, y que puede encontrarse en 

el apéndice C1 de la sección general). También se le suma un 20% de peso al número 

calculado inicialmente, para tener en cuenta los accesorios del equipo. 

4.3. HOJA DE ESPECIFICACIONES 

Tabla I20. Hoja de especificaciones del tanque de precipitación proteica. 

HOJA DE 
ESPECIFICACIONES: 

TANQUE 

HOJA 1 de 1 
ID Equipo:T-01 
Sección: Pretratamiento 

DATOS GENERALES 
Denominación Continuous Stirred Tank Reactor (CSTR) 

Función Precipitación de las proteínas del suero de la leche 
CONTENIDO DEL REACTOR 

Sólidos Lactato, lactosa, proteínas (α-lactoalbúmina 
y β-lactoglobulina) y sales (cloruros y otros). 

Líquidos Agua (medio de disolución de los sólidos). 

Gases Nitrógeno (atmósfera inertizada). 

DATOS DE DISEÑO DATOS DE OPERACIÓN 
TEMPERATURA*: 113 ºC TEMPERATURA: 85 ºC 
PRESIÓN**: 1.87 atm PRESIÓN: 1 atm 
VOLUMEN TOTAL: 289 L PRESIÓN MAX***: 1.7 atm 
DIÁMETRO: 65 cm SÓLIDOS SUSPENDIDOS: Sí 
ALTURA DE LÍQUIDO: 65 cm DENSIDAD:  1023 kg m-3 
ALTURA TOTAL: 87 cm VISCOSIDAD: 3.3 10-4 
ESPESOR PARED: 3.29 mm VOLUMEN ÚTIL: 217 L 
 PESO VACÍO: 76,1 kg 
 PESO LLENO: 297.7 kg 

ACCESORIOS DATOS AGITACIÓN 
REFRIGERACIÓN: NO AGITADOR: Turbina Rushton 
CALENTAMIENTO: NO Nº PALAS: 6 
FLUIDO AUXILIAR: - ANCHO PALAS: 5.4 cm 
VÁLVULAS SEGURIDAD: 2 ALTO PALAS: 4.3 cm 
DISCOS RUPTURA: NO POTENCIA MOTOR: 7.67 kW 
PURGA: NO VELOCIDAD: 85 rpm 
DEFLECTORES: SI Nº DE DEFLECTORES:   4 
AISLAMIENTO: SI ANCHURA DEFLECTORES: 5.4 cm 
  

OTROS 
Atmósfera inertizada mediante nitrógeno estéril. 

NOTAS 
 

*Tomada como la de operación con un incremento de 50ºF (Wallas). 
**Tomada como un incremento del 10% frente a la presión máxima de operación. 

***Tomada como 25psi superior a la presión normal de operación (Walas).
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5.1 INTRODUCCIÓN 

Los costes asociados a poner en marcha cualquier tipo de planta industrial son, ante 

todo, muy heterogéneos. Materias primas, equipos, impuestos, cánones de vertido, personal, 

gastos energéticos; en definitiva, una larguísima lista de conceptos, algunos materiales y otros 

no, algunos de uso compartido y otros no.  

Por ejemplo, el personal no es individual de cada sección, no al menos al 100%. Los 

impuestos también corresponderán al proceso global. Equipos como tuberías o bombas se 

comprarán 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 

producción.  

Por tanto, el grueso del análisis económico habrá de ser común a las tres secciones 

en las que se divide el proyecto, y debido a esto en este capítulo tan solo se estimarán los 

costes de los equipos involucrados, así como los derivados de su instalación. Se considera 

que son los únicos dos asuntos en los que se puede obrar de manera independiente sin que 

el resultado final varíe a peor. 

5.2 COSTES DE EQUIPOS 

Resulta difícil estimar los costes de un equipo sin acudir a ninguna empresa 

especializada en la fabricación o ensamblaje de los mismos.  Para estimar los costes, no se 

cuenta apenas con información comercial, ni se pueden comparar varios precios o alternativas 

para un mismo equipo. Existe, en definitiva, poca información al alcance de un estudiante para 

conocer con exactitud el precio de los equipos diseñados. 

El análisis aquí llevado a cabo solo puede ser tomado como una estimación, con una 

precisión limitada. Para realizar los cálculos 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 serían las correlaciones gráficas que muchas veces 

aparecen en la bibliografía habitual. Sin embargo, en muchas ocasiones las interpolaciones 

gráficas implican un error extra asociado al medio en el que se reproducen las imágenes. La 

herramienta mencionada, simplemente utiliza los datos que se representan en las 

correlaciones gráficas, de manera que se introduce el valor deseado y se obtiene con una 

precisión mucho mayor una interpolación análoga. En la tabla I21, se encuentran los precios 

de compra de los equipos de la sección.  

El resto del presupuesto de la operación, se encuentra en la sección individual, por las razones 

mencionadas anteriormente. 
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Tabla I21. Costes de los equipos de la sección I 

(Peters M.S., Timmerhaus K.D., West R.E., 2020). 

 Coste (103 $, 2002)* 
Intercambiador (Calentamiento) 1.239 

Tanque de Precipitación 3.949 
Aislante (Tanque de Precipitación) 0.040 

Centrífuga 95.990 
Intercambiador (Enfriamiento) 1.239 
Tanque inoculación (3 uds.) 65.499 

Columna Destilación 24.288 
Relleno Columna 2.898 

Condensador (Columna) 6.427 
Calderín (Columna) 43.754 

Intercambiador (Columna) 12.39 
  

Coste total (103 $, 2020) 372.064 
  

Coste total (103 €, 2020) 342.299 

*Salvo las dos últimas filas, en las que cambia el año 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 continuación.  

Los intercambiadores de calor no entraban por el rango inferior en base al área de 

intercambio, por lo que se puso el valor mínimo posible (10 m2). El coste del tanque de 

precipitación incluye además el agitador y su motor (por lo que se incluye el aislante por 

separado).  

El coste de cada tanque de inoculación 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 calderín, 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 están calculados en base al índice CEPCI de 2002: 394.3, por lo que han 

de actualizarse al último índice disponible: 595 en abril de 2020 (Chemical Engineering Online, 

2020). Por último, se transforma el coste de dólares a euros según el cambio actual, 0.92€ 

equivale a 1$ (Periódico Expansión, 2020). El coste final de todos los equipos resulta ser  

334348 €.
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APÉNDICE AI: TABLAS DE DATOS FÍSICOS/TERMODINÁMICOS Y 

FIGURAS 

 

Tabla I22. Propiedades del agua a diversas temperaturas (Incropera et. al). 

T(ºC) T(K) ρ (kg m-3) µ (Pa s-1) 10-3 Cp (kJ/kg-1 K-1) Pr k (W m-1 K-1) 
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 I23. Entalpías de combustión y calores específicos de las sustancias que reaccionan 
en la inoculación (Varias fuentes). 

Compuesto ΔHc
º  

(kJ mol-1)* 
Cp 

 (kJ mol-1 K-1) Ref. bibliográfica CP 

Lactosa 5672 0.42 Kawaizumi et al., (1981) 
A. Láctico 1363 0.19 Furia T.E, (1972) 

Agua 0 0.08 Stokckar et al., (1993) 
*Las entalpías de combustión se han obtenido de Wolfram-Alpha. 

Tabla I24. Entalpías de formación y calores específicos de las sustancias que reaccionan en 
la neutralización (etapa de inoculación) (Varias fuentes). 

Compuesto ΔHf
º  

(kJ mol-1)* 
Cp 

 (kJ mol-1 K-1) Ref. bibliográfica CP 

Lactico -686 0.19 Furia T.E, (1972) 
Hidróxido -1002 0.09 Lide R., (2003) 
Lactato -1916 0.21 Khan et al., (2001) 
Agua -285 0.08 Stokckar et al., (1993) 

 

*Las entalpías de formación se han obtenido de Stokckar et al., (1993). 
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Figura I6. Dimensiones de un tanque agitado por una turbina estándar  

(Rushton et al, 1950). 

 

Figura I7. Relaciones entre las dimensiones de un tanque agitado por una turbina estándar  

(Rushton et al, 1950). 
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Figura I8. Elección del tipo de agitador en función de la viscosidad del medio  

(Doran, 1995). 
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APÉNDICE BI: CÁLCULOS DE TRANSMISIÓN DE CALOR 

BI.1. Cálculos de los intercambiadores de calor 

Con el objetivo de reducir la extensión de la memoria, y facilitar la comprensión de los 

diseños realizados, se incluyen aquí los cálculos de los diversos coeficientes relacionados con 

el transporte de calor (Como los coeficientes de transmisión por convección o los coeficientes 

globales de transmisión de calor). 

En el caso de los intercambiadores de calor, se han diseñado de tal manera que se 

mantenga la alta turbulencia en los mismos. Esto unido a su geometría usual, hace posible el 

uso las correlaciones estándar (Incropera, 2006). Para estos equipos se ha utilizado la 

correlación de Dittus-Boelter, que se presenta a continuación: 

𝑁𝑢 = 0.023 𝑅𝑒4/5 𝑃𝑟𝑛 [I19] 

  

Donde n será 0.4 para un fluido que se calienta y 0.3 si este se enfría. Para utilizar 

esta relación hace falta que el Reynolds sea superior a 10 000, que el número 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 AI1 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 número de Reynolds necesario se obtiene de la expresión habitual, con el uso de 

las dimensiones calculadas en el apartado 3.1.2. y las propiedades de la tabla AI1. Se 

presenta en sus dos formas, para el caso de una tubería estándar con el uso del diámetro, y 

con el diámetro hidráulico para su aplicación a la carcasa: 

𝑅𝑒 =
𝜌𝐷𝑢

𝜇
;  𝑅𝑒 =

𝜌𝐷ℎ𝑢

𝜇
 

[I20] 

 

A continuación, se obtiene el valor del coeficiente mediante la expresión del número 

de Nusselt (Incropera, 2006), en la cual se usa el diámetro como longitud característica de 

una conducción circular, usándose el diámetro hidráulico 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 I22: 

𝑁𝑢 =
ℎ 𝐿

𝑘
 

[I21] 

 

Los resultados se resumen en la tabla I25. 
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Tabla I25. Cálculo de los coeficientes de transmisión por convección para el primer 

intercambiador (Elaboración propia). 

Fluido Re Pr n Nu h (W K-1 m-2 ) 

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 además hace 

falta la conductividad calorífica del acero AISI 304, que es k=14.9 W m-1 K-1 a 300 K (Incropera, 

2006), para estimar la resistencia a la conducción a través de la pared del tubo. Los radios 

presentados hacen referencia a los tubos, donde los subíndices i y o se refieren al interior y 

al exterior de los mismos respectivamente. La expresión I22 (Incropera, 2006) basa U en el 

área interna de los tubos, y por ello aparece ri en el denominador de la resistencia a la 

conducción. El cálculo en base al radio externo podría dar una U algo menor, pero se 

compensaría con un área mayor de intercambio. En definitiva, los resultados deben ser los 

mismos, en cualquier caso: 

𝑈 =
1

1
ℎ𝑖

+ ln
𝑟𝑜

𝑟𝑖

𝑟𝑖

𝑘 +
1

ℎ𝑜

 

 

[I22] 

Se obtiene que U=1931 W K-1 m-2. Con este valor puede aplicarse, tal y como se hace 

en el apartado 3.1.2, la ecuación de diseño habitual de un intercambiador de calor. 

A continuación, se muestran los resultados, obtenidos de cálculos análogos a estos, 

para el segundo intercambiador de calor, en la tabla I26. Observando catálogos comerciales, 

se llega a la conclusión de que el valor de la conductividad calorífica a 300 K es bastante 

preciso para estos cálculos, en tanto que la variación es mínima en el rango de temperaturas. 

Tabla I26. Coeficientes de transmisión de calor para el segundo intercambiador 
(Elaboración propia). 

Fluido Re Pr n Nu h (W K-1 m-2 ) U (W K-1 m-2 ) 

Lactosuero 39160 3.34 0.3 156 4188 
1626 

Agua de enfriamiento 11368 7.10 0.4 88 3667 
 

 

BI.2. Estimación de las pérdidas caloríficas en un tanque agitado 

Se realiza en este apartado un análisis al tanque agitado de precipitación proteica, 

para determinar si realmente se mantiene la temperatura de 85 ºC necesaria para llevar a 

cabo la operación. El procedimiento es similar al del apartado anterior. Habrá que determinar 

los coeficientes de transmisión por convección dentro y fuera del tanque, para a continuación 
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estimar el flujo de calor, utilizando también la resistencia a la conducción a través de la pared. 

Para el coeficiente de convección interno, hay varias correlaciones disponibles en la 

bibliografía. Doran (1995) dispone una [I23], inicialmente pensada para la transmisión hacia 

encamisados, pero que servirá para nuestro propósito. Esta ecuación tiene en cuenta la 

diferencia de viscosidades que el líquido presenta entre las capas límites, cercanas a la pared 

(μw), y el resto del tanque (μb). Sin embargo, esta diferencia es despreciable para líquidos 

poco viscosos como es este caso. Rei se refiere al número adimensional calculado para el 

agitador [I24], con la expresión que usa la velocidad de giro (n), el diámetro del agitador, y la 

densidad y la viscosidad del fluido agitado. Se encuentra un valor dentro del tanque de 

194868. 

𝑁𝑢 = 0.36 𝑅𝑒𝑖
0.67 𝑃𝑟0.33 (

𝜇𝑏

𝜇𝑤
)

0.14

 [I23] 

 

𝑅𝑒𝑖 =
𝜌𝐷𝑎𝑛

𝜇
 [I24] 

 

 Aplicando el valor del número de Reynolds (calculado con los parámetros obtenidos 

en el apartado 3.2.2) se obtiene finalmente un valor de 1525 W m-2 K-1 para el coeficiente. La 

longitud característica para transformar el número de Nusselt al coeficiente de convección 

(según la expresión BI3) es el diámetro del tanque. 

Por otro lado, para el coeficiente de convección externo se toma un valor aproximado 

y siguiendo el criterio más conservador posible. Para la convección libre en gases, este 

coeficiente suele tomar valores de entre 2 y 25 W m-2 K-1 (Incropera, 2006), con lo que se 

utiliza este último valor. En cualquier caso, realizando los cálculos suponiendo coeficientes 

mucho mayores (valores de hasta 1000 W m-2 K-1) se ha podido comprobar que la influencia 

es mínima, puesto que la resistencia a la transmisión de calor se encontrará principalmente 

en la conducción a través del aislante.  

Para calcular esta última resistencia, se necesita simplemente la conductividad 

calorífica del aislante utilizado. Para una manta de fibra mineral de unión orgánica, esta es de 

0.05 W m-1 K-1 aproximadamente (Incropera, 2006). A continuación, solo hay que introducir 

los datos calculados en las expresiones de U. Para la pared lateral, de geometría cilíndrica, 

se utiliza la ecuación BI4. Igualmente, Incropera (2006) provee una expresión para paredes 

planas, que se utilizará para la base del tanque [I25]. En esta, L representa el espesor de la 

capa de aislante. En BI4 para este caso el radio interno será el del tanque, y el externo 

corresponderá al mismo sumándole el espesor del aislante. 
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𝑈 =
1

1
ℎ𝑖

+
𝐿
𝑘

+
1

ℎ𝑜

 

 

[I25] 

Se considera despreciable la transmisión de calor por la superficie del líquido, en 

contacto con el aire parado que llena el 25% restante del tanque. 

Para calcular el área de intercambio de calor, se acude a las ecuaciones del área de 

un cilindro, para la pared lateral (I26) y el fondo del tanque (I27) respectivamente. Por 

consistencia con la expresión BI7, se denomina L también aquí al espesor del aislante. 

𝐴𝑙𝑎𝑡𝑒𝑟𝑎𝑙 = 𝜋(𝐷𝑡 + 2𝐿)𝐻 [I26] 

𝐴𝑓𝑜𝑛𝑑𝑜 = 𝜋 [
𝐷𝑡

2
+ 𝐿]

2

 [I27] 

 Resulta evidente que hay una dependencia entre el espesor del aislante y el flujo de 

calor final. Además, dicho flujo depende tanto del área de intercambio como del coeficiente 

global de transmisión de calor. Por tanto, a medida que se aumente L, aumentará también el 

área de intercambio, aunque disminuirá el coeficiente U. Aunque el sentido común dicte que 

una capa más gruesa de aislante siempre será más efectiva, habrá un punto a partir del cual 

más aislante represente más pérdidas de calor, este punto está determinado por el 

denominado radio crítico de aislante (Incropera, 2006).  

Según la ecuación I13, el único 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 ºC, y estando el tanque a 85 ºC, este incremento será de 70 ºC. 

Mediante la herramienta Solver de Microsoft Excel, se determina este punto, para así 

calcular las pérdidas mínimas en el tanque. Los resultados obtenidos se muestran en la tabla 

I27, para el espesor obtenido de 76 cm. 

Tabla I27. Pérdidas de calor con un espesor igual al radio crítico de aislante para el tanque 

de precipitación proteica (Elaboración Propia). 

 A (m2) U (W/m2 K) Pérdidas (W) Pérdidas totales (W) 
Lateral 4.45 0.04 11.5 

28.0 
Fondo 3.71 0.06 16.5 
 

28 vatios resultan una cantidad insignificante de energía. Como dato de referencia, 

aplicando las expresiones anteriores sin aislante alguno, las pérdidas aumentaban más de 

100 veces, llegando a los 2.9 kW. Sin embargo, un aislante de 76 centímetros en un tanque 

cuyo diámetro es de 65.1 resulta algo desproporcionado. Arbitrariamente se prueba con un 

aislante de 20 centímetros de espesor, y se obtienen los siguientes resultados (tabla I28: 
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Tabla I28. Pérdidas de calor con un espesor de aislante de 20 cm, para el tanque de 

precipitación proteica (Elaboración Propia). 

 A (m2) U (W/m2 K) Pérdidas (W) Pérdidas totales (W) 
Lateral 2.15 0.19 28.8 43.4 
Fondo 0.87 0.24 14.6 
 

 El valor obtenido ahora sigue siendo bastante bajo, siendo asumible para el 

funcionamiento correcto del equipo. 

 BI.3. Encamisado de los tanques de inoculación 

Tal y como se ha explicado en los balances previamente, lo primero que se ha fijado 

en este diseño es el flujo de agua refrigerante, para asegurar la turbulencia y la optimización 

del intercambio de calor. De esta manera además se mantiene la temperatura del agua 

prácticamente constante (debido al bajo flujo de calor a disipar), lo cual ahorrará 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 cálculos. En caso de que con estas suposiciones no pueda asegurarse 

el flujo de calor suficiente, se ampliará el área de intercambio o se cambiarán otras variables 

del proceso para hacer posible la operación. 

Esta agua de refrigeración, al igual que en los casos anteriores está a 15 ºC 

inicialmente. Además, como se trata de una conducción cuadrada en la que el flujo es 

turbulento, puede utilizarse la correlación de Dittus-Boelter (expresión I19). Previamente se 

calcula el número de Reynolds con la expresión I20. 

Con las expresiones I23 y I24 se calcula de manera análoga al tanque de precipitación 

proteica, el coeficiente de transmisión por convección en el interior del tanque. 

Y una vez obtenidos ambos coeficientes (se entiende que se transforman desde el 

número de Nusselt, como en los casos anteriores), puede obtenerse el coeficiente global de 

intercambio de calor. Los resultados obtenidos pueden observarse en la tabla I29. 

Tabla I29. Coeficientes de intercambio de calor en el encamisado (elaboración propia). 

Fluido Re Pr n Nu h (W K-1 m-2 ) U (W K-1 m-2 ) 

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 ºC) como en el encamisado (15 ºC), no 

tiene sentido hacer uso del incremento de temperatura logarítmico, ya que daría cero. Se 

calcula el incremento de temperatura estándar, que será constante y de 22 ºC. Aplicando la 

expresión habitual de flujo de calor (Q=UAΔT), se obtiene el área necesaria de intercambio. 

Los resultados obtenidos se encuentran en la tabla I30: 

Tabla I30. Cálculo del área de intercambio necesaria en el encamisado 

(elaboración propia), 

Q (kW) U (W m-2 K-1) ΔTln (K) A (m2) 
2.89 253 22 0.52 

 

Si se calcula el área de intercambio con los valores propuestos inicialmente, para un 

encamisado con un ancho de 25 cm, y que rodea por completo al tanque (de diámetro igual a 

1.56m), se obtienen 1,23 m2 de área de intercambio, más del doble de lo necesario. 

 



   
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

SECCIÓN II 
 
 

Carmen Solís Balbín



Nomenclatura 
 

(-r)  Velocidad de reacción (mol  m-3 s-1) 

𝑚̇    Caudal másico (kg/s) 

[  ]    Concentración (kg/m3) 

∆H    Variación de entalpía  (J/mol) 

∆Ho  Variación de entalpía estándar  (J/mol) 

∆Tlm   Temperatura media logarítmica (K) 

A   Área (m2) 

C   Concentración (kg/m3) 

Cc   Sobreespesor por corrosión (mm) 

Cp   Calor específico (J kg-1 K-1) 

d, D   Diámetro (m) 

Ej   Eficacia de junta 

f    Factor de toxicidad de inhibición de la biomasa 

     Fracción de filtro rotatorio sumergida (adimensional) 

F   Caudal molar (mol/s) 

g   Aceleración por gravedad (m2/s) 

H    Altura completa (m) 

h    Altura parcial (m) 

      Coeficiente individual de transmisión de calor por convección (W m-2 K-1) 

      Factor de toxicidad de inhibición del producto 

k   Conductividad térmica (W/m K) 

KS    Contante de Monod (g lactosa dm-3) 

L   Longitud (m) 

ms  Coeficiente de mantenimiento (g lactosa g-1 biomasa h-1) 

MT   Momento en la junta del faldón a la cabeza (pies-libra) 

N   Número de (moles, potencia, tubos..) 

N   Velocidad de rotación (rev/s) 

P   Concentración de ácido láctico (g dm-3) 

      Potencia (W) 

      Presión (Pa) 

Pm    Concentración de ácido láctico inhibitoria (g dm-3) 

Pr   Número de Prantl (adimensional) 

Q    Calor (J) 

q   Caudal volumétrico (m3/s) 

r   Radio (m) 

R  Resistencia al calor por ensuciamiento (m2 K W-1) 

Rc  Resistencia  hidráulica a la filtración (m-1) 

Re   Número de Reynolds (adimensional) 

Rm   Ratio de capacidad eyector (kg/kg) 

S   Concentración de sustrato (g dm-3) 

     Estrés de operación máximo permitido (kPa) 

     Factor de forma (adimensional) 

t    Grosor (mm) 



Nomenclatura 
 

     Tiempo (h ó s) 

T   Temperatura (K) 

U  Coeficiente global de transferencia de calor (W m-2 K-1) 

V   Volumen (m3) 

W   Peso (kg) 

X   Concentración de biomasa (g dm-3) 

      Conversión (tanto por uno) 

Xm   Concentración de biomasa inhibitoria (g dm-3) 

YPS   Coeficiente de rendimiento del producto (g ácido láctico g-1 lactosa) 

α      Resistencia específica de torta (m/kg)                                                                                                                          

        Coeficiente de formación de producto asociado al crecimiento (g ácido láctico g -1 
biomasa) 

β   Coeficiente de formación de producto no asociado al crecimiento (g ácido láctico g -1 
biomasa h-1) 

ε   Velocidad de disipación de energía turbulenta (kg m2 s-3) 

λ    Dimensión mínima de remolinos (m) 

      Entalpía de ebulición(J/kg) 

μ   Velocidad de crecimiento microbiano específica (h-1) 

     Viscosidad dinámica (Pa·s) 

μmax   Velocidad de crecimiento específica máxima (h-1) 

ρ   Densidad (kg/m3) 

σ    Tensión superficial (N m-1) 

ψ   Fracción volumétrica (adimensional) 

𝜐    Caudal volumétrico (m3/s) 

      Viscosidad cinemática (m2/s) 

 

Lista de subíndices 

a  agitación 

c  ciclo 

    concentrado 

    crítico 

    frío 

F  fermentación 

f  formación 

H  hidráulico 

i  agitador 

   inicial 

   interno 

L  líquido 

m  media 

     mezcla 

o  alimentación 

    externo 

    final 

p  partícula 

r  reacción 

T  total 

v  vapor producido 

w  pared 

     vapor vivo, ya sea condensado o no 

x  compuesto “X”, genérico
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 En esta parte del proyecto se desarrolla la sección II, la cual corresponde a la segunda 

parte del proceso. Ésta comprende las operaciones unitarias posteriores al pretratamiento e 

inoculación (desarrollados en la sección I) y anteriores a la purificación del producto 

(desarrollados en la sección III). De manera más detallada, las operaciones unitarias tratadas 

son: 

1. Fermentación y neutralización 

2. Filtración de la materia orgánica  

3. Acidificación 

4. Filtración de la sal de calcio formada 

5. Evaporación 

 

Numerosos estudios han desarrollado distintas condiciones de operación de 

fermentaciones lácticas realizadas por las denominadas bacterias LAB. En este proyecto, 

siguiendo el estudio realizado por Büyükkileci y Harsa, (2004), se optó por la producción de ácido 

láctico L(+) en reactor tipo batch a 37ºC y presión atmosférica, a partir de lactosuero utilizando 

la bacteria Lactobacillus casei. Una vez eliminada la biomasa, la acidificación de la sal de calcio 

formada en el reactor en el proceso de neutralización se lleva a cabo en un reactor CSTR (de 

tanque agitado), dando como subproducto yeso que habrá que eliminar filtrando, mientras que 

en la evaporación 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 están en paralelo 

operando de manera escalonada, tanto los balances de materia y energía como el posterior 

diseño se realizarán únicamente a una unidad y serán iguales a las otras dos. Cabe destacar 

que todos los fermentadores se consideran análogos y, por tanto, definiendo uno quedan 

definidos los otros dos. 
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2.1 DIAGRAMA DE FLUJO DE LA SECCIÓN 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.II1.Diagrama de flujo de la sección (elaboración 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 

caracterización de la reacción que tendrá lugar en él. Con anterioridad se mencionó que se optó 

por un proceso fermentativo realizado por la bacteria Lactobacillus casei. La característica 

principal de esta bacteria es que es homofermentativa, es decir, que el único producto principal 

de la fermentación realizada por este microorganismo es el ácido láctico. Se produce, así, una 

biotransformación por medio de la glucólisis.  

En la fermentación, los microorganismos (en este caso, las bacterias) utilizan el sustrato 

proporcionado (la lactosa del lactosuero) tanto para el mantenimiento celular como para la 

formación de nuevos individuos. La curva de crecimiento microbiano típica es la siguiente: 

 

 

Fig.II2. Vista esquemática de una curva de crecimiento microbiano típica en un “hábitat 

cerrado” (Peleg y Corradini, 2011) 

 

Dado que el ácido láctico es un metabolito primario, éste se producirá únicamente como 

consecuencia del crecimiento celular y generación de microorganismos (Singh et al, 2017). Así, 

es predecible pensar que la mayor producción de este compuesto será cuando el cultivo 

microbiano se encuentra en la etapa de crecimiento exponencial. Por tanto, hay tres procesos 

principales: consumo de sustrato, crecimiento microbiano y generación de producto. El 

fermentador se trata de un biorreactor y en este caso será un batch stirred tank reactor (STR) . 
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 El  balance de materia desarrollado es, por tanto, análogo al de un reactor discontinuo 

con volumen constante: 

Acumulación = Entrada – Salida + Generación 

   (1)         =     (2)     –   (3)      +     (4)     

 

(1) :   
𝑑𝑁𝑥

𝑑𝑡
= 𝑉 ·

𝑑𝐶𝑥

𝑑𝑡
        [II1]        

(2) : 0         

(3) : 0                 

(4) : 𝑉 (−𝑟𝑥)                    [II2]                                     

Donde V es el volumen del reactor, Cx es la concentración del componente “x” y (−𝑟𝑥) es 

la velocidad de reacción. Con  una sencilla operación matemática, dividiendo por el volumen en 

ambos lados de la igualdad, se puede observar que los balances a los distintos componentes 

tendrán la forma derivada de concentración igual a la velocidad de generación o consumo. 

Consumo de lactosa 

 Teniendo en cuenta que el sustrato es utilizado tanto para el mantenimiento y crecimiento 

celular como para la producción del ácido (Pinelli et al., 1997), se tiene: 

 

𝑑𝑆

𝑑𝑡
= −

1

𝑌𝑃𝑆
·

𝑑𝑃

𝑑𝑡
 −

1

𝑌𝑋𝑆
·

𝑑𝑋

𝑑𝑡
− 𝑚𝑠𝑋                                                [II3] 

Producción de ácido láctico 

La formación del producto queda definida por la cinética de Luedeking-Piret: 

 

𝑑𝑃

𝑑𝑡
= 𝛼

𝑑𝑋

𝑑𝑡
+ 𝛽𝑋                                                                [II4] 

Donde α y β son constantes empíricas, dependientes de las condiciones de fermentación. 

Se relaciona el crecimiento de biomasa con la formación de producto (Luedeking y Piret, 1959). 

Crecimiento microbiano 

La tasa específica de crecimiento (μ) es fácilmente calculable a través de la ecuación de 

Monod: 

𝜇 =
𝜇𝑚𝑎𝑥𝑆

𝐾𝑠+𝑆
                                                                   [II5] 

Donde Ks es la constante de Monod, S la concentración de sustrato y μmax la tasa de 

crecimiento máxima. No obstante, esta definición no tiene en cuenta ningún tipo de inhibición. 

Estudios han constatado que el crecimiento microbiano sufre, de hecho, inhibición debida al 

producto (Álvarez et al., 2010). Utilizando la ecuación propuesta por Levenspiel (1980) que tiene 
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en cuenta el factor de toxicidad h y agregándole un factor similar f para el efecto de inhibición en 

la biomasa, resultaría: 

𝑑𝑋

𝑑𝑡
= 𝜇 (1 −

𝑋

𝑋𝑚
)

𝑓
(1 −

𝑃

𝑃𝑚
)

ℎ

                                                     [II6] 

Donde Xm y 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 operación, asumiendo reproducibilidad a gran escala, se utilizarán los 

resultados experimentales del artículo en este proyecto, ya que representan más fielmente la 

realidad. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.II3. Comparación del modelo (       ) y de los resultados experimentales (+ biomasa,        

producto,     sustrato) obtenidos con un So= 35.5 5 kg m-3  (Altiok et al., 2006) 

  

Así, utilizando los valores experimentales del estudio, para nuestro caso de concentración 

inicial de 35.5 kg m-3  se obtuvo que la fermentación finalizaba a las 11 horas, consumiéndose 

por completo la lactosa, y obteniendo una concentración final de ácido láctico de 30 kg m-3. Con 

estos datos es posible hacer un balance global al fermentador, definiendo las diferentes 

corrientes. 

Entrada 

Durante el llenado, tal como se comentará en el apartado 3.1 de esta sección, se 

introducen unas cantidades al reactor tal que la concentración de cada una de las sustancias al 

inicio de la fermentación fue de: 35.50 kg/m3 de lactosa, 10 kg/m3 de extracto de levadura, 0.50 

kg/m3 de K2HPO4, 0.50 kg/m3 de KH2PO4, 0.20 kg/m3 de MgSO4, 0.05 kg/m3 de MnSO4 · H2O y 
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1.20 kg/m3 de biomasa. Así mismo, tanto el propio lactosuero residual como el inóculo contienen 

lactato, con una cantidad total procedente de la sección I de 151.92 kg totales entre ambos. 

Además, hay que tener en cuenta que, para un control automático del pH y posterior purificación 

del ácido láctico, el formado se neutralizará con inyecciones automáticas de Ca(OH)2 al 25% w/v 

(Nakano et al, 2012), por lo que según la reacción: 

 [II7] 

La cantidad total de hidróxido de calcio necesitada durante toda la fermentación para 

neutralizar los 450 kg de ácido láctico sería de 185 kg, administrables en once horas. Por tanto, 

el agua añadido será el asociado al lactosuero, conociendo que su  densidad es de 1023  kg/m3 

(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 hidróxido de calcio, que  es posible calcular al estar al 25% 

(w/v) y conociendo que la densidad del Ca(OH)2 es de 2240 kg m-3 (USCG, 1999).  

Salida 

Una vez finalizada la fermentación, durante el vaciado del reactor la corriente de salida 

será, principalmente, lactato de calcio, agua y biomasa. Como se pudo observar en la figura II2, 

el sustrato se consume por completo, obteniendo una concentración de biomasa final de 7 kg/m3 

(104.40kg) 

El agua que sale del reactor será la que entró, más la que se formó en la neutralización 

según la ecuación II7, y menos la consumida en la hidrólisis de la lactosa, descrita por la 

siguiente ecuación: 

 [II8] 

Mientras que todo el ácido láctico formado (450 kg), en este caso, estará en forma de 

lactato (545 kg), sumándose al que entró. Teniendo en cuenta su solubilidad, que a 37ºC estará 

entre 8-8.96 g /100 g de solución (Xie et al, 1991), no precipitará. Sabiendo que entraron 506 kg 

de lactosa y se consumió por completo, estequiométricamente el agua consumida (hidrólisis) y 

producida (neutralización) fue 26.60 kg y 89.92 kg, respectivamente. 

2.2.2. Filtro rotatorio 1 

Para poder reutilizar estos microorganismos, dándoles un nuevo propósito como alimento 

para ganado (con su correspondiente valor añadido), es necesario utilizar un equipo de filtración 

que asegure una recuperación total de los sólidos, de tal manera que éstos no tengan grandes 

cantidades de agua ligadas. Es por ello por lo que se optó por utilizar un filtro de rotación a 

vacío. La torta obtenida en este tipo de filtros suele tener una concentración de sólidos del 60-

80% en peso (Peters et al., 2003) por lo que, tomando un valor medio, la torta obtenida tendrá 

un 70% en peso de sólidos.  

2𝐶3𝐻6𝑂3 + 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 → 𝐶𝑎(𝐶3𝐻5𝑂3)2 + 2𝐻2𝑂      

𝐶12𝐻22𝑂11 +  𝐻2𝑂 → 2𝐶6𝐻12𝑂6      
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Fig.II4. Esquema  filtro rotatorio a vacío, con sus corrientes (Calleja et al., 1999) 

 

Así, para el filtro rotatorio diseñado, con una recuperación completa de la biomasa 

teniendo ésta un 30% de humedad (Peters et al.,2003) y considerando que en ese líquido que 

se va con la biomasa, la proporción lactato:agua es la misma que había en el efluente, se obtiene 

una salida sólida en la torta de: 

Tabla II1. Salida sólida del filtro rotatorio 1 

 

 

*Véase resumen final del apartado 2.2 para la corriente líquida (página 11) 

2.2.3. Tanque de acidificación  

El ácido láctico producido en la fermentación se encuentra en forma de lactato de calcio 

debido a la etapa de neutralización automática en el propio fermentador, tal y como se explicó 

con anterioridad, por lo que para poder recuperar el ácido se realiza una acidificación al efluente, 

una vez éste ha pasado por un filtro, eliminando la materia orgánica.  

El tanque de acidificación será al fin y al cabo un reactor CSTR, de mezcla completa, 

siendo el grado de homogeneización y mezcla parámetros cruciales en esta etapa. Así, el 

balance de materia al reactor (volumen constante) será: 

 

Acumulación = Entrada – Salida + Generación 

(1)    =     (2)     –   (3)      +      (4)     

 

(1) :   
𝑑𝑁𝑥

𝑑𝑡
= 𝑉 ·

𝑑𝐶𝑥

𝑑𝑡
        [II9]        

(2) : 𝐹𝑥𝑜 = 𝐶𝑥𝑜 · 𝜐         [II10]                                      

                                  

(3) : 𝐹𝑥 = 𝐶𝑥 · 𝜐               [II11]                                                         

(4) : 𝑉 (−𝑟𝑥)                    [II12]                                   

 

Componente Biomasa Lactato de calcio H2O TOTAL 

Caudal (kg/h) 9.55 0.19 3.90 13.64 
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Donde 𝜐 es el caudal volumétrico de entrada, V el volumen reaccionante, (−𝑟𝑥)  la 

velocidad de reacción y C la concentración, ya sea final o inicial, de un componente “x”. Así, 

puede observarse que en un reactor CSTR habrá 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 

reacción que tendrá lugar en él. En primer lugar, ésta tiene la forma: 

 

𝐶𝑎(𝐶3𝐻5𝑂3)2 +  𝐻2𝑆𝑂4 →  2𝐶3𝐻6𝑂3  +  𝐶𝑎𝑆𝑂4                                [II13] 

Teniendo en cuenta que las distintas especies, al estar en disolución, se encontrarán 

disociadas en sus iones. Numerosos estudios (Min et Al, 2011) así como patentes (DOW, 2001) 

indican que la relación molar ácido:sal a introducir es 1:1. Cuando se introduce el ácido sulfúrico 

concentrado (98% peso) en el reactor, se produce una disminución del pH, alcanzando éste 

valores menores a 2 (Banner et al, 2011) lo que libera el ácido láctico al protonar el ión lactato y 

produce la formación de sulfato cálcico.   

Se puede explicar sencillamente de la siguiente manera. Partiendo de la expresión: 

𝑝𝐻 =  𝑝𝐾𝑎 + 𝑙𝑜𝑔
[𝐿𝑎−]

[𝐻𝐿𝑎]
                                                   [II14] 

 Donde [La-] es la concentración del ión lactato (formando una sal) mientras que [Hla] es 

la concentración del ácido láctico. Sabiendo que el pKa del ácido láctico es 3.86 a la temperatura 

de reacción (O’Neil, 2013), para un Ph de 2 se tiene: 

2 =  3.86 + 𝑙𝑜𝑔
[𝐿𝑎−]

[𝐻𝐿𝑎]
                             

[𝐿𝑎−]

[𝐻𝐿𝑎]
= 1.38 · 10−2 

 Es decir que, a ese pH, la concentración de ácido láctico será 72 veces la del ión lactato, 

pudiendo asumir por tanto que todo el lactato de calcio ha pasado a ácido láctico, dándose la 

conversión completa. 

Entrada 

 Conociendo el caudal de entrada de la sal de calcio y siguiendo la relación molar 1:1 

anteriormente establecida, la cantidad estequiométrica de ácido sulfúrico necesaria será de 

28.39 kg. 

El agua que entra al reactor será la que procede del fermentador junto con el lactato de 

calcio más la asociada al ácido sulfúrico introducido, ya que éste está al 98% (0.58 kg/h de agua) 
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Salida 

En la salida, asumiendo conversión completa, todo el lactato habrá pasado a ácido láctico 

(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 será igual a la que entró menos la asociada al yeso (sulfato de calcio dihidratado).  

𝐶𝑎𝑆𝑂4 + 2𝐻2𝑂 →   𝐶𝑎𝑆𝑂4 · 2𝐻2𝑂                                          [II15] 

49.84 𝑘𝑔 CaSO4 · 2H2O 

172.18 𝑘𝑔/𝑘𝑚𝑜𝑙
·

2 𝑘𝑚𝑜𝑙 H2O 

1 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐶CaSO4 · 2H2O 
·

18 𝑘𝑔

1 𝑘𝑚𝑜𝑙 H2O 
= 10.42 𝑘𝑔 𝑎𝑔𝑢𝑎 

 

Véase el resumen al final del apartado 2.2 para una mejor concepción de las corrientes. 

2.2.4. Filtro rotatorio 2 

Tal como se indicó con anterioridad, en la etapa de acidificación se forma sulfato de 

calcio. No obstante, dada su solubilidad de entre 2-3 kg/m3 (Lebedev y Kosorukov, 2015) a 25ºC 

y sabiendo que el máximo de solubilidad está entre 21 y 37ºC (Schilling, 2001), se puede deducir 

que en las condiciones de operación en el tanque de acidificación éste precipitará hidratado, en 

forma de yeso, Ca2SO4 · 2H2O (insoluble) y se mantendrá en suspensión gracias a una agitación 

eficaz. Es por ello por lo que en la siguiente etapa se elimina este precipitado a través de 

filtración. 

Así, para el filtro rotatorio diseñado, con una recuperación completa del yeso (teniendo 

éste un 30% de humedad) y considerando que en ese líquido que se va con el sólido, la 

proporción ácido láctico:agua es la misma que había en el efluente, se tiene la siguiente salida 

sólida: 

Tabla II2. Composición de la salida sólida del filtro 2 

 

 

 

*Véase resumen final del apartado 2.2 para la corriente líquida (página 11) 

2.2.5. Evaporador 

 

 El propósito de esta etapa es eliminar gran cantidad de agua, para hacer una 

preconcentración del ácido láctico diluido antes de que éste se dirija a la etapa de purificación, 

tratada en la sección III. El evaporador tendrá una cámara de condensación (1) y una cámara de 

evaporación (2). Un esquema del proceso sería el siguiente: 

 

Componente CaSO4 ·2H2O Ácido  láctico H2O TOTAL 

Caudal (kg/h) 49.84 0.83 20.53 71 
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La alimentación diluida procede del filtro rotatorio, con un 3.91% en peso de ácido láctico, 

y el objetivo es concentrar el efluente de tal manera que la salida concentrada tenga un 30% en 

peso del ácido. Se supondrá un sistema binario, donde los únicos componentes son el agua y el 

ácido láctico, por lo que, en la salida vapor, saldrá únicamente vapor de agua. Para el balance 

de materia global no se tiene en cuenta el caudal de vapor vivo, ya que en la cámara de 

condensación el caudal que entra es igual al de vapor condensado que sale, siendo el flujo neto 

cero. Así, se tendrá el siguiente sistema de ecuaciones: 

 

Balance materia global cámara evaporación:     𝑚̇𝑜 = 𝑚̇𝑐 + 𝑚̇𝑣                                            [II16] 

Balance materia parcial cámara evaporación:  0.0391 · 𝑚̇𝑜 = 𝑚̇𝑐 · 0.3 + 𝑚̇𝑣 · 0                     [II17] 

  

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 ácido 

láctico. 

 

𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑣𝑖𝑣𝑜, 𝑚̇𝑤  

𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑣𝑖𝑣𝑜 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑎𝑑𝑜, 𝑚̇𝑤  

𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑖𝑙𝑢𝑖𝑑𝑎, 𝑚̇𝑜 

𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎, 𝑚̇𝑐  

𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟, 𝑚̇𝑣  

Q 

(1) 

(2) 

 

Fig.II5. Corrientes de materia y energía en el evaporador (elaboración propia) 
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Tabla. II3.Composición de las diferentes corrientes acuosas de la sección 

 

 

 

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

a El 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) .b Hay corrientes sólidas o gaseosas que salen del equipo que no se incluyeron en 

esta tabla, por eso los caudales difieren (véase balance de materia específico). c Agua asociado: 0.58kg/h 

*La masa total entrante/saliente coincide en todos los equipos, con un error menor del 1%.

 Fermentadora Filtro 1 b Tanque 
acidificación Filtro 2 b Evaporador b 

Componente 
Entrada 
(kg/h) 

Salida    /  Entrada 
(kg/h) 

Salida    /  Entrada 
(kg/h) 

Salida    /  Entrada 
(kg/h) 

Salida    /  Entrada 
(kg/h) 

Salida 
(kg/h) 

Lactosa 50.62 - - - - - 
Extracto 
levadura 14.26 - - - - - 

KH2PO4 0.71 - - - - - 
K2HPO4 0.71 - - - - - 
MgSO4 0.28 - - - - - 

MnSO4 · H2O 0.07 - - - - - 
Biomasa 1.71 9.55 - - - - 
Ca(OH)2 18.51 - - - - - 

Lactato de 
calcio 15.19 63.36 63.17 - - - 

H2O 1419.29 1296.83 1292.93 1283.08 1262.55 119.74 
H2SO4 - -      -     /    28.39c  - - - 

Ác. Láctico - - - 52.15 51.32 51.32 
Yeso - - - 49.84 - - 

           
TOTAL 
(kg/h) 1521  /  1370a     1370  /  1356 1385        1385  /  1314 1314  /  171 
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2.3 BALANCES DE ENERGÍA 

2.3.1. Fermentador 

La reacción global que se da en el fermentador es la siguiente: 

 

C12H22O11 + H2O → 4C3H6O3                                          [II18] 

 

 Para poder conocer el calor desprendido o absorbido durante el transcurso de la 

operación, es necesario conocer la entalpía de esa reacción.  Dado que los procesos biológicos 

son complicados, la entalpía se calculará 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 reacción 

liberado o absorbido es independiente de si la reacción se lleva a cabo en una, dos o más 

etapas”. Así, es posible conocer el calor liberado en la fermentación a partir de las entalpías de 

combustión de los compuestos, de tal manera que: 

 

1𝑥)     𝐶12𝐻22𝑂11 + 12𝑂2 → 12𝐶𝑂2 + 11𝐻2O                                    ∆𝐻𝑐
0 =  −5684.8 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙       

       −4𝑥)   𝐶3𝐻6𝑂3 + 3𝑂2 → 3𝐶𝑂2 + 3H2O                                                 ∆𝐻𝑐
0 =  −1363.1 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙   

      C12H22 O11 + H2O → 4C3H6O3                        ∆𝐻𝑟
0 = [1 · (−5684.8) –  4 · (−1363.1)] 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 

∆𝐻𝑟
0 = −232.4 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 

 

Sin embargo, la temperatura de reacción (37ºC) no es la estándar (25ºC) por lo que hay que 

modificar la entalpía a través de: 

 

                                ∆𝐻𝑟 =  ∆𝐻𝑟
𝑜 +  ∫ ∑ 𝐶𝑝, 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠 −

310.15

298.15
∑ 𝐶𝑝, 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠  𝑑𝑇                                    [II19] 

Suponiendo constantes los diferentes calores específicos del apéndice B, resulta: 
 

 
Sin embargo, en el fermentador también se da la reacción de neutralización (véase 

ecuación II7) por lo que la entalpía de esta reacción se calcula también con Hess, en este caso 

a través de los calores de formación: 

∆𝐻𝑟
𝑜 = ∑ ∆𝐻𝑓,𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠

𝑜 − ∑ ∆𝐻𝑓,𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠
𝑜                                       [II20] 

 
 Sustituyendo se tiene: 

∆𝐻𝑟
𝑜 =  [2 · (−285.82) + (−1916)] − [2 · (−686.3) + (−1002.82)] = −112.22 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙  

 

∆𝐻𝑟 = −232.4 + [(4 · 190 − (417.60 + 75.43)) · (310.15 − 298.15)]  ·  10−3 = −229.2 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙  
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Resultando, a la temperatura de reacción, en -113.5 Kj/kmol. Así, es posible conocer la 

energía generada en el reactor por ambas reacciones con el tiempo, y dado que el objetivo es 

mantener la temperatura en el fermentador constante, esta energía será igual al calor retirado 

por el agua de refrigeración que será suministrada de una torre de enfriamiento y entrará a 

288.15K (15ºC) y saldrá a 290.15K (17ºC), 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 ácido láctico, equivalentes a 5 kmol que se neutralizan, el calor 

generado a lo largo de la fermentación será de 16 kW.El caudal necesario para retirar ese calor 

puede conocerse a través de la expresión: 

𝑄 = 𝑚̇ · 𝐶𝑝 · ∆𝑇                                                         [II21]   

 Donde 𝑚̇ es el caudal de refrigerante, Cp su capacidad calorífica y ∆𝑇 la diferencia de 

temperatura entre la entrada y la salida. Así, se necesitará un flujo de agua de 6769 kg/h para 

mantener las condiciones isotérmicas. 

2.3.2 Tanque acidificación 

 Tal como se dijo con anterioridad, se trata de un CSTR isotérmico, por lo que el balance 

de energía será: 

𝑄 = (−∆𝐻𝑟)(−𝑟𝐴)𝑉                                                     [II22] 

 Y teniendo en cuenta la ecuación de diseño, la anterior expresión puede escribirse como: 

𝑄 = (−∆𝐻𝑟) · [𝐹𝐴𝑂(𝑋𝐴 − 𝑋𝐴𝐸)]                                             [II23] 

Donde −∆𝐻𝑟 es la entalpía de reacción (que, al ser exotérmica, es negativa), FAO es el 

caudal molar que entra al reactor, XA es la conversión alcanzada (se supondrá conversión 

completa, es decir, 1 ), y XAE es el grado de conversión que entra al reactor (dado que solo entran 

reactivos sin convertir, será cero). 

En el reactor habrá tres procesos que liberen energía, por una parte, la acidificación de 

la sal descrita por la ecuación II13, por otra parte, la dilución de ácido sulfúrico concentrado (al 

98% en peso) en agua y por otra la hidratación del sulfato de calcio anhidro para dar yeso. Así, 

puede verse que el calor total generado podrá calcularse al multiplicar cada uno de los calores 

por el caudal molar. 

Acidificación de la sal de calcio 

.  A través de la ecuación II20 es posible conocer la entalpía de la reacción II13 usando las 

entalpías de formación del apéndice B: 

∆𝐻𝑟
𝑜 = (2 · (−686.3) + (−1433)) − ((−1916 + (−811.32)) =  −76.71 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
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Sabiendo que el calor específico del ácido sulfúrico 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 

entalpía a la temperatura de reacción es de -75.09 Kj/mol. 

 

Dilución del ácido sulfúrico 

 Al mezclar el ácido sulfúrico concentrado al 98% en peso con el efluente, el ácido sulfúrico 

pasa a estar en la mezcla al ~2% en peso, diluyéndose. El calor asociado a esta dilución del 

ácido fuerte puede conocerse a través de la figura II6 , de tal manera que leyendo el calor de 

dilución infinita en ambos casos y restándolos, se obtiene el calor de dilución en BTU/lb de ácido 

sulfúrico: 

 98% en peso: 390 BTU/lb 

           ~2 en peso: 60 BTU/lb 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.II6. Calores de dilución infinita vs % peso de ácido sulfúrico (Bichowsky y Rossini, 1963) 

  

Hidratación del sulfato de calcio anhidro 

 El sulfato de calcio anhidro que se forma por la acidificación del lactato de calcio 

precipitará hidratado en forma de yeso, y esa hidratación previa a la precipitación liberará 

energía. Así, conociendo que la entalpía estándar de hidratación es de -29 cal/g (Maksoud y 

Ashour,1981) equivalente a -16.51 Kj/mol, ésta se modifica a la temperatura de operación a 

través de los calores específicos, sabiendo que el del yeso es de 187 J/mol K (Prieler et al.,2018): 

 

 − (390 − 60) = 330 𝐵𝑇𝑈/𝑙𝑏 = −75.28 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 
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Calentamiento a Tebullición 

 

Evaporación 

 

∆𝐻𝑟 = −72.28 + [(187 − (2 · 75 + 99.7)) · (310.15 − 298.15)] · 10−3 = 17.27 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙  

 

De tal manera que la energía total a disipar será, teniendo en cuenta el flujo molar de 

cada reactivo (siendo estequiometría 1:1): 

Tabla II4. Balance energético en el tanque de acidificación  

 

 

 

 

 

Así, para mantener la temperatura constante en el tanque utilizando agua de refrigeración 

que tendrá la misma temperatura de entrada y de salida que la del fermentador, y teniendo en 

cuenta la expresión del calor absorbido por ella (ecuación II21) se necesitará un flujo de 5806 

kg/h de agua. 

 

2.3.3 Evaporador 

 En el evaporador existen dos cámaras, tal como se comentó en el apartado 2.2.5. En la 

cámara de condensación vapor de agua saturado a presión, denominado “vivo”, se condensa, y 

el calor latente desprendido sirve para calentar y evaporar parte del agua contenida en la 

alimentación en la cámara de evaporación. Así, en la cámara de evaporación se necesitará 

absorber calor mientras que en la cámara de condensación se liberará. 

Cámara de evaporación 

 El calor a aportar será el necesario para alcanzar la temperatura de ebullición y para la 

posterior evaporación: 

 

𝑄𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑜 =  𝑚̇𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 · 𝐶𝑝,𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 · (𝑇𝑒𝑏𝑢𝑙𝑙𝑖𝑐𝑖𝑜𝑛 − 37) + 𝜆𝑎𝑔𝑢𝑎 · 𝑚̇𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟            [II24] 

 

En este caso, para realizar el balance de energía se utiliza el programa de simulación de 

procesos químicos Aspen Plus.  

 

 

 

Reacción Flujo reactivo 
(mol/s) ∆𝐇𝒓

𝐨(Kj/mol) Energía liberada (Kw) 

Acidificación 0.080 75.09 6.0 
Dilución H2SO4 0.080 75.28 6.1 

Hidratación Ca2SO4 0.080 17.27 1.4 
    

TOTAL   13.5 
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Fig.II7. Simulación de la cámara evaporación (elaboración propia) 

Dado que no tiene el evaporador como una unidad de proceso propiamente dicha, se 

representó la cámara de evaporación con un separador de dos fases (L-V) y, añadiendo las 

especificaciones anteriormente mencionadas (flujos obtenidos en el balance de materia, 

composición del concentrado objetivo, temperatura inicial de la alimentación y presión 

atmosférica), el calor necesario para la operación es de 788.05 Kw. 

 

Cámara condensación 

 Los 788.05 Kw anteriores son proporcionados por un vapor saturado. Éste entrará a 232 

kPa y 125ºC, para condensarse a presión y temperatura constante liberando calor. Utilizando de 

nuevo Aspen Plus, se simula la cámara de condensación con un condensador, especificando la 

temperatura, presión y estado de la entrada (vapor) y la salida (líquido), y utilizando la 

herramienta Adjust se ajusta el caudal de vapor para que el calor liberado sea igual al necesitado 

por la cámara de evaporación. Así, da un flujo de vapor vivo de 1297.27 kg/h. 

 



 
  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

3.DISEÑO DE LA SECCIÓN
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3.1 DESCRIPCIÓN DE LA UNIDAD 

 
 La parte de la planta tratada en esta sección es la siguiente: 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.II8. Diagrama de bloques de la sección II (elaboración propia)  

Tal como se mencionó en la introducción de esta sección, existen 5 operaciones unitarias 

en este proceso: fermentación con neutralización, filtración de la biomasa, acidificación, filtración 

del yeso y evaporación. 

Fermentaciones 

Los tres fermentadores existentes de 20 m3, discontinuos (stirred tank fermenter, STF) 

se encuentran escalonados de la siguiente manera: mientras uno se está esterilizando y después 

llenando, otro está realizando el proceso fermentativo y el otro se está vaciando. Así es posible 

que el conjunto de la fermentación sea continuo, cuando cada uno de los fermentadores no lo 

es. Para conseguir esto es necesario que: 

𝑡𝑒𝑠𝑡𝑒𝑟𝑖𝑙𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛+𝑙𝑙𝑒𝑛𝑎𝑑𝑜 = 𝑡𝑣𝑎𝑐𝑖𝑎𝑑𝑜 = 𝑡 𝑓𝑒𝑟𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 =  11ℎ                               [II25] 

 Así, el tiempo de llenado será de 10 h y el de esterilización de 1 h. El volumen utilizable 

de cada fermentador es de 15m3, 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 

sección I se introduce en él hasta llenar un volumen total de ~10m3. 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 inóculo, también procedente de la sección I y agregando con él 

un volumen total de 3m3. A continuación se inertiza el reactor con nitrógeno gas, desplazando el 

posible aire existente, asegurando así condiciones anaerobias y finalizando el llenado completo 

del reactor en las diez horas. Durante la fermentación se producen inyecciones automáticas de 

Ca(OH)2 para el control del pH (0.7m3 en total). 

Por su parte, el vaciado del reactor una vez terminada la fermentación 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. 

Filtración 1 

 Una vez el vaciado de uno de los tres fermentadores se ha realizado, el efluente se 

somete a una filtración a vacío, 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 orgánica se venderá para la producción de pienso animal, aumentando su valor añadido 

y evitando residuos. Así mismo, cabe notar que en esta filtración se perderá cierta masa de agua 

y lactato asociados a la humedad ligada a la torta. 

Acidificación 

 Dado que el ácido se encuentra formando lactato de calcio como consecuencia de la 

neutralización, el efluente se mezcla con 28.39 kg/h de ácido sulfúrico concentrado al 98% en 

un reactor de tanque agitado. La relación molar ácido sulfúrico:lactato de calcio es 1:1. Como 

consecuencia de la acidificación, se libera el ácido y se forma yeso como subproducto, que 

precipita y es necesario eliminar del efluente en la siguiente etapa. 

Filtración 2 

 Utilizando un filtro de rotación a vacío de nuevo se elimina todo el yeso, de tal manera 

que se recoge una corriente sólida de 71 kg/h de la cual un 70% en peso es yeso. Así, el efluente 

líquido solo contiene, en este punto, agua  y ácido láctico. No obstante, está muy diluido, teniendo 

solo un 3.9 % en peso de ácido láctico, por lo que es necesario aumentar este valor. 

Evaporación 

 La evaporación sirve para poder preconcentrar el efluente antes de que éste se dirija a la 

sección III, de purificación. Se realiza en un evaporador de circulación natural, donde el vapor 

vivo a 125ºC y 232kPa se condensa y ese calor desprendido se utiliza para calentar y evaporar 

gran parte del agua contenida en el efluente. Así, eliminando un caudal de agua  procedente del 

efluente de 1143 kg/h en forma vapor, se consigue concentrar el efluente hasta un 30% de ácido 

láctico. En esta etapa la corriente principal se rebaja considerablemente, pasando a ser de 171 

kg/h y dirigiéndose a la sección de purificación. 
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3.2 ESTRATEGIA DE DISEÑO Y RESULTADOS OBTENIDOS 

3.2.1 Fermentador 

 El fermentador es un recipiente cuyo objetivo es mantener el ambiente óptimo para el 

desarrollo de un microorganismo utilizado para la producción, en este caso, del ácido láctico. Es 

por ello por lo que el diseño del fermentador debe permitir un control eficaz de las variables 

cruciales del proceso: Ph, temperatura, agitación, producción de espuma y condiciones de 

operación asépticas (Chen et al., 2006).  

 Los tres fermentadores, análogos entre sí, son de tanque agitado (stirred tank fermenter, 

STF), conocidos por ser uno de los más usados a nivel industrial (Chisti et al., 2010). 

Generalmente tienen forma cilíndrica, cerrada, con cabezales semiesféricos, donde el agitador 

puede estar insertado y accionado desde la parte superior del tanque o desde la parte inferior, 

en función de la escala del proceso (Gaikwad et al.,2018). De manera industrial, el material 

utilizado es el acero inoxidable. 

 

Fig.II9. Vista interior de un fermentador típico, con geometría igual a los de este proyecto (sin 

aireador) (Meisenberg y Simmons,2017) 

 

 

 La agitación en el fermentador es un parámetro crucial, ya que es necesario asegurar 

que la biomasa se mantiene en suspensión 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 categorías, turbinas de 
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discos, discos con paletas, turbinas abiertas de paso variable y hélices marinas (Solomons, 

1969). 

 Desde los años cuarenta del siglo pasado la turbina Rushton de discos ha sido 

considerada la óptima para la agitación en la mayoría de los procesos fermentativos (Stanbury 

et al.,1995). Este tipo de agitador genera un flujo radial, y generalmente se utiliza más de uno en 

el fermentador para mejorar la mezcla del medio, asegurando la suspensión de las partículas.  

 

Fig.II10. Turbina Rushton estándar (Li et al., 2011) 

 

En este caso el agitador mecánico 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 diámetro 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 separación entre agitadores debería ser en torno a una o dos veces 

el diámetro del agitador, mientras que el agitador que se encuentre en el nivel más bajo del 

tanque debería estar a una distancia igual a su diámetro del fondo (Kenty et al., 2009), ya que si 

están muy cercanos entre ellos la potencia suministrada al fluido disminuye, mientras que si 

están demasiado alejados entre ellos el fluido no experimenta un mezclado adecuado. De tal 

manera el número de agitadores necesarios puede calcularse a través de (Kenty et al., 2009): 

𝐻𝐿−𝑑𝑖

𝑑𝑖
> 𝑛𝑖 >

𝐻𝐿−2𝑑𝑖

2𝑑𝑖
                                                        [II26] 

 Donde di es el diámetro de la turbina, HL es la altura del líquido en el fermentador y n i es 

el número de agitadores. Para nuestro fermentador de 20m3, con la geometría 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 cálculos 

detallados) el diámetro de tanque es de 2.67 m y por tanto el de rodete de 0.80 m. La altura total 

del fermentador será la altura de la sección cilíndrica más dos veces el radio de los cabezales 

semiesféricos, es decir, 4.45 m. 
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De esta manera, utilizando la ecuación II26, el número de agitadores (de diámetro 0.80m) 

en el fermentador (de diámetro 2.67m) y separados 0.80 m entre sí, será de 2. 

 Donde cada uno de ellos funcionan como un mezclador independiente (McCabe et al., 

1993). Con el fin de no dañar las células, es necesario escoger con sumo cuidado la velocidad 

de agitación en el fermentador. Esto puede conocerse a través de la teoría de Kolmogorov, que 

determina los remolinos más pequeños formados en la agitación (Doran, 1995): 

𝜆 = (
𝜈3

𝜀
)

1/4

                                                           [II27] 

 Donde 𝜆 es la dimensión característica de los remolinos más pequeños alcanzables, 𝜈 es 

la viscosidad cinemática del medio y 𝜀 es la velocidad de disipación de energía turbulenta por 

unidad de masa de líquido. En un estado permanente, la velocidad de disipación es igual a la 

potencia proporcionada por el agitador .Para evitar daño microbiano, es necesario que 𝜆 sea 

mayor que 2/3 el diámetro de las células. Así, suponiendo una velocidad de agitación de 120 

rpm, el número de Reynolds en el fermentador será: 

𝑅𝑒𝑎 =
𝜌·(𝑑𝑖)2·𝑁𝑖

𝜇
                                                             [II28] 

 Donde 𝜌 es la densidad del medio, 𝜇 la viscosidad, 𝑁𝑖 la velocidad del agitador en 

revoluciones por segundo y di el diámetro del agitador. Las propiedades reológicas del caldo de 

fermentación pueden ser muy variadas en función del microorganismo, pero en el caso de 

medios diluidos como es este caso puede considerarse fluido Newtoniano (Doran, 1995). 

 Uno de los factores que más afectan la viscosidad del medio es la concentración de 

células, que al considerar éstas como esferas suspendidas en un fluido Newtoniano, la 

viscosidad del conjunto puede predecirse usando la ecuación de Vand (Doran,1995): 

𝜇 = 𝜇𝐿 · (1 + 2.5 · 𝜓 +  7.25 · 𝜓2)                                         [II29] 

 Siendo 𝜓 la fracción volumétrica de los microorganismos y 𝜇𝐿 la viscosidad del medio 

líquido donde están suspendidas las células. Así, tomando un criterio conservador y suponiendo 

que la fracción volumétrica de células del medio es igual al punto con mayor cantidad de células 

(al finalizar la fermentación), 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 -3 Pa · s, y calculando la densidad del 

medio de reacción como la masa total entre el volumen total, se tiene que ésta es 1015 kg/m3. 

Sustituyendo, se obtiene un Reynolds de 1.75·106 (turbulento). 

La potencia necesaria se puede conocer a través del número 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 número de potencia mantiene un valor contante, de tal manera que, mirando 

en la figura II11, el número de potencia es 6. 
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Así, la potencia necesaria será: 

𝑃 = 𝑁𝑝 · 𝜌 · 𝑁𝑖
3 · 𝑑𝑖

5                                                       [II30] 

Donde Np es el número de potencia y P la potencia. Sustituyendo se tiene una potencia 

de 16.2 kW.      

Sustituyendo en la ecuación II27, se tiene que λ =2.17 μm. Teniendo en cuenta que la 

longitud media de las bacterias del género Lactobacillus casei es de unos 3 𝜇m (The genome 

portal of the Department of Energy Joint Genome Institute, 2014), se puede observar que 𝜆 > 

2/3· 3 , por lo que no se estará realizando daño celular, siendo 120 rpm una velocidad aceptable. 

Para turbinas Rushton y número de Reynolds elevados, el tiempo de mezcla puede 

conocerse a través de la siguiente expresión (Kossen y Oosterhuis, 1985): 

𝑁𝑖 · 𝑡𝑚 =
1.54 ·𝑉

𝑑𝑖
3                                                             [II31] 

Donde tm es el tiempo de mezcla y V el volumen de líquido. Así, se tiene que el tiempo 

de mezcla para cada agitador es 22.5 segundos.  

 

Fig.II11. Número de potencia frente al Reynolds para distintos rodetes: (1)  Rushton, (2) 

canalete y (3) hélice marina. (Doran, 1995) 

  

 

 Son unas láminas verticales ancladas o unidas por corchetes a la pared del tanque para 

alterar las líneas de flujo desarrolladas en él y así evitar la formación de vórtices, especialmente 

presentes cuando se utilizan agitadores de flujo radial, como es nuestro caso.  

 En función de la viscosidad del medio, los deflectores pueden colocarse 

perpendicularmente  a la pared, o separados de ella formando un ángulo (Hollan y 

Chapman,1966). En el caso que nos concierne a nosotros, el lactosuero tendrá prácticamente la 
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viscosidad del agua, tal como se supuso con anterioridad, por lo que los deflectores estarán 

unidos perpendicularmente a la pared.  

La anchura óptima de éstos depende también de la viscosidad del fluido, así como del 

diseño del rodete, pero es del orden de 1/10-1/12 el diámetro 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 será 0.25m. 

 

 

 La constante liberación de calor por parte del medio al darse la fermentación, de no haber 

un control, aumentaría la temperatura dentro del reactor poniendo en peligro a los 

microorganismos, por lo que es necesario un sistema de regulación de temperatura.  

En este caso se tratará de un encamisado externo, ya que éste no dificulta la mezcla ni 

la limpieza del fermentador. Pese a que el fermentador tiene forma cilíndrica con cabezales 

semiesféricos (lo cual se tuvo en cuenta para calcular el diámetro y altura de este), el encamisado 

estará dispuesto de tal manera que abarque solo la parte central, la cilíndrica.  

 

Fig.II12. 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 área de intercambio de 

calor puede conocerse a través de: 

𝑄 = 𝑈 · 𝐴 · ∆𝑇𝑙𝑛                                                          [II32] 

Donde Q es el calor intercambiado, U el coeficiente global de intercambio de calor, A el 

área de transmisión  y ∆𝑇𝑙𝑛 es la variación de temperatura logarítmica, que puede obtenerse a 

través de la siguiente expresión (utilizando la nomenclatura de la figura II18): 
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Reynolds 

 ∆𝑇𝑙𝑛 =
(𝑇𝐹−𝑇𝑐𝑜)−(𝑇𝐹−𝑇𝑐𝑖)

ln
(𝑇𝐹−𝑇𝑐𝑜)

(𝑇𝐹−𝑇𝑐𝑖)

                                                    [II33] 

 Mientras que el coeficiente global de transferencia de calor, asumiendo resistencia de 

conducción de la pared despreciable y ausencia de ensuciamiento, con un grosor pequeño sería: 

1

𝑈
=

1

ℎ𝑜
+

1

ℎ𝑖
                                                               [II34]                                                   

 Donde ho es el coeficiente de convección externo y hi el coeficiente de convección interno. 

Para conocer el área de encamisado necesaria, habrá que calcular todos estos términos. 

 

Coeficiente de convección interno 

 En el caso de un reactor con deflectores, agitado y con transferencia de calor desde un 

encamisado (Doran, 1995), el coeficiente de convección puede conocerse a través de la 

siguiente correlación (Chilton et al.,1944): 

 

ℎ𝑖𝐷𝑇

𝑘
= 0.36 · (

𝜌·𝑑𝑖
2·𝑁𝑖

𝜇
)

0.67

· (
𝐶𝑝·𝜇

𝑘
)

0.33

· (
𝜇

𝜇𝑤

)
0.14

                            [II35] 

 Donde la viscosidad 𝜇 y densidad 𝜌 son las del medio de fermentación, y se asumirá que 

la conductividad térmica y la capacidad calorífica, al ser el componente principal agua, serán 

iguales a las de ésta. Además, se asumirá que la viscosidad no varía significativamente entre el 

seno del fluido y la pared, por lo que el último término de la correlación se desprecia. Así, resulta 

un coeficiente interno de 2171 W/m2 K. 

Coeficiente de convección externo 

 El agua de refrigeración 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). Así, el encamisado puede asemejarse a una tubería rectangular, cuya longitud será 

el perímetro exterior del reactor,  con una altura determinada y cuya anchura será la holgura del 

encamisado. Siempre que el Reynolds sea mayor de 10000, el Prantl esté entre 0.7 y 160 y el 

parámetro L/D sea mayor que 10, es posible utilizar la correlación de Dittus-Boelter para obtener 

el coeficiente de convección (Incropera, 2006): 

                                             
ℎ𝑜𝐷𝐻

𝑘
= 0.023 · 𝑅𝑒4/5 · 𝑃𝑟𝑛                                           [II36] 

Donde n, en el caso de calentamiento, es 0.4. Los parámetros pueden obtenerse 

sabiendo que el fluido refrigerante es agua, y considerando la temperatura a la cual evaluar las 

propiedades, la temperatura media de película Tm (media aritmética entre 15ºC y 17ºC). 

Conociendo que la holgura del encamisado son 7cm y determinando la altura de éste iterando 

(véase apéndice C para cálculo detallado), a través de la correlación II38 el coeficiente de 

Prantl 
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convección externo es de 335.09 W/m2 K  

Así, una vez conocidos los coeficientes individuales, se puede conocer el coeficiente 

global de transmisión de calor, y sabiendo todos los términos de la ecuación II32 excepto el área 

de transmisión, es posible obtenerla, resultando en un área de 2.63 m2. 

Sabiendo que el encamisado sólo cubrirá la parte cilíndrica del fermentador, y conociendo 

el área de intercambio requerida, puede verse que para satisfacer las necesidades el 

encamisado tendrá una altura de 0.31 m. Debido a criterios de seguridad, se sobredimensionará 

un 20%, por lo que la longitud será 0.37 m  y se dispondrá de tal manera que esté ubicado en 

la parte central de la sección cilíndrica. (véase apéndice para cálculos detallados) 

 

 

Mantener el reactor libre de organismos patógenos (externos indeseados) es 

especialmente importante en fermentaciones que pueden ser rápidamente arruinadas por 

contaminación. En este caso, Lactobacillus casei es una bacteria con bastante resistencia a 

organismos patógenos. Es por ello por lo que la esterilización del fermentador, así como de todas 

sus líneas y válvulas, no debe ser tan estricta como si se estuviera en una operación no protegida 

(típica de la industria farmacéutica) pero sí sigue siendo necesario.  

Se supondrá que todos los componentes que se introducen al reactor ya están 

esterilizados, estudiándose la esterilización del fermentador propiamente dicho. Así, los 

fermentadores industriales suelen diseñarse para una esterilización in situ con vapor a 

presión, inyectándolo directamente en el equipo, donde el calor supone la lisis celular de los 

organismos contaminantes a través de la desnaturalización de los enzimas intracelulares 

(Clarke, 2013). Para una esterilización efectiva, todo el aire (en este caso nitrógeno) en el reactor 

y en las conexiones debe ser desplazado con vapor (Doran, 1995). Nada más terminar la 

esterilización, es necesario introducir gas estéril (aire o en este caso, nitrógeno) para mantener 

una presión 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 

producirá la condensación de éste, disminuyendo el volumen efectivo anteriormente diseñado, 

por lo que es necesario la purga del agua en exceso (que entrará dentro del tiempo de 

esterilización) 

En términos generales, puede verse una clara relación entre el tiempo necesario para 

una esterilización efectiva y la temperatura de esterilización, siendo ésta la temperatura que se 

mantiene en el reactor durante este proceso: 
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Fig.II13. Eficacia de la esterilización según la temperatura y el tiempo que ésta es mantenida 

(Clarke, 2013) 

  

Representándose en el eje vertical la división entre la cantidad de microorganismos tras 

la esterilización y la cantidad inicial, pudiendo observarse que generalmente manteniendo una 

temperatura de 383K en el fermentador gracias a la inyección de vapor durante 20 minutos, 

la esterilización puede suponerse efectiva. No obstante, dadas las grandes dimensiones de 

fermentador con las que se está trabajando, una gran parte de la duración del proceso de 

esterilización se deberá al calentamiento del reactor hasta alcanzar esa temperatura y el 

posterior enfriamiento, una vez el proceso haya terminado, hasta la temperatura de operación 

normal. Es por ello por lo que, tomando un criterio conservador, es razonable asumir un tiempo 

total de esterilización/limpieza de una hora.  

Por otra parte, el nitrógeno utilizado para asegurar una atmósfera inerte libre de oxígeno 

es esterilizado previamente a su entrada en el fermentador al ser sometido a una filtración en 

profundidad (Clarke,2013). El diseño del filtro no entra dentro del alcance de este proyecto, por 

lo que se supondrá que el nitrógeno se compra ya estéril. 

Las válvulas son un punto potencial de contaminación, por lo que su construcción debe 

de ser conveniente para asegurar condiciones de operación asépticas. Generalmente las 

válvulas convencionales no sirven para operaciones que requieran un grado de esterilización, 

siendo necesario utilizar válvulas tales como Pinch o de diafragma (Doran, 1995) . Es por ello 

por lo que se opta por válvulas de diafragma. 

3.2.2 Filtro rotatorio 1  

 Para la eliminación de los microorganismos del efluente (una vez éste ha salido del 

fermentador) se optó por un filtro rotatorio, con el fin de obtener la biomasa con la menor cantidad 

de agua posible para facilitar su manipulación y transporte, ya que se venderá como componente 
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para la producción de piensos animales (agregándole valor añadido a una corriente del proceso 

que, inicialmente, sería residual). En un filtro rotatorio continuo a vacío el líquido se aspira, 

atravesando el medio filtrante y formándose por tanto en el exterior de éste una torta de sólidos. 

La torta se traslada desde la zona de filtrado, para ser posteriormente lavada, secada y 

finalmente descargada. Al rotar, se consigue que la operación sea continua, trabajando 

simultáneamente cada una de las zona. 

De manera general este tipo de filtros no trabaja a gran vacío, teniendo una diferencia de 

presión a través del medio filtrante de entre 250 y 500 mmHg, girando a velocidades entre 0.1 y 

2 rpm (McCabe et al.,1993). 

 

Fig.II14. Distintas regiones en un filtro rotatorio a vacío (Calleja Pardo et Al., 1999) 

  

 Así, tomando valores intermedios, se optó por trabajar con una diferencia de presión de 

375 mmHg (50kPa) y a una velocidad de 0.5 rpm (cuando más lento, menor resistencia del 

medio filtrante y mayor espesor de torta, asegurando su descarga).  La fracción sumergida será 

0.3 (McCabe et al.,1993). Para una caída de presión constante a través del filtro, suponiendo 

resistencia del medio filtrante despreciable y en función de las características del efluente a filtrar 

y de los parámetros de operación anteriores, es posible conocer el área de filtrado necesario a 

través de (Calleja Pardo et Al., 1999): 

𝑉 = [
2·𝑓·𝑡𝑐

(
𝛼𝜇𝑐𝑠
𝐴2∆𝑃

)
]

1/2

                                                         [II37] 

 Donde puede observarse que el área de filtrado dependerá de la caída de presión, de la 

viscosidad, de la resistencia específica de la torta, de la concentración de sólidos en el efluente 

y del volumen a filtrar. 
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 Es necesario conocer la resistencia específica de la torta. Debido a la escasez de datos 

tan concretos en la literatura, se utilizará la resistencia encontrada para la especie Streptomyces 

printinaespiralis y se supondrá similar a la que causaría la torta formada por Lactobacillus Casei. 

En el estudio realizado por Meireles et al., (2003) se determinó la resistencia hidráulica de la 

torta que forma esta especie para condiciones distintas. Es decir, el valor dado en dicho artículo 

es el denominado Rc, el cual equivale,en el artículo, a: 

𝑅𝑐 = 𝛼
𝑐𝑠𝑉

𝐴
                                                              [II38] 

Y obtuvieron, en el peor de los casos posibles, una resistencia hidráulica de torta de 

3.14·1010 m-1. Conociendo que en dicho estudio el volumen filtrado eran 60 Ml, el área de filtrado 

era 41.8 cm2 , la densidad del medio a filtrar era 1000 kg/m3 y la concentración de sólidos en 

dicho efluente era de 0.05% en peso, se tendría que la resistencia específica de la torta es de 

1.54·1010 m/kg. 

Sabiendo que la velocidad de rotación 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), será de 0.0135m3. 

Sustituyendo en la ecuación II37 todos estos parámetros obtenidos, así como las condiciones 

de operación por las que se optó y las propiedades del efluente se tiene que el área de filtrado 

necesaria para estos requerimientos es de 2.02 m2. Por motivos de seguridad se 

sobredimensionará un 20%, es decir, 2.42 m2. Sabiendo que el tambor rotatorio externo suele 

tener un diámetro entre 0.3 y 3 m (McCabe et al., 1993), se tomará un valor de 0.5 m. Así, el 

filtro tendrá una longitud de 1.55 m para el área requerida. 

3.2.3 Tanque de acidificación  

 Tal como se expuso con anterioridad, el tanque donde se va a realizar la acidificación se 

trata de un reactor agitado que opera en continuo (CSTR), donde el parámetro crucial de diseño 

será la agitación, ya que ha de ser lo suficientemente eficaz para asegurar que todo el ácido 

sulfúrico concentrado al 98% se pone en contacto con la sal de calcio.  

Se trata de un reactor cilíndrico, que seguirá las dimensiones estándar (véase figura). 

Así, para un volumen total de 13 m3, donde el 80% está ocupado (por seguridad) por la masa 

reaccionante (10.5 m3) y siguiendo la recomendación de Wallas (1988), siendo la altura del nivel 

de líquido igual al diámetro del equipo, se puede calcular el diámetro del tanque y su altura total, 

resultando en un DT de 2.37 m y una altura H de 2.95 m.  

De esta manera tiene un tiempo de residencia hidráulico, sabiendo que éste es el 

volumen utilizado del reactor (10.5 m3) entre el caudal de efluente (1.35 m3/h) ,de ~7.8 h 
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Fig.II15. Dimensionado estándar del reactor agitado (McCabe et al.,1993) 

Siguiendo la geometría estándar dispuesta en la figura II15, la anchura de los deflectores 

será 1/12 el diámetro del tanque. Así, los 4 deflectores dispuestos en cruz utilizados en el 

tanque de acidificación tendrán una anchura de 0.2m. En función de la viscosidad del medio, 

los deflectores pueden colocarse perpendicularmente  a la pared, o separados de ella formando 

un ángulo (Hollan y Chapman,1966). En el caso que nos concierne a nosotros, suponiendo la 

viscosidad como la de la solución de yeso, estarán dispuestos perpendicularmente a la pared, 

pero separados de ésta. 

 

 El agitador comúnmente utilizado para la mezcla de líquidos, que es nuestro caso, es la 

turbina de hoja sumergida (Treybal,1997). Este tipo de turbina tiene la característica de que 

no produce únicamente flujo radial como el resto de ellas, sino que también produce flujo axial 

(Treybal, 1997), lo cual es óptimo para la suspensión de las partículas sólidas de yeso formadas 

(Rieger y Ditl, 1994). La turbina utilizada será la estándar de 6 hojas con un ángulo de 

inclinación de 45º. Conociendo el diámetro del tanque y siguiendo la geometría estándar 

dispuesta en la figura 15 el agitador tendrá un diámetro de 0.80m. 

Por lo que respecta a la velocidad de agitación, hay que tener en cuenta que en el tanque 

está precipitando yeso, con una gran densidad y que, en el caso de que la turbina no proporcione 

la suficiente intensidad, descenderá al fondo del reactor acumulándose. Es por ello por lo que 

para conocer la velocidad crítica de agitación (la cual asegura una suspensión completa de 

partículas) se utiliza la siguiente correlación (Zwietering, 1957): 

𝑛𝑐 · 𝐷𝑎
0.85 = 𝑆𝜈0.1𝐷𝑝

0.2 (𝑔
∆𝜌

𝜌
)

0.45

𝐵0.13                                        [II39] 

Donde nc es la velocidad de agitación crítica, Da es el diámetro de agitador, Dp es el 

diámetro de partícula medio, S es el factor de forma (para una turbina de 6 hojas con diámetro 

0.3Dt, S = 7.5), B es 100 · peso de sólido/peso de líquido y el resto de los parámetros son las 
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distintas propiedades del medio (véase apéndice C para cálculo detallado). 

Puede conocerse la densidad de la suspensión sabiendo que es la masa total entre el 

volumen total, resultando en 1025 kg/m3. Tomando un criterio conservador, se tomará como 

viscosidad la de la disolución de yeso (~3% peso) en agua, ya que es el valor más elevado y con 

mayor contribución a la viscosidad total (véase apéndice con el valor). 

Sustituyendo en la correlación, puede observarse que para una velocidad de agitación 

de 300rpm (5 rev/s) las partículas de yeso de hasta 1.7 cm de diámetro estarían en completa 

suspensión, pudiendo asegurar que no habrá ningún tipo de sedimentación en la parte inferior 

del tanque. Como condición de la anterior correlación, 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 · 105 (turbulento) y el tiempo de 

mezcla por tanto se calculará para este tipo de turbina estándar de seis hojas a través de 

(McCabe et al., 1993):  𝑡𝑚 =
5 ·𝑉

𝑞
 resultando en un tiempo de 7.52 s (véase cálculo en apéndice) 

Conocer la potencia necesaria es posible a través del número de potencia, que en este 

caso para flujo turbulento con turbina de seis hojas es de 6 (McCabe et al., 1993). Utilizando la 

ecuación II30 anteriormente descrita se obtiene una potencia necesaria de 252 kW. 

 

 La mezcla del ácido sulfúrico concentrado al 98% en peso con un gran caudal de agua 

es una operación sumamente exotérmica, que juntándose con la propia reacción de acidificación 

y la de formación del yeso, componen un proceso global con una gran generación de calor, por 

lo que es necesario un mecanismo de control de temperatura.  

 De manera análoga al equipo anterior, se optó por un encamisado externo ya que no 

dificulta la agitación dentro del reactor. De usarse un serpentín interno, parte del yeso formado 

podría colisionar con él, dañándolo o ensuciándolo, dificultando la transferencia de calor. Así, el 

coeficiente de convección interno se calculó (véase apéndice C para cálculos detallados), en 

este caso, a través de (McCabe et al., 1993): 

ℎ𝑖𝐷𝑇

𝑘
= 0.76 · (

𝜌·𝑑𝑖
2·𝑁𝑖

𝜇
)

2/3

· (
𝐶𝑝·𝜇

𝑘
)

1/3

· (
𝜇

𝜇𝑤

)
0.24

                                  [II40]                             

Resultando en 3007 W/m2K. Por otra parte, utilizando la correlación de Gnielinski para el 

coeficiente de convección externo (con una metodología análoga a la del cálculo del coeficiente 

en el fermentador), se obtuvo un ho de 243.65 W/m2K, lo que se traduce en un coeficiente global 

U de 225.45 W/m2K , y conociendo las necesidades energéticas se saca el área. Añadiendo un 

20% más de área como medida de seguridad, finalmente se obtiene un encamisado de altura 

0.45m y un espesor de 7cm, abrazando la parte central del reactor cilíndrico. 
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3.2.4.  Filtro rotatorio 2 

 El objetivo de este equipo será el eliminar el yeso formado en el tanque de acidificación, 

con el objetivo de que, al último equipo (el evaporador), sólo llegue un sistema binario 

agua/láctico sin ningún tipo de sólidos. De igual manera que en el punto 3.2.2 y para seguir un 

mismo criterio de diseño, se optó por un filtro rotatorio a vacío, con las mismas especificaciones 

de operación que el anterior: velocidad de agitación 0.5 rpm, caída de presión constante de 

50kPa y fracción sumergida 0.3.  

Por su parte, la resistencia específica 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 precipitación y posterior filtración del sulfato de calcio dihidratado. Para una concentración 

de citratos de cero, como es nuestro caso, obtuvieron una resistencia específica de torta media 

de 7·109 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 será la fracción sumergida por el tiempo de ciclo, es decir, 36 s), el volumen de 

filtrado será 0.014 m3. Así mismo, la concentración de sólidos en el efluente será 36.92 kg/m3, 

por lo que sustituyendo todo en la ecuación II37 se obtiene un área de filtración necesaria de 

16.18 m2. Sobredimensionándolo un 20%, se tiene 19.5 m3. Dado que el área de filtración 

requerida es considerablemente mayor a la anterior, se utilizará un filtro rotatorio de diámetro 

1.5 m, dentro del intervalo dispuesto por McCabe et al., (1993). Así, el tambor tendrá una 

longitud de 4.15 m. 

 

3.2.5 Evaporador 

El objetivo de la evaporación es concentrar una disolución formada por un soluto no volátil 

(en este caso, el ácido láctico) y un solvente volátil (el agua) al eliminar este último en forma 

vapor (McCabe et al.,1993).  

 La elección de un tipo de evaporador u otro depende principalmente de las características 

del líquido y del grado de requerimiento de la operación (McCabe et al., 1993). El ácido láctico 

es un ácido con sensibilidad térmica y con una gran reactividad, debido a la presencia de dos 

grupos funcionales adyacentes en la molécula de pequeño tamaño (el ácido y el alcohol) y a su 

tendencia a descomponerse a altas temperaturas (Komesu et al, 2017). 

 En cuanto a la evaporación del ácido láctico ésta no será un problema, dado que se 

produce a presión atmosférica en torno a  395 K (véase ficha de seguridad del apéndice general), 

mientras que la temperatura alcanzada por la mezcla en el evaporador será de 373K. Por otra 

parte, en la literatura puede observarse que la reacción indeseada de descomposición, donde el 

ácido láctico se transforma en diferentes productos (dióxido de carbono, acetaldehído, etc) se 
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lleva a cabo a temperaturas mucho más elevadas, en torno a 573 K (Komesu et al, 2017) . 

Además, para disoluciones de ácido láctico con una concentración mayor del 30% en 

peso (Vu et al, 2005), comienza a ser posible reacciones de oligomerización al alcanzar 

temperaturas mayores de 80ºC (Asthana et al., 2006). A menor cantidad de agua, mayor será la 

importancia de estas reacciones. No obstante, dado que en el evaporador se alcanzará un 

máximo de 30% en peso, puede concluirse que trabajar a una presión de 1 atm y por lo tanto a 

una temperatura de 373K en la cámara de evaporación es posible, sin dañar en ningún 

momento el compuesto de interés. 

Existen multitud de evaporadores distintos: verticales, horizontales, tubos largos, cortos, 

con el líquido por el interior de los tubos, con el líquido por fuera de éstos, con circulación natural 

o con circulación forzada (Couper et al., 2012). Los evaporadores de circulación natural son los 

más populares, a pesar de que la circulación forzada sea más versátil (Couper et al., 2012), 

teniendo como inconveniente el gasto añadido de la impulsión de fluidos. 

Cuando se utiliza un único 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 

cámara de condensación de un segundo evaporador (es decir, se convierte en el vapor vivo de 

otro evaporador) y así sucesivamente, el conjunto será de múltiple efecto. La economía térmica 

del evaporador es la consideración a tener más en cuenta en el diseño y operación de estos 

equipos. Ésta se calcula dividiendo el vapor producido entre el vapor vivo consumido. 

 

𝐸𝑐𝑜𝑛𝑜𝑚í𝑎 𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟 =  
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑠𝑜𝑙𝑣𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑔𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝑙𝑜𝑠 𝑛 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑜𝑠

𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑣𝑖𝑣𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝑙𝑜𝑠 𝑛 𝑒𝑓𝑒𝑡𝑜𝑠
                       [II41] 

 

Sustituyendo en la ecuación II41 los valores conocidos de los respectivos balances de 

materia y energía, se obtiene una economía (en el caso de utilizar un simple efecto) de 0.88. 

Y dado que el objetivo de esta etapa será 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 será suficiente, evitando los gastos de equipo asociados al uso de más de un 

efecto (así como el consumo energético derivado de operar a sucesivas bajas presiones). 

Con el fin de minimizar costes, como cabe esperar, es preferible operar en circulación 

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 tratará 

de un evaporador de tubos largos verticales de circulación natural, ya que es el más utilizado, 

debido a su versatilidad y a que suele ser el más barato por unidad de capacidad (Minton,1986). 
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Con el fin de buscar la mayor rentabilidad económica posible, se opta por un evaporador 

de tubos largos verticales de película ascendente, ya que no es necesario recirculación en la 

operación. La alimentación 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 alimentación dentro de los tubos. Así se establece 

una película de alimentación en la pared interior de los tubos que asciende siendo arrastrada por 

el vapor formado en el centro de los tubos y que se irá evaporando poco a poco (Ulhasan y Ali, 

2011). Este tipo de equipo es óptimo para sustancias sensibles al calor, ya que el tiempo de 

residencia dentro del evaporador es corto. Su principal problema es la presión hidroestática 

sobre el punto de ebullición en unidades con tubos muy largos.  

 

Fig. II16. Evaporador de tubos largos verticales (Minton,1986) 

Siguiendo las heurísticas propuestas por Walas (1988), para evaporadores de tubos 

largos verticales, éstos tienen un diámetro de 19-63 milímetros y alturas de 3.65-9.14 metros. 

Tomando valores intermedios, los tubos del evaporador tendrán un diámetro 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/m2K, con estas dimensiones, el número de tubos necesarios para el área requerida de 

5.48 m2 (véase apéndice C para cálculos detallados) es de 7. Uno de los parámetros a optimizar 

en el diseño del evaporador es la disposición de los tubos. Existen tres arreglos distintos: 
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Fig.II17. 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 área 

de intercambio de calor que los otros dos arreglos. Los arreglos cuadrados se utilizan 

generalmente cuando es necesario limpieza mecánica del exterior de los tubos, y ofrecen una 

menor caída de presión, a expensas de una peor transferencia de calor que el arreglo triangular 

(Minton, 1986). Así, se opta por un arreglo triangular, necesitando así una carcasa menor para 

el área de intercambio necesaria que si se hubiese optado por arreglo cuadrado. 

 

 El consumo de vapor vivo a alta temperatura y presión 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 está el añadir efectos al proceso de 

evaporación (mencionado anteriormente)  o reutilizar el vapor de agua generado recirculándolo 

al mismo efecto. El trabajar a múltiples efectos tiene asociado muchos gastos tanto de equipo y 

mantenimiento como de operación (trabajando a presiones inferiores). Es por ello por lo que una 

alternativa interesante sería reutilizar el vapor generado, pudiendo llegar a economías análogas 

a las de evaporadores de múltiples efectos (Minton, 1986) y es por ello por lo que es la alternativa 

que se consideró en este proyecto. El objetivo es aprovechar el vapor producido, 

comprimiéndolo, saturándolo y poder así utilizarlo como vapor vivo. Esta recompresión del vapor 

puede ser térmica o mecánica (Minton, 1986). .  

Con el fin de minimizar la inversión inicial y los costes de mantenimiento, en este proyecto 

se optó por una recompresión térmica del vapor, donde el vapor se comprime al mezclarse 

con otro vapor a alta presión en un eyector. Por tanto, no todo el vapor producido se utilizará 

para producir vapor vivo, por lo que el exceso debe condensarse o liberarse. La ventaja de este 

sistema es que los eyectores son mucho más baratos y fáciles de mantener que los compresores 

y soplantes asociados a la recompresión mecánica, pudiendo operar con volúmenes mayores 

de vapores poco densos. No obstante, estos equipos son poco flexibles a variaciones en los 

parámetros de operación. (McCabe et al., 1993) 
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Fig.II18.Variación de presiones a lo largo del eyector (El-Dessouky y Ettouney, 2002) 

 Así, el vapor producido en el evaporador que se va a recircular será succionado y 

mezclado con el “motive stream”, para dar finalmente el vapor comprimido objetivo. Un 

parámetro fundamental del eyector es la relación Rm (o capacidad) que es la relación 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 será menor que a capacidades menores. Por tanto, de las gráficas del apéndice B, 

sabiendo que la presión de descarga (objetivo) es de 33.6 psia y la presión de succión (del vapor 

producido en el evaporador) es de 14.7 psia (presión 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 definición de Rm: 

𝑅𝑚 = 𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 = 0.9 = 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑠𝑢𝑐𝑐𝑖𝑜𝑛𝑎𝑑𝑜/𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑚𝑜𝑡𝑖𝑣𝑒            [II42] 

𝑐𝑎𝑢𝑑𝑎𝑙 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑠𝑢𝑐𝑐𝑖𝑜𝑛𝑎𝑑𝑜 +  𝑐𝑎𝑢𝑑𝑎𝑙 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑚𝑜𝑡𝑖𝑣𝑒 =  1297.27 𝑘𝑔/ℎ 

Es posible determinar que el caudal másico de vapor succionado sería 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) será liberado a la atmósfera (enfriándose 

rápidamente) y de esta manera, la economía del evaporador aumenta a 1.67. Sabiendo que se 

estará produciendo, por tanto, en el eyector, 1297.27 kg/h de vapor a 232kPa y 125ºC (el vapor 

vivo utilizado en el evaporador), el tamaño del eyector puede conocerse a través de la gráfica 

adjuntada en el apéndice B, resultando en un tamaño  de 4 pulgadas.
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                                                     Tabla II5. RESUMEN DISEÑO SECCIÓN 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                     *Las dimensiones se han redondeado para su compra comercial

Parámetro Fermentador Filtro rotatorio 1 Tanque 
acidificación Filtro rotatorio 2 Evaporador 

Deflectores 4 dispuestos en cruz, 
anchura de 0.25m - 

4 en cruz separados 
de la pared, anchura 

0.2 m 
- - 

Diámetro y 
altura/longitud 

2.70 y 4.50 m, 
respectivamente 

0.5 y 1.55 m, 
respectivamente 

2.40 y 3 m, 
respectivamente 

1.5 y 4.15 m, 
respectivamente 

Tubos: 0.040 y 
6.4 m, 

respectivamente 

Encamisado Abarcando sección 
cilíndrica, altura 0.40 m - Abarcando tanque, 

altura 0.45 m - - 

Geometría 
Cuerpo cilíndrico con 

cabezales 
semiesféricos 

Tambor 
horizontal 
sumergido 

parcialmente 

Cilíndrica 

Tambor 
horizontal 
sumergido 

parcialmente 

7 tubos largos 
verticales 

rodeados de 
una carcasa 

Material Acero inoxidable 304 
Acero inoxidable 

304 
Acero inoxidable 

anticorrosivo 
Acero inoxidable 

304 
Acero 

inoxidable 304 

Modo de 
operación 

Discontinuo, durante 
11 h 

Continuo, a vacío 
constante 50 kPa 

Continuo, tiempo 
residencia 7.8 h 

Continuo, a vacío 
constante 50 kPa 

Continuo 

Sistema 
esterilización 

Vaporización in situ, 
tiempo total 1 hora - - - - 

Velocidad de 
agitación 120 rpm 0.5 rpm (rotación) 300 rpm 0.5 rpm (rotación) - 
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Fecha:                02/05/2020 Observaciones: 
 
 
 
 

Firma: 
 

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE FERMENTADORES 

HOJA 1 DE 2 Proyecto: 
ÁCIDO 

LÁCTICO 
TAG EQUIPO F1/F3 

SECCIÓN DE PLANTA II 

DATOS GENERALES 

DENOMINACIÓN EQUIPO Stirred Tank Fermenter (STF) 

FUNCIÓN 
Reactor de fermentación de lactosa 

residual y neutralización  

DATOS DE OPERACIÓN 

 

FLUIDO 

 
MEZCLA 

REACTANTE 

         Lactosa 

      Nutrientes 

          Biomasa 

 Hidróxido de calcio 

TEMPERATURA DE OPERACIÓN [°C] 37 

PRESIÓN DE OPERACIÓN [atm] 1 

PESO DE OPERACIÓN [kg] 15214 

DENSIDAD [kg/m3] 1015 

VOLUMEN ÚTIL [%] 75* 

DATOS DE DISEÑO 

CAPACIDAD [m3] 20 

DIÁMETRO INTERNO [m] 2.67 

ALTURA [m] 4.45 

POSICIONAMIENTO VERTICAL 

GRUESO CILINDRO [mm] 8.34 

GRUESO FONDOS [mm] 8.34 

PESO VACÍO [kg] 2951.18 

PESO LLENO [kg] 18165.18 

TEMPERATURA DE DISEÑO [°C] 64.7 

PRESIÓN DE DISEÑO [atm] 3.72 

MATERIAL CONSTRUCCIÓN AISI 304 

NORMA DE DISEÑO ASME 

TIPO DE CABEZAL Semiesférico 

SOBREESPESOR POR CORROSIÓN [mm] 3.2 

                                                     DATOS REFRIGERACIÓN             

SISTEMA Encamisado 

 

FLUIDO 
REFRIGERANTE 

TIPO Agua 
DIÁMETRO ENCAMISADO 
[m] 

2.83 

CAUDAL [kg/h] 6769 HOLGURA [cm] 7 

TEMPERATURA 

[°C] 15 ALTURA [m] 0.37 

Tabla II6. Diseño mecánico de los fermentadores-parte 1 
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*75% del volumen ocupado por razones de seguridad 

 

Norma de diseño ASME para recipientes a presión 

Los tres fermentadores a diseñar (análogos entre sí) están hechos de acero inoxidable 

304, operando a 37ºC y 1 atm. Siguiendo las recomendaciones de Walas (1988) la temperatura 

de diseño será 50ºF más que la de operación, es decir, 64.7ºC. Así mismo, la presión de diseño 

será 15 psia más que la de operación máxima, es decir, 3.72 atm.  Por tanto, de las tablas 

adjuntadas en el apéndice B puede observarse que el estrés de operación máximo permitido (S) 

será 115601 kPa y que la eficacia de las juntas, expresada como fracción (EJ) será 0.85. Como 

sobreespesor por corrosión (Cc) se  tiene un valor típico de 1/8”, dado que los fluidos con los que 

se trabaja en el reactor no son excesivamente corrosivos. Así, se obtiene un espesor de pared 

del reactor, en el caso de cuerpo cilíndrico, de 8.34 mm. En el caso de los cabezales 

semiesféricos, se obtiene un grosor tras sustituir en la ecuación correspondiente de 8.33 mm. 

Se opta por el valor más elevado, es decir,  8.34 mm, siendo superior al mínimo para soldadura. 

Teniendo en cuenta la densidad del acero inoxidable 304 (anexo) el peso del reactor vacío será 

de 2459.32 kg, y añadiéndole 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 

cálculos más detallados). Así mismo, la estructura será soportada por un faldón cuyo grosor será 

de 6 mm. 

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE FERMENTADORES 

HOJA 2 DE 2 Proyecto: 
ÁCIDO 

LÁCTICO 

TAG EQUIPO F1/F3 

SECCIÓN DE PLANTA II 

DISEÑO AGITACIÓN 

TIPO          Turbina Rushton 

MATERIAL                  AISI 316 

NÚMERO DE TURBINAS 2 

NÚMERO DE PALAS 6 

POTENCIA [kW] 16.2 

                                             OTROS DETALLES DE DISEÑO 

TIPO RADIOGRAFIADO Examinado en algunos puntos 

SOLDADURA Doble soldadura 
EFICACIA DE SOLDADURA 0.85 

TIPO DE ESTRUCTURA Soportada 

SOPORTE UTILIZADO Faldón 

GROSOR SOPORTE [mm] 6 

Tabla II6. Diseño mecánico de los fermentadores-parte 2 
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Fig. II19. Diagrama de instrumentación y control de la sección II (elaboración propia) 
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Análisis de costes 

Ec. II.47 

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 expresión: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙 = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑜𝑟𝑖𝑔𝑖𝑛𝑎𝑙 (
Í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙

í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑚𝑜𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑜𝑟𝑖𝑔𝑖𝑛𝑎𝑙
)                          [II43] 

 Sabiendo que el índice de costes actual es de 595, el de 1976 era de 192.1, el de 2012 

era 584.6 y el del año 2002 era de 390.4 (véase apéndice). Además, los dólares se pueden pasar 

a euros conociendo que un dólar equivale a 0.92 euros (a 25 de mayo de 2020). 

6.1.1 Fermentador 

 El peso del fermentador diseñado (véase apartado 4) es de 2951.18 kg AISI 304, 

incluyendo el faldón y accesorios. Teniendo en cuenta el precio de este tipo de acero publicado 

por el gobierno de Extremadura adjuntado en el anexo (en el año 2012, 3.21 €/kg), el precio de 

toda la estructura sería de 9473.28 €. Actualizado, 9641.81€. Por otra parte, el precio del sistema 

de agitación (año 2002) se conoce a través de la siguiente figura, sabiendo que será turbina de 

AISI 316 doble girando a 120 rpm (potencia 16.2 Kw): 

 

Fig.II20. 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 área de filtrado fue de 2.42 m2. El coste asociado al filtro AISI 304 con esta área (año 

2002) puede conocerse a través de la siguiente figura, yendo a la isolínea de filtro rotatorio a 

vacío de acero inoxidable: 

3.55·104 $ 

 x 0.69 

 2.45 ·104 $ 

 

3.73·104 $ 

 

3.43 ·104 € 
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6 ·104 $ 

4.8·104 $ 

5.32·104 $ 

8.14·104 $ 

Ec. II.47 

Ec. II.47 

7.5·104  € 

1.15·105  € 

 

 

 

 

 

 

 

  

 

 

 

Fig.II21. Precio de compra de filtros continuos (Peters y Timmerhaus, 2003) 

  

6.1.3 Tanque de acidificación 

El volumen del tanque de acidificación, para un tiempo de residencia de 7.8h y el caudal 

correspondiente, era de 13m3. El coste asociado a ese volumen (año 2002) puede conocerse a 

través de la siguiente figura, yendo a la isolínea de acero inoxidable y soportando una presión 

de hasta 50psia (la presión de operación es de 14.2 psia): 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.II22. Precio de compra de reactores agitados con encamisado (Peters y Timmerhaus, 

2003). 

8.2·104 $ 

1.25·105 $ 
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Ec. II.47 

6.1.4. Filtro rotatorio 2 

 

El área de filtrado utilizada, obtenida en el apartado 3 de esta sección, fue de 20.3 m2. El 

coste asociado al filtro con esta área puede conocerse a través de la anterior figura II22, yendo 

a la isolínea de filtro rotatorio a vacío de acero inoxidable y extrapolando ligeramente, resultando 

en un precio (año 2002) de 2.2·105 $. El precio del equipo actualizado sería de 3.35 ·105 $, es 

decir, 3.08·105 €. 

 

6.1.5 Evaporador 

 

El área de intercambio de calor utilizada, obtenida en el apartado 3 de esta sección, fue 

de 5.48 m2. El coste asociado al evaporador con esta área (año 2002) puede conocerse a través 

de la siguiente figura, yendo a la isolínea de evaporador de tubos verticales y extrapolando 

ligeramente. El valor leído tendrá que ser multiplicado por 2.1 para obtener el precio del 

evaporador de acero inoxidable y será resistente hasta 150 psia: 

 

 
Fig.II23. Precio de compra de distintos evaporadores (Peters y Timmerhaus, 2003) 

 

6.1.6 Termocompresor 

 El caudal másico de vapor vivo a proporcionar por el eyector suponía que éste debía 

tener un tamaño de 4 pulgadas (véase apartado 3.2.3.1). Por motivos de seguridad se 

sobredimensiona un 20%, es decir, será de 4.8 pulgadas y de ejes regulables por lo que su 

precio de compra (año 1976) puede conocerse a través de la siguiente gráfica: 

4.8 ·104 $ 

x 2.1 

 
105 $ 

1.52·105 $ 

1.40·105 € 
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Ec. II.47 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.II24. Precio de compra de termocompresores (Minton,1986). 

  

 

Los costes anteriores no incluyen la instalación del equipo, los cuales son variables. Una 

estimación global de costes para una planta que procesa tanto productos sólidos como fluidos 

puede obtenerse de Peters y Timmerhaus, (1991) la cual está adjuntada en el apéndice B.  

Así, puede verse que el coste de instalación suele suponer el 39% del coste de compra, 

por lo que sumando ese 39% a los costes anteriores, quedaría: 61.158·103 € el fermentador, 

103.768·103 € el filtro rotatorio 1, 159.850·103 € el tanque, 428.120·103 € el filtro rotatorio 2, 

194.600·103 € el evaporador y 15.135·103 € el recompresor (instalaciones incluidas). 

Así, el coste global directo de la sección II, incluyendo instalaciones, es de 962.631·103€.  

En esta sección individual sólo se tendrán 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 análisis económico de estos costes indirectos, así como los costes 

directos de equipos utilizados en las tres secciones por igual (e.j., bombas, tuberías, etc) y de la 

mano de obra se encuentra en la parte grupal de este proyecto debido a su índole general. 

 

3000 $ 

11836 $ 

10.889·103 € 
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APÉNDICE AII: TABLAS Y FIGURAS ADICIONALES 

AII.1. Tablas adicionales 

 Tabla II7. Entalpías de formación de los distintos compuestos en el tanque 

 

 

 

 

Tabla II8. Entalpías de formación de los distintos compuestos en el fermentador (Stokckar et 

al., (1993)) 

 

 

 

 

Tabla II9. Calores específicos de los distintos componentes del sistema 

 

 

 

 

 

Tabla II10. Propiedades líquido y vapor (Klein y Alvarado,2001) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Componente ∆𝐇𝐟
𝐨(kJ/mol) Referencia bibliográfica 

Ácido láctico -686.30 Stokckar et al., (1993) 
Ácido sulfúrico -813.89 Atkins (1998) 

Lactato de calcio -1916.00 Stokckar et al., (1993) 
Sulfato de calcio -1434.00 Atkins (1998) 

Componente ∆𝐇𝐟
𝐨(kJ/mol) 

Ácido láctico -686.30 
Agua -285.83 

Ca(OH)2 -1002.82 
Lactato de calcio -1916.00 

Componente Cp (J/mol K) Referencia bibliográfica 
Ácido láctico 190.0 Furia T.E, (1972) 

Agua 75.3 Stokckar et al., (1993) 
Ca(OH)2 87.5 Lide R., (2003) 

Lactato de calcio 210.0 Khan et al., (2001) 
Lactosa 417.6 Kawaizumi et al., (1981) 

Parámetro Valor 

Densidad líquido (kg/m3) 958.5 

Capacidad calorífica (J/kg·K) 4216 

Conductividad térmica (W/m K) 0.68 

Tensión superficial (N/m) 5.89·10 -2 

Viscosidad (Pa·s) 2.82·10 -4 

Densidad vapor (kg/m3) 0.60 

Calor latente (J/kg) 2.25·106 

Temperatura saturación (K) 373 

Presión saturación (Pa) 101325 



 

214 

Apéndice AII 

 

Tabla II11. Propiedades de los componentes del medio del tanque de acidificación 

 

 

 

 

 

Tabla II12. Diferentes ratios para estimar los costes de inversión basándose en los costes de 

compra (Peters y Timmerhaus, 2003) 

 

 

 

 

Parámetro Valor Referencia bibliográfica 

Densidad agua (kg/m3) 994 Klein y Alvarado, (2001) 

Densidad yeso (kg/m3) 2320 NIOSH (2016) 
Viscosidad suspensión 
al ~3% peso en yeso 

(Pa·s)  

0.02 Raii et al.,(2012) 
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Tabla II13. Base de precios de la construcción del gobierno de Extremadura (disponible online -

http://basepreciosconstruccion.gobex.es/p/p34xa/p34xa.html) 

3 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

http://basepreciosconstruccion.gobex.es/p/p34xa/p34xa.html
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Tabla II14. Índice de costes medio durante los años 1987-2002 (Peters y Timmerhaus, 2003) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Tabla II15. Índice de costes en ingeniería química durante los años 2011-2013 (Peters y 

Timmerhaus, 2003) 
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Tabla II16. Índice de costes durante los años 1963-2000 (Vatavuk, 2002) 
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AII.2. Figuras adicionales 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.II25. Ecuaciones de diseño y datos para recipientes a presión basados en el ASME Boiler 

and Pressure Vessel Code (Peters y Timmerhaus, 2003) 
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Fig.II26. Ecuaciones de diseño y datos para recipientes a presión basados en el ASME Boiler 

and Pressure Vessel Code - CONTINUACIÓN (Peters y Timmerhaus, 2003) 
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Fig.II27. Propiedades del agua líquida a presión atmosférica (Klein y Alvarado, 2001) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig.II28. Curvas del ratio de capacidad del eyector (Minton, 1986) 
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Fig.II29. Tamaño del eyector en función del caudal másico de descarga (Minton, 1986) 
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a = holgura (7cm) 

b = altura (?) 

 

APÉNDICE BII: CÁLCULOS DETALLADOS  

BII.1. Cálculo dimensiones y propiedades en el fermentador 

Dimensiones 

𝑉𝑇 =  20𝑚3 =  𝜋 · (
𝐷𝑇

2
)

2

· ℎ + 2 · [ 
2

3
· 𝜋 · (

𝐷𝑇

2
)

3
]                         [II44] 

          𝑉𝐿 =  15𝑚3 =  𝜋 · (
𝐷𝑇

2
)

2

· ℎ + [ 
2

3
· 𝜋 · (

𝐷𝑇

2
)

3
]                                [II45] 

De tal manera que DT es 2.67 m y h 1.78 m. La altura total será esos 1.78 m más dos veces el 

radio de los cabezales semiesféricos, que coincide con el radio del tanque, dando un total de 

4.45 m. 

Propiedades 

𝜓 =
(15𝑚3 −

14192.85𝑘𝑔
994.3 𝑘𝑔/𝑚3 −

696.98 𝑘𝑔
1490 𝑘𝑔/𝑚3)

15 𝑚3
= 1.72 · 10−2 

 

𝜇 = 0.71 · 10−3 · [1 + 2.5 · (1.72 · 10−2)  +  7.25 · (1.72 · 10−2)2] = 0.74 · 10−3 Pa·s     

Potencia 

𝑃 = 6 · 1015 𝑘𝑔/𝑚3 · (2 𝑠−1)3 · (0.80𝑚)5 =  1.62 · 104 𝑘𝑔 𝑚2𝑠−3 = 𝟏𝟔. 𝟐 𝒌𝑾 

 

BII.2. Cálculo del coeficiente de convección externo del encamisado del fermentador 

El encamisado puede asemejarse a una tubería rectangular, cuya longitud será el 

perímetro exterior del reactor y cuya anchura será su holgura. Sin embargo, su altura es 

desconocida, y de ella dependerá 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 transmisión de calor U. Es por ello por lo que es necesario utilizar la 

herramienta Solver del programa informático Microsoft Excel. Se está en el siguiente caso: 

 

𝐷𝐻 =
4 · 𝐴𝑐

𝑃
=

4 · (𝑎 · 𝑏)

(2𝑎 + 2𝑏)
=

4 · (0.07 · 𝑏)

(2 · 0.07 + 2𝑏)
 

𝑅𝑒 =
𝜌 · 𝑣 · 𝐷𝐻

𝜇
=

1001 · 𝑣 · 𝐷𝐻

1.13 · 10−3
 

  𝑣 =
𝑄

𝐴𝑐
=

(6.80/3600)

(𝑎 · 𝑏)
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ℎ𝑜𝐷𝐻

𝑘
= 0.023 · 𝑅𝑒4/5 · 𝑃𝑟𝑛 = 0.023 · 𝑅𝑒4/5 · (7.08)0.4  

 
𝑄 = 16000 = 𝑈 · 𝐴 · ∆𝑇𝑙𝑛 = 𝑈 · 𝐴 · 20.98 

 
𝐴 = 2𝜋 𝑟 𝐿  

El procedimiento es el siguiente: inicialmente, se supone una altura de encamisado (b), 

por ejemplo, 0.1 m. Con este valor, se calcula el diámetro hidráulico, así como la velocidad de 

circulación y posteriormente el Reynolds. Con todos estos datos, se calcula el coeficiente exterior 

ho, y sabiendo que el interior es de 2171 W/m2 K, se calcula U y el área de intercambio necesaria. 

Finalmente, con ese área, 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, 

que va tanteando hasta que la condición se cumple. Así, el programa determina que la altura de 

encamisado es de 0.31m, asociada a un coeficiente externo de  335.09 W/m2 K y un área de 

2.63m2. En el diseño 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 está entre 0.7 y 160 y el parámetro L/DH es mayor de 10, 

asegurando así que el uso de la correlación de Dittus-Boelter es correcto.  

 

BII.3. Dimensionado tanque y cálculo de la velocidad crítica de agitación y tiempo de mezla 

en el tanque de acidificación  

Dimensiones 

10.5 𝑚3 = 𝜋 · (
𝐷𝑡

2
)

2

· 𝐷𝑡  [II46]                           Dt = 2.37 m 

               13 𝑚3 = 𝜋 · (
𝐷𝑡

2
)

2

· 𝐻       [II47]                  H = 2.95 m      

Velocidad crítica 

Se está en las siguientes condiciones: 

Da = 0.8 m   S = 7.5 

𝜈 =
𝜇

𝜌
=

0.02

1025
= 1.95 · 10−5 𝑚2/𝑠 

g = 9.8 m2/s   ρ = 1025 kg/m3 

∆𝜌 = 𝜌𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 − 𝜌𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 =  2320 − 1025 =  1295 𝑘𝑔/𝑚3 

𝐵 =
𝑝𝑒𝑠𝑜 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠

𝑝𝑒𝑠𝑜 𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜
· 100 =

49.84

(1283.08 + 52.15)
· 100 = 3.73 
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Para nc = 5 rev/s 

 Sustituyendo: 

𝑛𝑐 · (0.8) 
0.85 = 7.5 · (1.95 · 10−5)0.1𝐷𝑝

0.2 (9.8 ·
1295

1025
)

0.45
(3.73)0.13       

                                   

 

𝑫𝒑 = 𝟏. 𝟕 · 𝟏𝟎−𝟐 𝒎 =  𝟏. 𝟕 𝒄𝒎 

Tiempo mezcla 

𝑡𝑚 =
5 · 𝑉

𝑞
=

5 · 𝑉

0.92 · 𝑛 · 𝐷𝑎
3 · (

𝐷𝑡

𝐷𝑎
)

=
5 · 10.5

0.92 · 5 · (0.8)2 · 2.37
=  𝟕. 𝟓𝟐 𝒔 

 

BII.4. Cálculo del área del encamisado del tanque de acidificación 

Coeficiente de convección interno 

Al ser un CSTR, este medio estará compuesto por los productos: yeso, ácido láctico y agua. 

La densidad y la viscosidad ya fueron calculadas anteriormente, por lo que quedaría la capacidad 

calorífica y la conductividad térmica. Dado que el componente principal es el agua, es seguro 

considerar que la conductividad térmica de la mezcla será análoga a la del agua. Esto podría 

hacerse también con el calor específico Cp. Sin embargo, para observar que no existen muchas 

discrepancias, como aproximación, la capacidad térmica de la mezcla puede calcularse a través 

de la siguiente expresión: 

  𝐶𝑝,𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 = ∑ 𝜒𝑖𝐶𝑝𝑖                                                    [II48] 

Donde 𝐶𝑝𝑖 es la capacidad calorífica (en masa o en moles) de cada componente y 𝜒𝑖 la 

fracción másica/molar de dicho componente. Por tanto, tomando los datos del balance de 

energía y materia: 

𝐶𝑃,𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 =
49.84

1385.1
·  1.087 +

52.15

1385.1
· 2.11 +

1283.08

1385.1
· 4.18 = 3.99 𝑘𝐽/𝑘𝑔 𝐾 

 

Asumiendo que la viscosidad no varía significativamente entre el seno del fluido y la pared 

(por lo que el último término de la correlación se desprecia), se sustituye: 

ℎ𝑖 · 2.37

0.623
= 0.76 · (

1025 ·  0.82 · 5 

0.02
)

2/3

· (
3998.8 · 0.02

0.623
)

1/3

 

 

𝒉𝒊 =  𝟑𝟎𝟏𝟗. 𝟓𝟑 𝑾/𝒎𝟐𝑲 
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Área necesaria 

 Se usa la misma metodología 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 correlación sea incorrecto. Es por ello por 

lo que en este caso se utiliza la correlación de Gnielinski (Incropera, 2006), válida para un amplio 

rango de condiciones: 0.5 < Pr < 2000 y 3000< Re < 5·106 : 

 

𝑁𝑢𝐷𝐻 =
(𝑓/8)·(𝑅𝑒𝐷−1000)·𝑃𝑟

1+12.7·(𝑓/8)1/2·(𝑃𝑟2/3−1)
                                             [II49] 

Donde f es el factor de fricción del encamisado, que siendo éste principalmente liso, se puede 

calcular a través de: 

𝑓 = (0.79 · ln 𝑅𝑒𝐷 − 1.64)−2                                            [II50] 

Por tanto, siguiendo un procedimiento en Excel análogo al cálculo C1 de este apéndice, pero en 

este caso sacando el factor de fricción primero y posteriormente el coeficiente de convección por 

la correlación anterior, se obtiene una ho de 243.65 W/m2 K. El área asociada será: 

 

𝑈 =
1

1
ℎ𝑖

+
1

ℎ𝑜

= 225.45 𝑊/𝑚 2𝐾                      ∆𝑇𝑙𝑛 =
(310 − 290) − (310 − 288)

ln
(310 − 290)
(310 − 288)

= 20.98 𝐾 

𝑄 = 13500 = 225.45 · 𝐴 · 20.98                     𝐴 =  2.85 𝑚2  =  2 · 𝜋 · 1.185 · 𝐿                        

 

 Resultando en un encamisado de holgura de 7cm y altura de 0.38 m. Tomando un factor 

de seguridad del 20%, el encamisado tendrá una altura de 0.46 m. El Reynolds asociado al 

agua que fluye por este encamisado es de 7111.97 (véase que no podría usarse Dittus-Boelter). 

 

 

BII.5. Cálculo área de intercambio de calor en el evaporador 

Para conocer el área de intercambio de calor requerida, es necesario conocer el coeficiente 

global de transferencia de calor, U. Éste puede conocerse a través de los distintos coeficientes 

individuales, siendo el inverso la resistencia a la transferencia: 

𝑈𝑜 =
1

𝐷𝑜
𝐷𝑖

·
1

ℎ𝑖
+

𝐷𝑜
2𝑘

ln(
𝐷𝑜
𝐷𝑖

)+
𝐷𝑜
𝐷𝑖

𝑅𝐷𝑖+𝑅𝐷𝑜+
1

ℎ𝑜

           .                                  [II51] 
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Donde RD son las resistencias debidas al ensuciamiento, ya sea en la superficie interior (i) o 

en la superficie exterior (o) y k es la conductividad térmica de la pared. Entre ambos fluidos el 

que mayor resistencia supondrá a la transferencia será el que está hirviendo, ya que su 

coeficiente individual de transmisión de calor es mucho inferior que el del vapor condensando. 

Por tanto, el diseño de la unidad será principalmente dependiente del valor de h i 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 líquido en ebullición, generalmente 

en función de qué tipo de ebullición es. En el caso que nos concierne a nosotros, en un 

evaporador de tubos verticales puede haber dos regímenes de ebullición distintos, nucleada y 

no nucleada. La última estará presente a bajas diferencias de temperatura, mientras que la 

nucleada estará presenta a grandes diferencias de temperatura (Ulhasan y Ali, 2011). 

Dado que en el evaporador se estará formando burbujas de vapor que ascienden a gran 

velocidad por el tubo, formando una película de líquido en la pared de este, se puede decir que 

se estará en la zona de ebullición nucleada, donde la mayoría de las burbujas ascienden y no 

colapsan en el líquido (ver figura). 

Así, para el caso de ebullición nucleada de un líquido, el coeficiente individual de transmisión 

de calor puede conocerse a través de (Minton,1986): 

 

ℎ𝐵 = 0.00122 · [
𝑘𝑙

0.79𝑐𝑙
0.45𝜌𝑙

0.49

𝜎0.5𝜇𝑙
0.29(𝜆𝜌𝑣)0.24

] · (𝑇𝑤 − 𝑇𝑠)0.24 · (𝑃𝑤 − 𝑃𝑠)0.75               [II52] 

 

Donde el subíndice “l” indica que la propiedad es del líquido y el subíndice “v” indica 

que es del vapor. En este caso c es la capacidad calorífica del agua, mientas que 𝜎 es la 

tensión superficial, Tw es la temperatura de la pared y Ts la temperatura de saturación. 

Finalmente, Pw y Ps son las presiones de saturación correspondientes a Tw y Ts.  

Ha de tenerse en cuenta un aspecto del evaporador, y es que, pese a que la cámara de 

evaporación trabaja a presión atmosférica, el agua no está hirviendo a 100 ºC como resultaría 

evidente, sino que está hirviendo a 102.3 ºC. Esto puede verse en cualquiera de las corrientes 

que sale del evaporador en HYSYS. Este fenómeno es el llamado aumento ebulloscópico, el 

cual se basa en un aumento de la temperatura de ebullición del disolvente puro a evaporar (en 

este caso, agua) al encontrarse en disolución con otro componente (Atkins, 1994).  

Por tanto, la temperatura de saturación introducida en la correlación anterior será 375.3K. 

El vapor vivo se condensa a 125ºC por lo que la temperatura de la pared exterior de los tubos 

será esa. Asumiendo buena conductividad térmica de la misma, se aproxima que la pared interior 

tendrá la misma temperatura. Así, sustituyendo las distintas propiedades recogidas en el 
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apéndice B y las temperaturas y presiones en la correlación: 

 

ℎ𝐵 = 0.00122 · [
0.68 

0.794216 
0.45958.5 

0.49

(5.89 · 10−2)0.5(2.82 · 10−4) 
0.29(2.25 · 106 · 0.60 )

0.24
] · (398 − 375.3)0.24

· (232100 − 101325)0.75  = 𝟐𝟑𝟖𝟑𝟏 𝐖/𝐦𝟐𝐊.                 

 

Siguiendo un criterio conservador, y tomando como referencia los valores encontrados 

en Hewitt (1998), se supondrá que las resistencias por ensuciamiento, tanto interior como 

exterior, tendrán una aportación total de 0.1·10 -4 m2 K/W, siendo la conductividad de la pared de 

16 W/mK (véase ficha técnica del anexo)  y, dado que la resistencia asociada al vapor 

condensante se supondrá despreciable debido a los grandes valores de ho, sustituyendo en la 

ecuación II51 se obtendría un coeficiente global basado en el área exterior de 7600 W/m2K. Y 

así es posible conocer el área de intercambio exterior (conociendo las necesidades energéticas): 

 

   𝑄 = 𝑈𝑜𝐴𝑜(𝑇𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑎𝑐𝑖ó𝑛 − 𝑇𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎 𝑒𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛)                            [II53] 

 

788050𝑊 = 7600 · 𝐴𝑜 · (125 − 102.3) 

 

𝐴𝑜  =  4.57 𝑚2 

Por razones de seguridad se sobredimensiona un 20%, es decir, 5.48 m2. Conociendo las 

dimensiones de los tubos (las cuales se expusieron anteriormente) se puede determinar el 

número de tubos necesarios en el evaporador: 

𝐴𝑜,𝑡𝑢𝑏𝑜 = 2 · 𝜋 · 𝑟𝑒𝑥𝑡 · 𝐿 = 𝜋 · 0.0434 · 6.4 = 0.87 𝑚2         𝑁º 𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠 =
𝐴𝑜,𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

𝐴𝑜,𝑡𝑢𝑏𝑜
=

5.48

0.87
=  6.30   ≈  𝟕 

 

BII.6. Diseño mecánico ASME del fermentador 

 La metodología seguida es la propuesta en el código ASME de recipientes a presión. En 

el caso del fermentador, éste puede tratarse como un depósito a presión de acero AISI 304 con 

cuerpo cilíndrico y cabezales semiesféricos.  

Cuerpo cilíndrico 

Mirando en la tabla adjunta en el apéndice B, la ecuación para conocer el grosor del 

cuerpo cilíndrico puede ser una de las siguientes: 
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si 𝑡 ≤
𝑟𝑖

2
 

𝑃 ≤ 0.385𝑆𝐸𝑗 

si 

𝑃 > 0.385𝑆𝐸𝑗 

𝑡 >
𝑟𝑖

2
 

Ecuación [II.49] 

si 

𝑡 ≤ 0.356𝑟𝑖 

 

𝑡 = 𝑟𝑖 (
𝑆𝐸𝑗 + 𝑃

𝑆𝐸𝑗 − 𝑃
)

1/2

− 𝑟𝑖 + 𝐶𝑐  

𝑃 ≤ 0.665𝑆𝐸𝑗 

 

                                                             𝑡 =
𝑃𝑟𝑖

𝑆𝐸𝑗−0.6𝑃
+ 𝐶𝑐     [II54] 

 

 

 

                                                                                         [II55]  

 

 

El sobreespesor por corrosión es difícil de calcular sin poder realizar pruebas mecánicas 

específicas al equipo, pero un desgaste por corrosión de unas 5 milésimas de pulgada por año 

generalmente es satisfactorio para la mayoría de los recipientes (Megyesy,1972). Así, 

suponiendo una vida útil del fermentador de en torno a 20 años, el sobreespesor por corrosión 

será, tras añadir un 20% de seguridad, de 3.2 mm (1/8”). Siguiendo las recomendaciones de 

Walas (1988) la temperatura de diseño será 50ºF más que la de operación, es decir, 64.7ºC. Así 

mismo, la presión de diseño será 15 psia más que la de operación máxima (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 operación máximo permitido (S) será 115601 kPa y que la eficacia de las juntas, 

expresada como fracción (EJ) será 0.85 (doble soldadura revisada en algunos puntos). Por tanto: 

 

0.385 · 115601 · 0.85 = 37830.42 𝑘𝑃𝑎 >  376.93 𝑘𝑃𝑎 (𝑃) 

 

 

𝑡 =
376.93 ·

2.67 · 1000 
2

(115601 · 0.85) − (0.6 · 376.93)
+ 3.2 = 8.34 𝑚𝑚 

 

Cabezales semiesféricos 

Mirando en la tabla adjunta en el apéndice B, la ecuación para conocer el grosor de los 

cabezales puede ser una de las siguientes: 

 

                                                    𝑡 =
𝑃𝑟𝑖

𝑆𝐸𝑗−0.2𝑃
+ 𝐶𝑐            [II56] 

 



 

229 

Apéndice BII 

si 

𝑃 > 0.665𝑆𝐸𝑗 

 

                                           𝑡 = 𝑟𝑖 (
2𝑆𝐸𝑗+2𝑃

2𝑆𝐸𝑗−𝑃
)

1/3

− 𝑟𝑖 + 𝐶𝑐     [II57]  

 

 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 ecuación II56: 

𝑡 =
376.93 ·

2.67 · 1000 
2

(115601 · 0.85) − 376.93
+ 3.2 = 8.33 𝑚𝑚 

 

 Se elige por tanto el mayor espesor obtenido: 8.34 mm. El peso del equipo será, teniendo 

en cuenta la densidad del acero AISI 304 adjuntada en el anexo, de: 

 

𝑃𝑒𝑠𝑜 =  𝜌 · [(2𝜋𝑟𝐿) + 2(2𝜋𝑟2)] · 𝑡 

𝑃𝑒𝑠𝑜 =  7900 · [(2 · 𝜋 · 1.335 · 1.78) + 2 · (2 · 𝜋 · (1.335)2)] · 0.00834 =  2459.32 𝑘𝑔 

 Y añadiendo un 20% de accesorios, se tiene un peso en vacío de 2951.18kg. Por otra 

parte, la estructura del fermentador ha de ser soportada. El faldón es el soporte de uso más 

frecuente y el más satisfactorio para recipientes verticales (Megyesy,1972), y por ello será 

elegido en este caso. El grosor del faldón puede conocerse a través de la siguiente ecuación 

(Megyesy, 1972): 

𝒕 =
𝟏𝟐 𝑴𝑻

𝑹𝟐 𝝅 𝑺𝑬
+

𝑾

𝑫 𝝅 𝑺𝑬
                                                [II58] 

  

Donde: 

MT = momento en la junta del faldón a la cabeza (pies-libra) 

R = radio exterior del faldón (pulgadas) 

S = valor de esfuerzo del material de la cabeza o del faldón, el que sea menor 

(lb/pulgada2) 

E = eficiencia de la junta del faldón a la cabeza (0.6 para soldadura a tope, 0.45    para 

soldadura a traslape) 

W = peso de la torre encima del faldón hasta la junta de la cabeza, en operación (libras) 

t = espesor requerido del faldón (pulgadas) 

𝑡 > 0.356𝑟𝑖 
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 El primer término de la ecuación corresponde al viento, y debido a que el fermentador se 

encontrará localizado en una zona interior, este término se desprecia. Por otra parte, el faldón 

será de acero AISI 304, y suponiendo que el ambiente está, en el peor de los casos, a 30ºC, el 

esfuerzo S del faldón será (apéndice B) de 119580 kPa, por lo que se utilizará en la ecuación 

II58 el de la cabeza anteriormente calculado, ya que es menor (117631 kPa). El diámetro exterior 

del faldón coincide con el del fermentador, y por otra parte la junta del faldón a la cabeza será 

soldada a tope. Así, sustituyendo en las unidades determinadas: 

𝑡 =
40047.36

105.77 ·  𝜋 · 17060 · 0.6
= 1.17 ·  10−2 𝑝𝑢𝑙𝑔𝑎𝑑𝑎𝑠 = 𝟎. 𝟑 𝒎𝒎 

 Puede observarse que el grosor necesario de faldón es sumamente pequeño, por lo que 

se escogerá el mínimo comercial: 6 mm. (BOARDMAN: volumen XVI: soporte del recipiente a 

presión-falda, 2017) Así mismo el faldón tendrá una altura determinada, con el fin de poder vaciar 

el fermentador sin ningún problema por una tubería situada en su parte inferior. Se fija una altura 

de 0.5 metros, de manera que el peso del faldón será (sin tener en cuenta la abertura de la 

tubería de vaciado del fermentador): 

 

𝑃𝑒𝑠𝑜 =  𝜌 · (2𝜋𝑟𝐿) · 𝑡 

𝑃𝑒𝑠𝑜 =  7900 · (2 · 𝜋 · 1.343 · 0.5) · (6 · 10−3) = 199.98 𝑘𝑔 

 

 

 



 
 
  

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

SECCIÓN III 
 

Noelia Márquez Benito 
  



 

 
 

Nomenclatura

 (-rA)s   velocidad de reacción a la salida del reactor de A (mol g-1 min-1) 

𝑘1
°  factor preexponencial reacción de esterificación (mol g-1 min-1) 

𝑘ℎ
°   factor preexponencial reacción de hidrólisis (mol g-1 min-1) 

(−∆𝐻𝑟) entalpia de reacción (kJ mol-1) 

CF  constante de inundación 

Xas  conversión a la salida del reactor del componente A. 

𝑘𝑀  coeficiente de adsorción del metanol 

𝑘𝑤  coeficiente de adsorción del agua 

𝑚̇    Caudal másico (kg s-1) 

𝑣𝐹  velocidad de inundación (m s-1) 

∆Tlm Temperatura logarítmica (K) 

ΔT  diferencia de temperatura 

a  actividad 

Aa  área activa (m2) 

AL  ácido láctico 

A0  área orificio (m2) 

B  flujo de colas de la columna de destilación (kmol h-1) 

Cc  sobreespesor por corrosión (mm) 

Cp  capacidad calorífica (J mol-1 K-1) 

Cx  concentración componente X 

Cx0  concentración inicial  de X 

D  flujo de cabezas de la columna de destilación (kmol h-1) 

d0  diámetro de orificio (mm) 

Da  diámetro agitador (m) 

Dc  diámetro interior de la cesta (m) 

Dext  diámetro exterior (m) 

Dint  diámetro interior (m) 

E   eficacia de junta 

Ea,e  energía aparente de activación de la reacción de esterificación(kJ mol-1) 

Ea,h  energía aparente de activación de la reacción de hidrólisis (kJ mol-1) 

F  flujo de alimentación a la columna de destilación (kmol h-1) 

G’  Flujo másico de vapor (kg h-1) 

hi  coeficiente de transmisión de calor interno (W m-2 K-1) 



 

 
 

ho  coeficiente de transmisión de calor externo (W m-2 K-1) 

k   Conductividad térmica (W m-1 K-1) 

Keq  constante de equilibrio 

L’  Flujo másico de líquido (kg h-1) 

LM  lactato de metilo 

ME  metanol 

n  número de datos experimentales 

Nt   Número de tubos 

Nu  Nusselt 

P presión (kPa) 

p’  diámetro entre centros de orificios (mm) 

Pr  número de Prandlt 

Q  calor generado/aportado (kW) 

qc  calor del condensador (kW) 

QL  Flujo volumétrico de líquido (m3h-1) 

qr  calor del calderín (kW) 

Qv  Flujo volumétrico de vapor (m3h-1) 

R  constante de los gases ideales (J/mol K) 

r  velocidad de reacción (mol g-1 min-1) 

Re  Número de Reynolds 

S   Estrés de operación máximo permitido (kPa) 

t    Grosor (mm) 

T   Temperatura (K) 

     diámetro de la torre (m) 

U  Coeficiente global de transferencia de calor (W m-2 K-1) 

V   Volumen (m3) 

W  agua 

  derramadero 

Wcat  peso de catalizador (g) 

X   Conversión (tanto por uno) 

ρ  Densidad (kg m-3) 

ρL  Densidad del líquido (kg m-3) 

ρv  Densidad del vapor (kg m-3) 



 

 
 

σ    Tensión superficial (N m-1) 

𝑣  flujo volumétrico (m3h-1) 
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En esta parte del proyecto, se desarrolla la sección III, la cual corresponde a la tercera 

parte del proceso. Ésta comprende las últimas operaciones unitarias del proceso, 

fundamentalmente la purificación del ácido láctico. Las operaciones unitarias tratadas son: 

1. Destilación. 

2. Esterificación. 

3. Hidrólisis. 

La purificación del ácido láctico es un proceso realmente importante en este proyecto. 

Se ha diseñado la purificación en dos fases, una primera fase en la que el ácido reacciona 

con un alcohol (metanol) para formas el éster, que es más volátil, y que puede ser fácilmente 

purificado por destilación y, una segunda fase en la que se realiza una hidrólisis del éster 

obteniendo así el ácido láctico purificado. Previamente se ha incluido una preconcentración 

en la que, por medio de una destilación convencional, se elimina el exceso de agua del ácido 

láctico inicial.  

Este método de purificación permite manejar gran capacidad de materia prima además 

de lograr una gran pureza del ácido láctico, en este proyecto se pretende llegar a una pureza 

del 88% en masa. A través del proceso de esterificación-hidrólisis, se espera que todas las 

impurezas no deseadas se eliminen y se obtenga un ácido láctico más puro. 

Las reacciones de esterificación e hidrólisis se van a llevar a cabo en reactores tipo 

CSTR con catalizador de resina iónica y, tras cada reactor, habrá una columna de destilación 

Habrá dos reactores trabajando en paralelo. Las columnas de destilación se han simulado 

usando el programa Aspen HYSYS. 

  

 

 



 
 
  

 
  

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

2. DIAGRAMA DE FLUJO Y BALANCES 
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2.1. DIAGRAMA DE FLUJO DE LA SECCIÓN. 
 

 
 
 

Fig.III1. Diagrama de flujo de la sección (elaboración propia). 

 

 
 



Diagrama de flujo y balances  
 

 
227 

 

2.2. BALANCES DE MATERIA. 

2.2.1. Columna 1. Preconcentración de ácido láctico. 

La corriente de ácido láctico obtenida de la sección II está 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 reacción de esterificación e influiría en el equilibrio. 

 

Fig.III2. Diagrama para el balance de materia para una columna de fraccionamiento 

continuo. (McCabe et Al, 2007) 

De la fig.II2 se obtiene el balance total de materia 𝐹 = 𝐷 + 𝐵 y el balance a un 

componente 𝐹𝑥𝐹 = 𝐷𝑥𝐷 + 𝐵𝑥𝐵. 

Esta columna se ha diseñado con el programa Aspen HYSYS utilizando el modelo 

termodinámico NRTL-ideal, con una presión de 0.3 atm por lo que las caídas de presión en el 

condensador y el calderín se han considerado despreciables o nulas. 

De las opciones existentes en HYSYS se ha considerado un condensador total por lo 

que termodinámicamente solo hay dos grados de libertad, en este caso se considera que la 

fracción molar de agua en el destilado sea 1 y que la temperatura en el calderín sea 75ºC 

(entonces se trabaja a vacío) que es la temperatura de entrada al reactor de esterificación, 

esto permite eliminar agua en el destilado. 
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Tabla III1. Balance global a la columna 1 y composición en peso de las corrientes de 

cabezas y colas 

 ALIMENTACIÓN (F) COLAS(B) CABEZAS(D)  
Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Ácido Láctico 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 III1. Cabe destacar que los valores de los flujos se han aproximado a una 

cifra decimal para una mayor simplicidad en los cálculos. 

 

2.2.2. Reactores de esterificación. 

La corriente de ácido láctico obtenida de la columna 1 se ha concentrado un poco más 

del doble (2.25 veces) para realizar la reacción de esterificación con metanol. Hay numerosos 

estudios de la reacción de ácido láctico con metanol catalizada por sólidos, las condiciones 

de reacción y la cinética utilizadas en este proyecto fueron determinadas por el estudio de 

Sanz et Al, 2002. La cinética de la reacción es la siguiente: 

AL + ME ↔  LM + W 

𝑟 = 𝑘1
0𝑒𝑥𝑝 (

−𝐸𝐴,1

𝑅𝑇
)

(𝑎𝐴𝐿𝑎𝑀𝐸 −
𝑎𝐿𝑀𝑎𝑊

𝐾𝑒𝑞
)

(1 + 𝑘𝑊𝑎𝑊 + 𝑘𝑀𝑎𝑀)𝑛
[=]

𝑚𝑜𝑙

𝑔 · 𝑚𝑖𝑛
 

        [III.1] 

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, así la ecuación queda de la siguiente forma: 

𝑟 = 𝑘1
0𝑒𝑥𝑝 (

−𝐸𝐴,1

𝑅𝑇
) (𝑎𝐴𝐿𝑎𝑀𝐸 −

𝑎𝐿𝑀𝑎𝑊

𝐾𝑒𝑞
) [=]

𝑚𝑜𝑙

𝑔 · 𝑚𝑖𝑛
 

        [III.2] 

 

En este proyecto se ha decidido por realizar la esterificación en dos reactores CSTR 

en paralelo tipo cesta con una resina iónica en su interior que actúa como catalizador. En un 

reactor de mezcla completa, la composición del fluido ha de ser uniforme en todos los puntos 

del reactor, en la práctica es difícil alcanzar esta idealidad, aunque se puede llegar a una 

situación muy aproximada. Las partículas de se introducen en cestas y, teóricamente, se 

considera que la reacción ocurre únicamente en el volumen de partículas de catalizador y no 

en todo el volumen físico del reactor. Es por ello que la ecuación de diseño del reactor, así 

como la velocidad de reacción, están escritas en función de la masa del catalizador. 

Aunque en este proyecto no se tienen en cuenta los dímeros, en la reacción de 

esterificación pueden llegar a formarse. Sin embargo, dado que la velocidad de reacción 

directa de esterificación para la formación del lactato de metilo es dos órdenes superior a la 
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formación de dimetil lactato, es por ello que no se ha tenido en cuenta su formación (Su et Al.) 

Balance de materia a cada reactor: 

Acumulación = Entrada – Salida + Generación  
                                                            (1)    =      (2)       –   (3)     +     (4)     
 

(1) En un reactor continuo por lo que es nulo, no hay acumulación. 

(2) El termino de entrada para componente será: 

𝐹𝑥𝑜 = 𝐶𝑥𝑜 · 𝑣         [III.3] 

Donde 𝐶𝑥𝑜 es la concentración inicial de cada componente y  𝑣 el flujo volumétrico. 

(3) El termino de salida para cada componente será 

𝐹𝑥 = 𝐶𝑥 · 𝑣         [III.4] 

 

(4) El termino de generación será: 

𝑊𝑐𝑎𝑡 · (𝑟)         [III.5] 

 

Donde W es el peso de catalizador. 

Así, la ecuación general quedará de la siguiente forma: 

𝑊𝑐𝑎𝑡

𝑣
=

𝐶𝑥 − 𝐶𝑥𝑜

(𝑟)
 

        [III.6] 

Entrada: 

A estos reactores no solo llega la corriente de ácido láctico preconcentrado de la 

primera columna en este proyecto se ha diseñado que una parte de la segunda columna 

(columna de purificación del lactato de etilo) se recircule y entre de nuevo en los reactores, ya 

que esta corriente, es residual y tiene una composición al 99.92% de ácido láctico que no ha 

reaccionado previamente con el metanol.  

En el reactor se introduce metanol en una relación molar de 3:1 con respecto al ácido 

láctico. La reacción se lleva a cabo a 1 atm y 75ºC (Sanz et Al ,2002).  

Tabla III2. Resumen de las corrientes de entrada de cada reactor de esterificación. 

 Columna 

preconcentración  

Ácido láctico 

Recirculación 

columna purificación 

lactato de metilo 

Corriente metanol 

𝒗(m3/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 ácido láctico), supone una 

alimentación de 0.11m3/h. (792 kg/m3) 

Con los datos de la Tabla III2 y aplicando la ecuación [III.3] se obtienen las 

concentraciones de entrada al reactor de la tabla II3, con un flujo de 0,19 𝑚3/ℎ. 

Tabla III3. Concentraciones de entrada a cada reactor de esterificación. 

 

 

 

 

 

Salida: 

 La conversión de equilibrio de esta reacción es del 32.5% del ácido láctico (Sanz et 

Al, 2002) y aunque la reacción se realiza en las mejores condiciones, se ha supuesto una 

conversión del 30%. Teniendo en cuenta esta conversión, 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 tendrá el mismo valor que el de la entrada 

(0.19 𝑚3/ℎ), con todo ello se calcularán los flujos molares a la salida de cada reactor. Los 

resultados se presentan en la Tabla III4. 

Tabla III4. Resumen de concentraciones y flujos molares de salida de cada reactor de 

esterificación. 

 Concentración (kmol/m3) Flujo molar (kmol/h) 

Ácido láctico 3.34 0.64 

Metanol 12.89 2.45 

Lactato de metilo 1.43 0.27 

Agua 5.05 0.96 

 

 

Tabla III5. Balance global de esterificación y composición en peso de las corrientes. 
 

ENTRADA SALIDA  
Caudal másico 

(Kg/h) 
Composición 

% Peso 
Caudal másico 

(Kg/h) 
Composición 

% Peso 
Ácido láctico 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 

 

 

 Concentración (kmol/m3) 

Ácido láctico 4.77 

Agua 3.61 

Metanol 14.32 
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2.2.3. Columna 2. Separación de lactato de metilo y ácido láctico. 

La consideración más interesante que reseñar de los balances de materia de esta 

columna es que un 98% del flujo de colas se recircula de nuevo al reactor de esterificación. 

Esta columna se ha diseñado con el programa Aspen HYSYS utilizando el modelo 

termodinámico NTRL-ideal, con una presión de 0.4 atm por lo que las caídas de presión en el 

condensador y el calderín se han considerado despreciables o nulas. 

De las opciones existentes en HYSYS se ha considerado un condensador total por lo 

que termodinámicamente solo hay dos grados de libertad, en este caso se han ido variando 

las condiciones de temperatura (190ºC) y la relación de reflujo molar (8) en el condensador 

para obtener la mayor parte del lactato de metilo en la corriente de destilado. 

Tabla III6. Balance global a la columna 2 y composición en peso de las corrientes de 

destilado y condensado.  

 ALIMENTACIÓN (F) COLAS(B) CABEZAS(D)  
Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Ácido Láctico 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 esterificación (0.09 m3/h) y 2.5 mol/h se purgan. 

 

2.2.4. Reactor hidrólisis del lactato de metilo. 

La corriente del destilado proveniente de la columna de purificación del lactato de 

metilo no tiene ácido láctico, esto facilita la reacción de hidrólisis, ya que ahora se va a revertir 

el equilibrio para poder conseguir un ácido láctico sin impurezas. 

Hay numerosos estudios de la reacción de hidrólisis catalizada por sólidos, las 

condiciones de reacción y la cinética utilizadas en este proyecto fueron determinadas por el 

estudio de Sanz et Al, 2004. 

La cinética de la reacción es la siguiente: 

LM + W ↔  AL + ME 

𝑟 =
𝑘1

0𝑒𝑥𝑝 (
−𝐸𝐴,𝑒

𝑅𝑇 ) 𝑎𝐴𝐿𝑎𝑀𝐸 − 𝑘ℎ
0𝑒𝑥𝑝 (

−𝐸𝐴,ℎ

𝑅𝑇 ) 𝑎𝐿𝑀𝑎𝑊

(1 + ∑ 𝑘𝑖𝑎𝑖𝑖 )𝑛
[=]

𝑚𝑜𝑙

𝑔 · 𝑚𝑖𝑛
 

        [III.7] 

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, así que la ecuación quedaría de la siguiente 

forma: 



Diagrama de flujo y balances  
 

 
232 

 

𝑟 = 𝑘1
0𝑒𝑥𝑝 (

−𝐸𝐴,𝑒

𝑅𝑇
) 𝑎𝐴𝐿𝑎𝑀𝐸 − 𝑘ℎ

0𝑒𝑥𝑝 (
−𝐸𝐴,ℎ

𝑅𝑇
) 𝑎𝐿𝑀𝑎𝑊[=]

𝑚𝑜𝑙

𝑔 · 𝑚𝑖𝑛
 

        [III.8] 

 

Cada reactor se hidrólisis sigue el mismo diseño y tiene los mismos balances de 

materia que el reactor de esterificación. 

Entrada: 

A cada reactor llega la corriente de destilado de la columna de purificación del lactato 

de metilo y una corriente de agua para que se produzca la hidrólisis, parte de esta corriente 

de agua proviene de la columna de preconcentración de ácido láctico. 

Se introduce el agua con una relación molar de 54:1 con respecto al lactato de metilo 

y la reacción se lleva a cabo a 1 atm y 70ºC (Sanz et Al ,2004).  

Tabla III7. Resumen de las corrientes de entrada de cada reactor de hidrólisis. 
 

 

 

 

 

Se alimentan 13.75 kmol/h de agua (0.26 m3/h) (971.6 kg/m3). 

Con los datos de la Tabla III7 y aplicando la ecuación [III.3] se obtienen las 

concentraciones de entrada a cada reactor de la tabla III8, con un caudal volumétrico de 

0.40 𝑚3/ℎ. 

Tabla III8. Concentraciones de entrada a cada reactor de hidrólisis. 

 

 

 

 

 

Salida: 

 La conversión de equilibrio de esta reacción es del 97% de lactato de metilo (Sanz et 

Al ,2004) y se ha supuesto una conversión del 95%. Teniendo en cuenta esta conversión, 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 tendrá el mismo valor que el de 

la entrada (0.40 𝑚3/ℎ), con todo ello se calcularán los flujos molares a la salida de cada 

reactor. Los resultados se presentan en la Tabla III9. 

 

 

 

 Columna 2 Corriente de agua 

𝒗(m3/h) 0.14 0.26 

FLM(kmol/h) 0.27 - 

FW(kmol/h) 0.96 13.75 

FME(kmol/h) 2.46 - 

 Concentración (kmol/m3) 

Lactato de metilo 0.68 

Agua 37.05 

Metanol 6.19 
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Tabla III9. Resumen de concentraciones y flujos molares de salida de cada reactor de 

hidrólisis. 

 Concentración (kmol/m3) Flujo molar (kmol/h) 

Ácido láctico 0.65 0.26 

Metanol 6.84 2.72 

Lactato de metilo 0.03 0.01 

Agua 36.40 14.46 

 

Tabla III10. Balance global de hidrólisis y composición en peso de las corrientes. 
 

ENTRADA SALIDA  
Caudal másico 

(Kg/h) 
Composición 

% Peso 
Caudal másico 

(Kg/h) 
Composición 

% Peso 
Ácido láctico - - 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. Producción de ácido láctico y recuperación de metanol. 

Esta columna se ha diseñado con el programa Aspen HYSYS utilizando el modelo 

termodinámico NRTL-ideal, con una presión de 0,2 atm por lo que las caídas de presión en el 

condensador y el calderín se han considerado despreciables o nulas. 

De las opciones existentes en HYSYS se ha considerado un condensador total por lo 

que termodinámicamente solo hay dos grados de libertad, en este caso se han ido variando 

las condiciones de temperatura (62ºC) y la composición en masa de ácido láctico de la 

corriente de condensado (88%) que es la pureza final que se quiere obtener de este producto. 

Tabla III11. Balance global a la columna 3 y composición en peso de las corrientes de 

destilado y condensado.  

 ALIMENTACIÓN (F) COLAS(B) CABEZAS(D) 
 

Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Caudal 
másico 
(Kg/h) 

Composición 
% Peso 

Ácido Láctico 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 ENERGÍA. 

2.3.1. Columna 1. Preconcentración de ácido láctico. 

Las necesidades energéticas de la columna de destilación se obtienen del programa 

Aspen HYSYS y son las siguientes: 

Tabla III12. Necesidades energéticas de la columna 1. 

 Q(kW) 

Condensador(qc) 370 

Calderín (qr) 364 

 

2.3.2. Reactores de esterificación.  

En el balance de energía de cada reactor de esterificación intervienen los siguientes 

términos (Santamaria et al, 1999). 

(Entrada – Salida) + Generación + Transmite = Acumula 

(1)                     +       (2)          +       (3)        =   (4) 

(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 generación es el siguiente: 

(−∆𝐻𝑟)(−𝑟𝐴)𝑠𝑉 = (−∆𝐻𝑟)𝐹𝐴0(𝑋𝐴𝑠 − 𝑋𝐴0)         [III.9] 

(3) Q calor generado o aportado. 

(4) No se acumula nada en este reactor ya que es isotérmico 

El balance de energía quedaría de la siguiente forma: 

Q=(−∆𝐻𝑟)(−𝑟𝐴)𝑠𝑉 = (−∆𝐻𝑟)𝐹𝐴0(𝑋𝐴𝑠 − 𝑋𝐴0)         [III.10] 

Para poder calcular las necesidades energéticas de cada reactor, se necesita saber la 

entalpia de la reacción, este valor no se ha podido encontrar en la bibliografía, por lo que se 

ha calculado mediante la Ley de Hess de la siguiente forma: 

∆𝐻𝑟
𝑜 = ∑ ∆𝐻𝑓,𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠

𝑜 − ∑ ∆𝐻𝑓,𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠
𝑜          [III.11] 

Tabla III13. Entalpias de formación. 
 

ΔHf°(kJ/mol) Referencia 

Ácido láctico -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) 

 

∆𝐻𝑟
𝑜 = [(−646.50) + (−285.83)] − [(−686.30) + (−238.40)] = −7.63𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 

Sin embargo, la reacción se produce a 74ºC, no en condiciones estándar (25ºC) por lo 

que hay que usando la ecuación [III.14] se conoce la entalpia de reacción a esta temperatura 
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∆𝐻𝑟 =  ∆𝐻𝑟
𝑜 +  ∫ ∑ 𝐶𝑝, 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠 −

347.15

298.15

∑ 𝐶𝑝, 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠 𝑑𝑇 
        [III.12] 

Tabla III14. Calores específicos de los distintos componentes. 
 

cp (J/mol K) Referencia 

Ácido láctico 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 III14 no se encuentra el valor de cp del lactato de 

metilo, este valor no se ha encontrado, por lo que para los siguientes cálculos se ha asumido 

que tiene el mismo valor de cp que el ácido láctico. 

∆𝐻𝑟
𝑜 = −7630 + [(347.15 − 298.15) · [(190 + 75.3) − (190 + 79.5)]] = −7836𝐽/𝑚𝑜𝑙 

Aplicando la ecuación [III.10] 

𝑄 = −7.836
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
·  910

𝑚𝑜𝑙

ℎ
· 0.3 ·

1ℎ

3600𝑠
= −0.59 𝑘𝑊 

2.3.3. Columna 2. Separación de lactato de metilo y ácido láctico. 

Las necesidades energéticas de la columna de destilación se obtienen del programa 

Aspen HYSYS y son las siguientes: 

Tabla III15. Necesidades energéticas de la columna 2. 

 Q(kW) 

Condensador(qc) 328 

Calderín (qr) 331 

 

2.3.4. Reactores de hidrólisis del lactato de metilo. 

El balance de energía a cada reactor de hidrólisis es igual al de cada reactor de 

esterificación, como la reacción es la inversa, la entalpia de reacción sería la misma, pero con 

el signo contrario. En este caso, ∆𝐻𝑟
𝑜 = 7836𝐽/𝑚𝑜𝑙. Aplicando la ecuación [III.10] y sabiendo 

que Fao son 270 mol/h Q toma un valor de 0.56 kW 

 

2.3.5. Columna 3. Producción de ácido láctico y recuperación de metanol. 

Las necesidades energéticas de la columna de destilación se obtienen del programa 

Aspen HYSYS y son las siguientes: 

Tabla III16. Necesidades energéticas de la columna 3. 

 Q(kW) 

Condensador(qc) 1608 

Calderín (qr) 1589 
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3.1. DESCRIPCIÓN DE LA UNIDAD. 

 
 

Fig.III3. Diagrama de bloques (elaboración propia). 

Columna 1. Preconcentración de ácido láctico: 

La columna 1 constituye la primera unidad del área de purificación del ácido láctico, su 

principal misión es concentrar el ácido láctico desde un 30% hasta un 60% en masa.  Es una 

columna de destilación con solo 4 platos perforados. 

Reactores de esterificación: 

En cada reactor de esterificación el ácido láctico reacciona con metanol para formar 

lactato de metilo, en cuyo interior se encuentra una resina iónica (Amberlyst 15 Dry) confinada 

en una cesta tipo Robinson-Mahoney. Ambos reactores funcionan de forma paralela. 

Columna 2. Separación de lactato de metilo y ácido láctico: 

En la columna 2 se separa el ácido láctico que no ha reaccionado en el reactor de 

esterificación para poder recircularlo al mismo pasando por el intercambiador de calor 2 para 

ajustar la temperatura del fluido a la de reacción, y el lactato de metilo para la posterior 

reacción de hidrólisis pasando por el intercambiador 1 para calentar la corriente a la 

temperatura de reacción. 

Reactores de hidrólisis del lactato de metilo: 

Cada reactor de hidrólisis tiene el mismo diseño que cada reactor de esterificación, en 

este caso es el lactato de metilo el que reacciona con el agua para formar de nuevo el ácido 

láctico. Cada reactor funciona de forma paralela. 

Columna 3. Producción de ácido láctico y recuperación de metanol. 

 La columna 3 separa el ácido láctico formado del agua y metanol residuales que hay 

en el sistema, así se puede obtener ácido láctico al 88% en masa que es el alcance requerido 

en este proyecto. 
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3.2. ESTRATEGIA DE DISEÑO Y RESULTADOS. 

3.2.1. Columna 1. Preconcentración de ácido láctico. 

El líquido 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 

líquido a través de orificios de un tipo u otro en el plato y pasa al plato superior. El efecto global 

es un contacto múltiple en contracorriente entre el gas y el líquido. (Treybal, 1980). 

Para realizar el diseño de la columna se han extraído los siguientes datos del programa 

Aspen HYSYS del plato de alimentación. 

Tabla III17. Propiedades plato de alimentación obtenidas de Aspen HYSYS. 

Propiedad valor 

Densidad del vapor, ρv(kg/m3) 0.1921 

Densidad del líquido, ρL(kg/m3) 982.5 

Flujo másico de vapor, G’ (kg/h) 561.07 

Flujo másico de líquido, L’(kg/h) 637.21 

Tensión superficial σ(N/m) 0.06351 

Flujo volumétrico de vapor Qv(m3/h) 2920.72 

Flujo volumétrico del líquido QL(m3/h) 0.65 

 

Una de las primeras especificaciones que hay que tomar el seleccionar el tipo de plato. 

Actualmente, los platos más usados en la industria son los platos de válvula, 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. El método de contacto elegido ha sido 

el de flujo cruzado de paso único, en el que el vapor circule por el interior de las perforaciones 

y el líquido circule por el vertedero de un plato a otro.  

3.2.1.1. Diámetro de las perforaciones (d0) y pitch (p’). 

Para todas las columnas se escogerá un diámetro de orificio de ¼ in (6mm) que 

estarán situados en disposición triangular con una distancia entre sus centros (pitch) que suele 

encontrarse en un intervalo de entre 2 a 5 veces el diámetro del orificio, para todos los platos 

de todas las columnas se ha escogido un pitch de 3 veces el diámetro del orificio (18 mm). El 

material de construcción es acero inoxidable, por lo que el espesor de plato será de 2 mm (ep) 

(Tabla III25, apéndice A) 

3.2.1.2. Diámetro de la torre (T). 

El diámetro de la torre y, en consecuencia, su área transversal debe ser lo 

suficientemente grande para manejar el flujo del gas y del líquido dentro de la región de 

operación satisfactoria. (Treybal, 1980) 
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Para poder calcular el diámetro de la torre primero se debe calcular la velocidad de 

inundación (𝑣𝐹): 

𝑣𝐹 =  𝐶𝐹 (
𝜌𝐿 − 𝜌𝐺

𝜌𝐺
)

1
2⁄

 
        [III.13] 

 Donde 𝐶𝐹 es la constante de inundación que se calcula de la siguiente manera: 

 𝐶𝐹 = [𝛼 𝑙𝑜𝑔
1

(𝐿′ 𝐺′⁄ )(𝜌𝐺 𝜌𝐿⁄ )0.5
+ 𝛽] (

𝜎

0.020
)

0.2

 
        [III.14] 

Todos los parámetros y sus unidades están definidos en la tabla III17. Excepto α y β 

que se calculan en base a la relación área de orificio / área activa (A0/Aa). 

Para un arreglo triangular: 

𝐴0

𝐴𝑎
= 0.907 (

𝑑0

𝑝′
)

2

 
        [III.15] 

Como se ha escogido la misma especificación de d0 y p’ la relación A0/Aa será la misma 

para todas las columnas, 0.1. 

Por lo que se cogen las expresiones de α y β tal y como se muestran en la parte 

superior de la tabla III26 (apéndice A) donde t es el espaciamiento entre platos.  

Generalmente, el espaciamiento entre los platos se escoge en base a la facilidad de 

construcción, mantenimiento y costo. Para todos los diámetros, parece que 50 cm (20 in) es 

un mínimo aceptable desde el punto de vista de limpieza de los platos. (Treybal, 1980). Así 

pues, α y β tomarán valores de 0.05 y 0.03 respectivamente, con estos valores se procede a 

calcular el valor de 𝐶𝐹 con la ecuación [III.14], dando un resultado de 0.15 a partir de este 

valor con la ecuación [III.13] se calcula la velocidad de inundación (10.65 m/s) La velocidad 

de trabajo es el 80% de la velocidad de inundación: 8.52 m/s. 

Con estos datos el área activa es de 0.1m2. 

 

Fig.III4. Esquema de las diferentes partes de un plato perforado (elaboración propia). 

En la figura III4 se representa el área activa (perforada) (Aa) que es donde el líquido y 

el gas entran en contacto, las partes denominadas con W son los denominados derramaderos 

por donde circula el líquido de un plato a otro. 

Generalmente W se toma como 0.7T y corresponde con un 8.8% del área total del 
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plato a lo que hay que sumarle un 15% del soporte, con lo que el área total de plato es de 

0.12 m2. 

 Sabiendo que: 

𝐴𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =
𝜋𝑇2

4
 

        [III.16] 

De la ecuación III.16 se despeja T = 0.40m ≈0.5m y se recalcula el área total 0.2 m2. 

Con estos datos se puede calcular W= 0.35m. y se recalcula el área activa Aa=0.15m2. 

3.2.1.3. Numero de orificios, platos reales y altura de la torre. 

Partiendo de un área de orificio de 6mm de diámetro (2.83·10-5m2) y sabiendo que el 

área activa es de 0.1m2 y que el área de orificio es el 10% del área activa, el número de 

orificios será de 533. 

El número de platos ideales calculados por HYSYS es 3, siguiendo las heurísticas 

(“distillation and gas absorption” #17) la eficacia establecida para disoluciones acuosas está 

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 III12. 

Siguiendo las heurísticas (“heat exchangers” #8) el coeficiente de transferencia de 

calor en condensadores es 150
𝐵𝑡𝑢

ℎ°𝐹𝑓𝑡2 = 852
𝑊

𝑚2𝐾
 . El agua de refrigeración se toma de un río 

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 Cp del agua de 4.18 kJ/kg K (wolframalpha) 

y con estos datos se calcula la masa de agua de refrigeración necesaria a partir de la ecuación 

[III.17] con un valor resultante de 17.7 kg/s. 

𝑄 = ṁ𝐶𝑝∆𝑇         [III.17] 

Para conocer el área de intercambio se utiliza la ecuación [III.18] 

𝑄 = 𝑈𝐴∆𝑇𝑙𝑚         [III.18] 

Donde ∆𝑇𝑙𝑚  es la diferencia de temperatura logarítmica de 51.5 K 

Con todos los datos se puede calcular el área de intercambio con la ecuación [III.18] 

de 8.43 m2. 

Siguiendo las heurísticas (“heat exchangers” #2) se escogen tubos estándar de ¾ in 

de diámetro exterior con un pitch de 1 in en arreglo triangular con una longitud de 16 ft. El 

área de tubo es de 0.29m2. Dividiendo el área necesaria entre el área de cada tubo se obtiene 

un total de 29 tubos necesarios. 
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3.2.1.5. Calderín 

Para el calderín se ha escogido un intercambiador de calor de carcasa y tubo 

comercial, que será igual en todas las columnas. Las necesidades energéticas del calderín ya 

se han expuesto en la tabla III12. 

Siguiendo las heurísticas (“heat exchangers” #8) el coeficiente de transferencia de 

calor en condensadores es 200
𝐵𝑡𝑢

ℎ°𝐹𝑓𝑡2 = 1.136
𝑘𝑊

𝑚2𝐾
 . El vapor de agua se introduce siguiendo 

la heurística (“utilities: common specifications” #1) a una presión de 400 psig (≈30 bar) y 440ºF 

(504 K). La temperatura de entrada al calderín es de 342K y la de salida es 348K. Se toma un 

valor de λ del agua de 2256 kJ/kg (didácticafisica, calores de fusión y evaporación) y con estos 

datos se calcula la masa de agua de refrigeración necesaria a partir de la ecuación [III.22]con 

un valor resultante de 0.16kg/s 

𝑄 = ṁ𝜆𝑎𝑔𝑢𝑎         [III.19] 

El área necesaria es de 2.22 m2 con la ecuación [III.18] se calculará el número de tubos y 

siguiendo la misma regla heurística para el diámetro de tubo y longitud. Se obtienen un total 

de 7 tubos.  

 

3.2.2. Columnas 2 y 3. Separación de lactato de metilo y ácido láctico. 

Producción de ácido láctico y recuperación de metanol. 

Para las columnas 2 y 3 se sigue el mismo procedimiento que en la columna de 

preconcentración, en resumen, el uso de platos perforados, y el cálculo del diámetro a través 

de las condiciones de inundación. 

Tabla III18. Propiedades plato de alimentación columnas 2 y 3 obtenidas de Aspen 

HYSYS. 

Propiedad Columna 2 Columna 3 

Densidad del vapor, ρv(kg/m3) 1.23 0.1453 

Densidad del líquido, ρL(kg/m3) 1032 979.3 

Flujo másico de vapor, G’ (kg/h) 2835.04 2450.15 

Flujo másico de líquido, L’(kg/h) 2949.87 2503.16 

Tensión superficial σ(N/m) 0.1666 0.0655 

Flujo volumétrico de vapor Qv(m3/h) 2241.14 16862.70 

Flujo volumétrico del líquido QL(m3/h) 2.86 2.56 
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Tabla III19. Resumen diseño columnas 2 y 3. 

 

Propiedad Columna 
2 

Columna 3 

Velocidad de inundación (m/s) 4.39 12.84 

Velocidad de trabajo(m/s) 3.51 10.27 

Área activa(m2) 0.22 0.6 

Área total(m2) 0.28 0.70 

Diámetro columna (m) 0.6 1 

Derramadero (m) 0.42 0.7 

Platos ideales 10 4 

Platos reales 14 6 

Altura columna (m) 7 3 

Área de perforación(m2) 2.83·10-5 2.83·10-5 

Numero de orificios 768 2133 

Temperatura fluido condensado(K) 321 320 

Área condensador(m2) 12.63 64.11 

Numero de tubos del condensador 43 220 

Temperatura  entrada fluido calderín (K) 462 335 

Temperatura  salida fluido calderín (K) 463 353 

Área calderín(m2) 7 8.8 

Numero de tubos calderín 24 30 

 

3.2.3. Reactores de esterificación. 

Para los reactores de esterificación se ha escogido un reactor de tanque agitado tipo 

cesta. Estos reactores tienen como característica principal que el catalizador se encuentra 

confinado dentro de una cesta en el interior del reactor con una agitación (400 rpm) bien por 

medio de un agitador o porque la cesta gire sobre si misma para mantener el catalizador en 

suspensión 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 aparición de vórtices. El eje giratorio 

está 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 

están cubiertas con una malla de hilo de 0.20 in de grosor y un tamaño de paso de 1.3mm 

para asegurar que el catalizador esté confinado en su interior. 
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Fig.III5. Cesta fija tipo Robinson-Mahoney. (Catalytic reactor.Selection guide) 

Los reactores de esterificación se diseñarán en paralelo, ya que si en algún momento 

una resina falla, se podría trabajar a la mitad de la producción. 

El volumen de catalizador (Amberlyst 15 Dry) se ha calculado siguiendo la ecuación 

III.6 que sustituyendo los valores y la expresión de la velocidad de reacción de esterificación 

se han obtenido 2 kg de catalizador, y con la densidad (ρcat=610 kg/m3) se ha obtenido un 

volumen de catalizador de 4L. 

En el estudio de Sanz et Al, 2002 se hace referencia a que la relación 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/m3 de cada reactivo necesario, con ello se obtiene la 

relación 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 reacción se va a considerar constante, la mayor parte del 

volumen es proporcionada por metanol por lo que en la reacción 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 volúmenes de catalizador y reactivos (94 L) así el volumen de la cesta será 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 heurística (“mixing and agitation” #3) se establece que la altura del líquido 

debe ser igual al diámetro del tanque, y por lo tanto el diámetro del tanque es de 0.5 m. 
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En el interior del reactor habrá una agitación para asegurar que no existan canales 

preferenciales en su interior, para ello se va a diseñar un agitador estándar. 

 

 

Fig. III6. Agitador estándar (McCabe et Al, 2007) 

El agitador debe estar en el interior de la cesta por lo que Dt en este caso será el 

diámetro interior de la cesta (dc) que se va a suponer un 10% menor que el diámetro interior 

del tanque.  

Tabla III20. Especificaciones agitador esterificación 

Dimensión  valor 

Dc (m) 0.46 

Da(m) 0.15 

L(m) 0.03 

W(m) 0.04 

 

 
3.2.4. Reactores de hidrólisis del lactato de metilo. 

Cada reactor de hidrólisis se ha diseñado exactamente igual que cada reactor de 

esterificación siguiendo el estudio de Sanz et Al ,2004 en el que 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 reacción ya que la mayor parte de los reactivos y 

productos es agua. Únicamente se van a mostrar los resultados obtenidos. La velocidad de 

agitación se estima en 400 rpm. 
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Tabla III21. Tabla resumen para las dimensiones del reactor de hidrólisis 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

3.2.5. Intercambiador 1. Calentamiento de lactato de metilo. 

Este intercambiador se ha diseñado para subir la temperatura de la corriente que sale 

por cabezas de la columna de purificación del lactato de metilo desde 48ºC hasta 70ºC que 

es la temperatura a la que se realiza la reacción de hidrólisis. El coeficiente de transmisión de 

calor es 1983 W/m2K (apéndice B), donde el agua de calentamiento entra a 100ºC y sale a 

90ºC 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 diámetro interior de 10.4mm y 1.65 mm de espesor. 

El diámetro exterior de la carcasa será 17.9 mm. 

3.2.6. Intercambiador 2. Enfriamiento de la corriente de ácido láctico 

Este intercambiador se ha diseñado para bajar la temperatura de la corriente que sale 

por colas de la columna 2 a 190ºC hasta los 75ºC que es la temperatura a la que se realiza la 

reacción de esterificación. El coeficiente de transmisión de calor es 1022 W/m2K (apéndice 

B), donde el agua de enfriamiento entra a 15ºC y sale a 20ºC 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 diámetro interior de 7.8mm y 1.24 mm de espesor. El diámetro exterior de la carcasa será 

26.4 mm. 

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 

Diámetro (m) 1.4 

Altura (m) 1.6 

Dc (m) 1.23 

Da(m) 0.41 

L(m) 0.08 

W(m) 0.10 



 

 
  

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

4. DISEÑO MECÁNICO 
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Tabla III22. Resumen del diseño mecánico para la columna 3. 
 

CARCASA CILÍNDRICA 
Espesor (mm) 4.8 
Altura (m) 4 
Diámetro exterior (m) 1.03 

FONDOS (AMBOS IGUALES) 
Altura (m) 0.22 
Radio mayor (m) 1.03 
Radio menor (m) 0.10 
Faldilla (m) 0.19 

FALDÓN 
Espesor (mm) 6.0 
Altura (m) 1.0 
Altura total de la columna 
incluyendo el faldón (m) 

5.6 

AISLAMIENTO 
Material Fibra de vidrio 
Espesor (mm) 51.0 

PLATAFORMAS 
Número 2 
Situación (m) 2 ; 4 

BOCAS DE INSPECCIÓN 
Número 2 
Situación (m) 3 ; 5 

 

Resumen consideraciones tomadas (ver apéndice B): 

- Tanto la columna como los platos estarán construidos en acero inoxidable 316.  

- La soldadura será a tope por doble cordón examinada por zonas. 

- Se han empleado fondos toriesféricos tipo Klopper al ser los más usados en la industria 

y tener un menor coste. Ambos fondos llevan incorporada una parte cilíndrica 

denominada faldilla, en la que se realiza la unión del fondo y la carcasa para obtener 

una unión que no resulte el punto débil de la columna. La distancia entre la faldilla y el 

primer o el último plato se ha establecido en 0.5 m.  

- La columna está diseñada para ser una unidad autosoportada mediante el uso de 

faldones y se ha establecido una altura de faldón de 1 m, teniendo en cuenta la altura 

de la columna y su espesor se ha calculado en base al peso soportado (tanto de 

armazón como de operación).  

- Como la temperatura en el interior de la columna es considerable, se ha optado por 

aislarla con fibra de vidrio.



 
 

 
  

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

5. DIAGRAMA DE TUBERÍAS E INSTRUMENTACIÓN
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Fig.III7. Diagrama de instrumentación (elaboración propia).



 

 
  

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

6. ANÁLISIS DE COSTES 
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6.1. COSTES DIRECTOS. 

6.1.1. Columna 1. Preconcentración de ácido láctico. 

El coste total de la columna 1 se va a conocer sumando las diferentes partes que la 

componen. 

 

Figura III8. Coste de columnas verticales, no incluye platos ni conexiones. 

 

Teniendo en cuenta que la columna opera a 30kPa la presión de diseño serán 101 

kPa, el material de construcción será acero inoxidable 316 y la columna tiene un diámetro de 

0.5 m y una altura de 2m, el coste del armazón de la columna es 14202$. 

Para calcular el coste de los platos se utiliza el siguiente gráfico: 

 

Figura III9.Coste de los platos de las columnas. 
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Los platos elegidos son platos perforados de acero inoxidable, el mínimo valor de 

diámetro para poder calcular el coste del plato es 0.61m por lo que el coste se calculará con 

ese valor, el valor de cada plato es 694$, como la columna consta de 4 platos el coste de 

éstos será 2776$ 

Para condensador y calderín se utilizará la misma figura ya que se ha escogido el 

mismo tipo de equipo. Tanto para el condensador como para el calderín se va a escoger la 

mayor presión soportada en el equipo, en el condensador sería 1atm y en el calderín sería 30 

atm. Como en el gráfico no se tienen esos valores, se escogerá el valor inmediatamente 

superior a ellos, para el condensador 690kPa y para el calderín 3105kPa. 

El material de construcción tanto para la carcasa como para los tubos será acero 

inoxidable. 

 

Fig. III10. Coste de intercambiadores de ¾ de pulgada y 16ft de largo. 

 

El mínimo valor del área es 9.3 m2, es por esto que los costes se han calculado en base a esa 

área. El condensador tiene un coste de 11978$ y el calderín 18332$. 

6.1.2. Reactores de esterificación. 

El coste de cada reactor de esterificación se calculará por partes, primero se calculará 

el precio del tanque con el agitador y posteriormente el precio de la cesta, que se obtendrá 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. III11. Coste de tanques de mezcla con agitación incluida. 

 

Como se puede observar en la figura III11 no se encuentra el valor de 0.127m3 por lo 

que se escogerá el mínimo valor de capacidad para calcular el precio del tanque con el 

agitador en acero 304. Estos reactores tienen ácido en su interior por lo que se construyen en 

acero inoxidable 316, teniendo en cuenta la relación de precio entre ambos, se calculará un 

factor para poder ajustarlo. 

Se supone una relación de precio constante de 1.12 en el tiempo entre ambos aceros, 

con los datos de los precios del acero de la tabla III23. 

De la figura III11 se obtiene un coste de 5588$ que ajustándolo al precio del acero 316 

daría un valor de cada reactor de 6259$, el valor de ambos reactores es 12518$ 

El volumen de la cesta de cada reactor de esterificación 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. Separación de lactato de metilo y ácido láctico. 

Se calculará el precio de la misma forma que en la columna 1, la presión de operación 

son 40kPa, y la presión de diseño para calcular el coste se estimará en 101 kPa. 

- Con la figura III8 se calcula el coste de la carcasa:50196$ 

- Con la figura III9 se calcula el coste de los platos:11862$ 

- Con la figura III10 se calcula el coste del condensador:19725$ 

- Con la figura III10 se calcula el coste del calderin:10388$ 
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6.1.4. Reactores de hidrólisis. 

El coste de cada reactor de hidrólisis se calculará, de la misma forma que cada reactor 

de esterificación, por partes, primero se calculará el coste del tanque con agitador y 

posteriormente el precio de la cesta. 

El volumen de cada reactor de hidrólisis es 2.43m3 que utilizando la figura III11 nos da 

un valor de 15387$ de acero 304 por lo que de la misma forma que en el coste de cada reactor 

de esterificación en acero 316 es 17233$, los dos reactores 34467$ 

El volumen de la cesta de cada reactor de hidrólisis 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. Producción de ácido láctico y recuperación de metanol. 

 En este caso se tiene el peso en acero de la columna por lo que se utilizará la figura 

III12 para calcular el coste. El peso de la carcasa y el faldón de la columna es 1265 kg (ver 

apéndice B) 

 

Fig III12. Coste de columnas incluyendo las carcasas y el faldón. 

Precio columna 47061$ 

- Con la figura III9 se calcula el coste de los platos:11268$ 

- Con la figura III10 se calcula el coste del calderín: 18332$ 

- Con la figura III10 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 área de intercambio es 0,05m2 en la figura III13 este valor está fuera de escala por 

lo que se escoge el coste del mínimo valor que proporciona el grafico. 

 
Figura III13. 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 ácido láctico. 

Con un área de intercambio de 0,07m2 no se puede calcular el coste según la figura 

III13 por lo que se escoge, como en el caso anterior el mínimo valor del gráfico, 10m2. Con 

tubos de acero inoxidable y carcasa de acero al carbono 2179$. 

 

6.2. ACTUALIZACIÓN DE COSTES. 

Todos los costes dados hasta ahora son del año 2002 (gráficos) o del año 2012 

(precio del acero y aislante), por lo que hay que actualizarlos al año 2020, para ello se usa la 

ecuación III.20. 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙 = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑒 𝑜𝑟𝑖𝑔𝑖𝑛𝑎𝑙 (
Í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙

í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑚𝑜𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑜𝑟𝑖𝑔𝑖𝑛𝑎𝑙
)                          [III.20] 

 

El índice de costes del año 2002 era 390.4, el del 2012 era 584.6 y el actual es 595. 

Sabiendo que un dólar equivale a 0.92€ se procede a calcular el coste actualizado. 
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Tabla III23. Coste de los distintos aceros inoxidables. 

 Acero 304 Acero 316 

Precio (€/kg) 3.21 3.58 

 
Tabla III24. Resumen de costes. 
 
 Coste 2002 (€) Coste 2012 (€) Coste 2020 (€) 
Carcasa columna 1 13066 - 19913 
Platos columna 1 2554 - 3892 
Calderín columna 1 16865 - 25704 
Condensador columna 1 11020 - 16795 
Reactores esterificación 11517 - 17552 
Cestas esterificación - 688 701 
Carcasa columna 2 46180 - 70382 
Platos columna 2 10913 - 16632 
Calderín columna 2 9557 - 14566 
Condensador columna 2 18147 - 27657 
Reactores hidrólisis 31710 - 48328 
Cesta hidrólisis - 12946 13183 
Carcasa columna 3 43296 - 65987 
Platos columna 3 10367 - 15799 
Calderín columna 3 16865 - 25704 
Condensador columna 3 25314 - 38580 
Aislante columna 3 - 1147 1168 
Intercambiador 1 2005 - 3055 
Intercambiador 2 2005 - 3055 

 
 

Sumando los costes anteriores, se obtiene un coste total de 428656€, este es el coste 

íntegro de los equipos, a él hay que sumar el coste de instalación que se estima en el 39% 

del coste de compra de los equipos, por lo que el coste final será 595831€.  En esta sección 

sólo se han tenido en cuenta los costes directos provenientes de los equipos y no los costes 

indirectos que se tendrán en cuenta en la parte global del proyecto.
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Apéndice A: Tablas y figuras adicionales. 
Tabla III25. Diámetro del orificio y espesor de plato (Treybal, 1980) 

Diámetro del orificio Espesor de plato/diámetro del orificio 

mm in Acero inoxidable Acero al carbón 

3.0 1/8 0.65 - 

4.5 3/16 0.43 - 

6.0 1/4 0.32 - 

9.0 3/8 0.22 0.5 

12.0 1/2 0.16 0.38 

15.0 5/8 0.17 0.3 

18.0 3/4 0.11 0.25 

Tabla III26.  Constantes de inundación. (Treybal, 1980) 

 

 

Tabla III27. Especificaciones colcha de fibra de vidrio. (SOTO.J,1996) 
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Tabla III28. Base de precios de la construcción del gobierno de Extremadura   

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Fig. III14. Especificaciones fondos klopper. (Fondos villalón, fabricante de fondos) 
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Fig. III15. Ecuaciones de diseño y datos para recipientes a presión basados en el ASME 

Boiler and Pressure Vessel Code (Peters y Timmerhaus, 2003). 
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Fig. III16. Ecuaciones de diseño y datos para recipientes a presión basados en el ASME 

Boiler and Pressure Vessel Code - CONTINUACIÓN (Peters y Timmerhaus, 2003). 
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Fig. III17. Ecuaciones cálculo de espesor cabezal torisférico tipo Klopper (Megyesy,1972). 
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Apéndice B: Cálculos detallados. 

B.1 Cálculos diseño mecánico 

El diseño mecánico de la columna 3 seguirá el código ASME sección VIII división I: 

recipientes a presión. La columna se puede considerar como un recipiente a presión con 

cuerpo cilíndrico y cabezales toriesféricos tipo Klopper (figura III14).. El principal objetivo del 

diseño mecánico es determinar el espesor de la columna y el faldón: 

Se calculará el espesor mínimo requerido para soportar la carga interna en los fondos 

y en la parte cilíndrica 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 ácido láctico, hay que incluir 

el término de corrosión en todas las secciones. Los recipientes principales o mayores se 

diseñan para una vida larga de servicio de 15 a 20 años, un desgaste por corrosión de 5 

milésimas de pulgada por año es generalmente satisfactorio para la mayoría de los recipientes 

(Megyesy,1972). Se ha supuesto una vida útil de 20 años, por lo que el término de corrosión 

tras añadir un 20% de seguridad será 1/8” (3,2 mm). 

Siguiendo la heurística (“vessels (pressure)” #1) la temperatura de diseño será 50ºF 

por encima de la temperatura de operación, se escoge la temperatura de la corriente del 

calderín que es la que tiene mayor temperatura dentro de la columna (80ºC), la temperatura 

de diseño serán 90ºC. Siguiendo la heurística (“vessels (pressure)” #2) la presión de diseño 

será 10 psi por encima de la presión máxima de operación. La columna opera a 22.29 kPa, 

por lo que la presión de diseño será 91.24 kPa. En la figura III16 del apéndice B, se puede 

observar como para acero inoxidable 316 y 80ºC no existe un valor de estrés de operación, 

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, así Ej 

toma un valor de 0.85. 

Cuerpo cilíndrico: 

Para conocer el espesor se calculan las condiciones límite de la figura III15 para cuerpo 

cilíndrico y así conocer la ecuación a utilizar en este caso: 

0.385𝑆𝐸𝑗 = 25951 ≥ 91.24  

Con la siguiente ecuación se calcula el espesor: 

𝑡 =
𝑃𝑟𝑖

𝑆𝐸 − 0.6𝑃
+ 𝐶𝑐 = 3.87 𝑚𝑚 
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Cabezal toriesférico tipo Klopper: 

Mirando la figura III17 del apéndice B la ecuación para conocer el grosor de los 

cabezales: 

𝑡 =
𝑃𝐿𝑀

2𝑆𝐸 + 𝑃(𝑀 − 0.2)
+ 𝐶𝑐 = 4.1𝑚𝑚 

Donde: 

t es el espesor. 

L es el diámetro del cabezal que es el mismo que el del cuerpo cilíndrico. 

M se calcula a partir de la siguiente ecuación (Megyesy,1972): 

𝑀 =
1

4
(3 + √

𝐿

𝑟
) 

        [III.21] 

 

r es el radio de rebordeo y se considera que es el 10% del diámetro del cuerpo 

cilíndrico. 

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 cálculos será este el 

elegido. 

En el apartado 3.2.2 de diseño de equipos se obtuvo un valor de 1 m (diámetro interior) 

que al añadir el espesor quedaría un diámetro exterior de 1.02m. 

Con estos valores se pueden calcular todas las dimensiones restantes de la columna 

(Ver figura III14) 

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 añadirá además un material aislante alrededor del mismo, en este 

caso se ha elegido fibra de vidrio en forma de colcha cuyo espesor nominal para diámetros 

mayores de 762 mm y hasta 100ºC es 51mm. 

El peso del equipo se calculará por partes, lo primero es calcular el peso de acero 

AINSI 316 para cada una de las partes que conforman la columna: 

𝑉𝑐𝑖𝑙𝑖𝑛𝑑𝑟𝑜 = 𝐻𝑐𝜋 (
𝐷𝑒𝑥𝑡

2 − 𝐷𝑖𝑛𝑡
2

4
) = 0.118𝑚3 

𝑉𝐾𝑙𝑜𝑝𝑝𝑒𝑟 = 0.1(𝐷𝑒𝑥𝑡
3 − 𝐷𝑖𝑛𝑡

3) = 0.003𝑚3 

𝑉𝑝𝑙𝑎𝑡𝑜𝑠 = 𝑁𝑝𝑒𝑝 (
𝜋𝐷𝑖𝑛𝑡

2

4
− 𝐴0) = 0,009𝑚3 

Sumando todos los volúmenes, teniendo en cuenta que los cabezales son dos y 

multiplicando por la densidad del acero (8000kg/m3) 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 repetirán los cálculos para poder obtener el peso del aislante, sabiendo que en este 
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caso los diámetros interior y exterior serán 1.03 y 1.13 respectivamente. El peso de aislante 

son 195 kg. 

Ha de calcularse también el peso en operación de la columna, en este caso se ha 

supuesto la columna está completamente llena de agua, cuya densidad es superior a la de la 

mezcla de reacción. Con todo ello se ha obtenido un peso de 24870 kg. Y sumando todos los 

pesos, el peso total de operación será 26309 kg. 

La columna estará soportada por un faldón, cuya fórmula para calcular su espesor es 

la siguiente: 

𝑡 =
12𝑀𝑇

𝑅2𝜋𝑆𝐸
+

𝑊

𝐷𝜋𝑆𝐸
 

        [III.22] 

 

Donde: 

Mt es el momento en la junta de faldón (pies-libra) 

R es el radio exterior del faldón (pulgadas) 

S es el valor del esfuerzo del material (libras/pulgada2) 

E es la eficiencia de la junta del faldón en la cabeza (0.6 para soldadura a tope) 

W es el peso de la torre (libras) 

t es el espesor requerido del faldón (pulgadas) 

El primer término de la ecuación se desprecia ya que en principio la torre estará dentro 

de un edificio y no habrá cargas por viento, por lo que sólo se calculará el segundo término 

de la ecuación sustituyendo en las unidades especificadas anteriormente: 

𝑡 =
𝑊

𝐷𝜋𝑆𝐸
=

26309

37.37 · 𝜋 · 11501 · 0.6
= 0.03 𝑖𝑛 = 0.76 𝑚𝑚 

El mínimo espesor requerido de faldón son 6 mm ((BOARDMAN: volumen XVI: soporte 

del recipiente a presión-falda, 2017) por lo que ese será el valor escogido, además hay que 

fijar una altura que teniendo en cuenta la altura de la columna ésta será de 1m. 

El peso del faldón sin tener en cuenta la boca por donde iría la tubería es de 228kg. 

B.2.Cálculo de U para intercambiador 1. 

El intercambiador seleccionado es un intercambiador de carcasa y tubos en el que la 

disolución a calentar circulará por la carcasa y el agua caliente irá por la carcasa. En este 

caso no se tendrán en cuenta las pérdidas de calor del intercambiador al exterior ni los 

cambios de energía no calorífica entre los fluidos. 

El agua caliente entra a 100ºC y sale a 90ºC para los cálculos posteriores se utilizarán 

las propiedades a la temperatura media (95ºC) 
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Tabla III29.  Propiedades del agua caliente. 

T (ºC) ρ (kg/m3) μ (Pa·s) Cp (kJ/kg K) K (W/mºC) 

95 961.37 0.000296 4.21 0.68 

El fluido que circula por dentro de los tubos entra a 48ºC y sale a 70ºC para los cálculos 

posteriores se utilizan las propiedades a temperatura media (59ºC) caudal dadas en HYSYS. 

 

Tabla III30 Datos disolución hysys. 

T (ºC) ρ (kg/m3) μ (Pa·s) Cp (kJ/kg K) K (W/mºC) Flujo (kg/s) Caudal (m3/h) 

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 

expresión: 

𝑄 = ṁ𝐶𝑝(𝛥𝑇) 

 

        [III.23] 

Sustituyendo con los valores de la tabla III30 se obtiene una Q de 3.89 kW. Con la 

misma expresión se obtiene el flujo de agua caliente necesaria (0.09kg/s). 

El siguiente paso es calcular el número de tubos, se ha escogido un tubo con las 

siguientes características: 

Tabla III31.Características del tubo. 

Dext(m) Dint(m) V(m/s) 

0.0137 0.0104 0.96 

 

𝑁𝑡 =
ṁ

𝜌𝑉
𝜋
4 𝐷𝑖𝑛𝑡

2
 

        [III.24] 

 

El número de tubos se calcula con la ecuación III24 con un valor resultante de 1 tubo, 

por lo que el intercambiador será de tubo concéntrico. Para estas características se calcula el 

número de Reynolds. Para el caso de flujo turbulento se utiliza la correlación de Dittus-Boelter. 

𝑁𝑢𝐷 = 0.023𝑅𝑒
4
5𝑃𝑟𝑛         [III.25] 

𝑅𝑒 =
𝐷𝑉𝜌

𝜇
 

        [III.26] 

𝑃𝑟 =
𝐶𝑝𝜇

𝑘
 

        [III.27] 

ℎ𝑖 =
𝑘𝑁𝑢

𝐷
 

        [III.28] 
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Como es un calentamiento se usa n=0.4. se calcula el número de Prandtl y una vez 

obtenidos todos los parámetros es posible calcular el coeficiente de transmisión de calor 

interno (hi). 

Tabla III32.Coeficiente de transmisión de calor interno. 

Re Pr Nu hi (W/m2 K) 

19680 4.1 110 2689 

 

En el exterior circula agua caliente a una temperatura media de 95ºC. El diámetro de carcasa 

se calcula aplicando la ecuación de continuidad se obtiene la sección libre de paso que circula 

por la carcasa con la ecuación [III.19]. (Montes et al,2014) 

𝑆𝑙𝑝 =
ṁ

𝜑𝑐𝑢𝑐
 

        [III.29] 

Siendo: 

ṁ =flujo molar de agua de refrigeración. 

𝜑𝑐=densidad del agua de refrigeración a una temperatura media de 18ºC. 998.57 kg/m3. 

(engeneering tool box). 

𝑢𝑐=velocidad del agua de refrigeración. 1.5 m/s (McCabe, Smith y Harriott, 1991) 

Slp toma un valor de 10-4m2. La sección de paso por carcasa se calcula con la ecuación 

[III.20] 

𝑆𝑡 = 𝑝𝑐·𝑆𝑙𝑝 + 𝑝𝑡𝑁
𝜋

4
𝐷𝑒

2         [III.30] 

Donde: 

𝑝𝑐 = numero de pasos por carcasa. 

𝑝𝑡 =numero de pasos por tubo. 

𝑁=numero de tubos. 

𝐷𝑒=diámetro exterior. 

Se decide que el número de pasos por carcasa y tubo sea 1 por lo que 𝑆𝑡=2.5·10-4 𝑚2. 

el diámetro de carcasa se obtiene sustituyendo en la ecuación [III.30] (Montes, Muñoz y Rovira 

de Antonio, 2014). 

𝜑𝑖 = √
4 · 𝑆𝑡

𝜋
 

        [III.21] 

Resultando un diámetro de 0.018m. Para poder calcular el Reynolds y el Prandlt se necesita 

calcular el diámetro hidráulico, que es la diferencia entre el diámetro de carcasa y el diámetro 

exterior del tubo (0.0043m). Como es un enfriamiento, se utiliza n=0.3. 
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Tabla III33.Coeficiente de transmisión de calor externo. 

Re Pr Nu ho (W/m2 K) 

11136 1.83 47.6 7559.57 

 

𝑈0 =
1

𝐷0
𝐷𝑖

1
ℎ𝑖

+
1

ℎ0
+

𝐷0
𝐷𝑖

𝑅𝐷𝑖 + 𝑅𝐷0 +
𝐷0
𝐷𝑖

ln (
𝐷0
𝐷𝑖

)
 

𝑈𝑖 =
1

1
ℎ𝑖

+
𝐷𝑖
𝐷0

1
ℎ0

+
𝐷𝑖
𝐷0

𝑅𝐷0 + 𝑅𝐷𝑖 +
𝐷𝑖
2𝑘

ln (
𝐷0
𝐷𝑖

)
 

Donde: 

ho,hi son los coeficientes externo e interno de la película respectivamente. 

D0,Di diámetro externo e interno del tubo respectivamente. 

RD0,RDi  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: 

𝑈 =
1

1
ℎ𝑖

+
1

ℎ0

 

U toma un valor de 1983 W/m2K. 

Con este valor se puede calcular el área de intercambio (0.06m2) y la longitud del tubo (1.28m)  

B.3. Cálculo de U para intercambiador 2. 

Este cálculo se ha realizado de la misma forma que el del intercambiador 1.  

El agua de refrigeración entra a 15ºC y sale a 20ºC para los cálculos posteriores se 

utilizarán las propiedades a la temperatura media (17.5ºC) 

Tabla III34.  Propiedades del agua caliente. 

T (ºC) ρ (kg/m3) μ (Pa·s) Cp (kJ/kg K) K (W/mºC) 

17.5 998.57 0.001139 4.18 0.59 

El fluido que circula por dentro de los tubos entra a 190ºC y sale a 75ºC para los 

cálculos posteriores se utilizan las propiedades a temperatura media (133ºC) caudal dadas en 

HYSYS. 

Tabla III35. Datos disolucion hysys. 

T (ºC) ρ (kg/m3) μ (Pa·s) Cp (kJ/kg K) K (W/mºC) Flujo (kg/s) Caudal (m3/h) 

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 III36. Características del tubo. 

De(m) Di(m) V(m/s) 

0.0103 0.00782 0.56 

 

El número de tubos resultantes es 1 por lo que el intercambiador será de tubo 

concéntrico, como en el caso anterior se utilizará la correlación de Dittus-Boelter tanto en el 

interior como en el exterior del tubo. La carcasa tiene un diámetro de 0.027m y el diámetro 

hidráulico es 0.016 m. 

Tabla III37.Coeficiente de transmisión de calor interno. 

Re Pr Nu hi (W/m2 K) 

16290 8.06 101 1465 

 

Tabla III38.Coeficiente de transmisión de calor externo. 

Re Pr Nu ho W/m2 K) 

11525 8.07 94 3380 

U toma un valor de 1022 W/m2K. 

Con este valor se puede calcular el área de intercambio (0.07m2) y la longitud del tubo (1.72m).



 

 
  

 


