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RESUMEN 

El §cido lactobi·nico es un §cido org§nico con m¼ltiples aplicaciones en la indus-

tria alimentaria, cosm®tica y farmac®utica, gracias a sus propiedades antioxidantes, 

quelantes y humectantes. Tradicionalmente se ha producido a partir de lactosa purifi-

cada mediante procesos qu²micos o enzim§ticos, pero estas rutas suelen implicar ele-

vados costes y generar residuos. Actualmente, la bioproducci·n de §cido lactobi·nico 

mediante fermentaci·n se plantea como una alternativa m§s sostenible y eficiente, es-

pecialmente si se emplean residuos agroindustriales como materia prima. 

En el presente trabajo se dise¶a un proceso biotecnol·gico para la obtenci·n de 

§cido lactobi·nico a partir de lactosuero, un subproducto abundante de la industria l§c-

tea cuya gesti·n presenta importantes retos medioambientales. El proceso utiliza la bac-

teria Pseudomonas taetrolens en un sistema de producci·n por lotes, capaz de trans-

formar la lactosa presente en el suero en §cido lactobi·nico bajo condiciones controla-

das de aireaci·n y temperatura. 

Paralelamente, se integra una etapa de separaci·n por membranas para la re-

cuperaci·n y concentraci·n de prote²nas del lactosuero, permitiendo as² la obtenci·n de 

un coproducto de alto valor a¶adido con aplicaciones alimentarias y nutricionales. Esta 

doble valorizaci·n contribuye a la econom²a circular del sector l§cteo, al reducir el im-

pacto ambiental del suero y generar nuevos productos comercializables. 

En resumen, el objetivo principal del proyecto es el dise¶o de una planta piloto 

para la producci·n sostenible de §cido lactobi·nico y concentrado proteico a partir de 

lactosuero, evaluando su viabilidad t®cnica y su contribuci·n a los objetivos de sosteni-

bilidad establecidos en la Agenda 2030 de la Uni·n Europea. 

 

 

 

 

 

 

 

 



 
 

 
 

EXECUTIVE SUMMARY 

Lactobionic acid is an organic acid with multiple applications in the food, cos-

metic, and pharmaceutical industries, due to its antioxidant, chelating, and moisturizing 

properties. Traditionally, it has been produced from purified lactose through chemical or 

enzymatic processes, but these routes often involve high costs and generate waste. Cur-

rently, the bioproduction of lactobionic acid through fermentation is considered a more 

sustainable and efficient alternative, especially when agro-industrial residues are used 

as raw materials. 

This project presents the design of a biotechnological process for the production 

of lactobionic acid from whey, an abundant by-product of the dairy industry whose man-

agement poses significant environmental challenges. The process uses the bacterium 

Pseudomonas taetrolens in a batch production system capable of converting the lactose 

present in whey into lactobionic acid under controlled aeration and temperature condi-

tions. 

In parallel, a membrane separation stage is integrated for the recovery and con-

centration of whey proteins, thereby obtaining a high-value co-product with applications 

in the food and nutrition sectors. This dual valorization contributes to the circular econ-

omy of the dairy sector by reducing the environmental impact of whey and generating 

new marketable products. 

In summary, the main objective of this project is the design of a pilot plant for the 

sustainable production of lactobionic acid and protein concentrate from whey, assessing 

its technical feasibility and its contribution to the sustainability goals established in the 

European Unionôs 2030 Agenda. 
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1.1. MATERIA PRIMA: LACTOSUERO 

El lactosuero es un subproducto líquido generado masivamente en la industria 

quesera europea, representando aproximadamente el 85 % del volumen inicial de leche 

procesada. Se estima que la Unión Europea produce más de 40 millones de toneladas 

anuales de lactosuero ácido, mientras que el volumen total de suero (dulce y ácido) 

supera ampliamente los 60 millones de toneladas al año. Esta enorme disponibilidad 

convierte al lactosuero en una fuente accesible y constante de carbono fermentable. 

Compuesto mayoritariamente por agua, conserva cerca del 55 % de los nutrientes origi-

nales de la leche, incluyendo lactosa, proteínas solubles, lípidos residuales y minerales 

(USDA, 2015). Su alto contenido de lactosa (45 g/L en suero dulce) lo convierte en un 

sustrato ideal para procesos fermentativos, como la producción de ácido lactobiónico 

mediante Pseudomonas taetrolens. La lactosa es oxidada de forma eficiente por este 

microorganismo, alcanzando conversiones superiores al 95 % en medios a base de 

suero neutralizado, con mínimas necesidades de suplementación nutricional externa. 

Además, el lactosuero contiene proteínas solubles, péptidos, vitaminas y oligo-

elementos que pueden actuar como fuente de nitrógeno y cofactores para el crecimiento 

microbiano, lo que permite reducir costes asociados a nutrientes adicionales (SISO, 

1996). Estas características lo posicionan como una materia prima semicompleja, eco-

nómica y ya disponible en las propias instalaciones lácteas. Desde el punto de vista 

ambiental, la valorización del lactosuero permite reducir significativamente la carga con-

taminante de este efluente, cuya demanda química de oxígeno (DQO) puede superar 

los 70 000 mg/L (Ruiz et al., 2023). Su transformación en ácido lactobiónico y coproduc-

tos como concentrados proteicos se alinea con los principios de economía circular pro-

movidos por la Unión Europea en el European Green Deal y la Agenda 2030, contribu-

yendo a reducir residuos y generar bioproductos de alto valor (Comisión Europea, 2018). 

Por tanto, el uso del lactosuero como materia prima en bioprocesos no solo es 

técnicamente viable y eficiente, sino que constituye una estrategia sostenible, especial-

mente relevante en contextos europeos donde la legislación restringe su vertido directo 

y se promueve su reutilización (Real Decreto 1/2001). 
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1.2. PRODUCTO: ÁCIDO LACTOBIÓNICO  

1.2.1. Campos de aplicaci·n del §cido lactobi·nico  

El §cido lactobi·nico destaca por sus propiedades antioxidantes, quelantes y hu-

mectantes (Guti®rrez, Hamoudi y Belkacemi 2012). Dichas cualidades le confieren gran 

variedad de aplicaciones, convirti®ndolo en un compuesto altamente vers§til. Su origen 

sostenible y econ·mico unido a su funcionalidad, posiciona al §cido lactobi·nico como 

un compuesto de valor a¶adido de gran inter®s y un compuesto emergente en diversos 

sectores. Las principales aplicaciones de este producto se pueden agrupar en 4 grandes 

§mbitos: 

¶ Farmacia - Biomedicina 

El §cido lactobi·nico ofrece grandes resultados como ingrediente en la prepara-

ci·n de disoluciones conservantes gracias a su capacidad de quelar metales (Guti®rrez, 

Hamoudi y Belkacemi 2012). Destaca tambi®n su funcionalidad como ligando en la s²n-

tesis de nanopart²culas destinadas al transporte de f§rmacos (Alonso, Rendueles y D²az, 

2013). 

¶ Cosm®tica 

La capacidad de retener agua y actuar como antioxidante en los tejidos hacen 

del §cido lactobi·nico un ingrediente activo de gran utilidad en el sector cosm®tico 

(Shendurse y Khedkar, 2016). Se utiliza en la fabricaci·n de cremas regenerativas, hi-

dratantes, antienvejecimiento y otro tipo de productos destinados al cuidado de la piel. 

Asimismo, es un compuesto especialmente ¼til en el tratamiento de la dermatitis at·pica, 

ros§cea y otras patolog²as dermatol·gicas (Andi­ y Oĵuz, 2022). 

¶ Alimentaci·n 

El inter®s por el §cido lactobi·nico en el §mbito alimentario ha crecido en gran 

medida durante los ¼ltimos a¶os, siendo cada vez m§s extendido su uso como aditivo 

con diversas finalidades, ya sea como agente acidificante, gelificante, antioxidante, etc. 

(Latvia University of Life Sciences and Technologies, Sarenkova y Ciprovica, 2018). 

Otra funci·n relevante de este producto dentro de §mbito alimentario es su gran 

capacidad para actuar como conservante natural gracias a sus propiedades antimicro-

bianas frente a diferentes pat·genos. Al mismo tiempo, muestra cualidades prebi·ticas 

ante diversas bacterias del tracto intestinal (S§ezȤOrviz et al., 2022). 
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¶ Industria qu²mica 

Dentro del §mbito de la industria qu²mica, entre sus usos destacan su utilidad en 

la fabricaci·n de detergente biodegradables y recubrimientos anticorrosivos (Guti®rrez, 

Hamoudi y Belkacemi, 2012). 

 

1.2.2. Demanda actual del §cido lactobi·nico 

Debido a sus m¼ltiples aplicaciones, el §cido lactobi·nico es considerado un 

compuesto emergente en diversos sectores. Su funcionalidad, sumada a la creciente 

demanda de productos sostenibles por parte de los consumidores, impulsa en gran me-

dida el creciente mercado del producto, cuyo valor se estima que aumentar§ en aproxi-

madamente 1400 millones de euros entre 2024 y 2029, con una tasa de crecimiento 

anual compuesto (TCAC) del 7,8% (Technavio, 2024). 

Entre los distintos §mbitos de aplicaci·n del §cido lactobi·nico, los sectores cos-

m®tico y biom®dico/farmac®utico son los predominantes, siendo la mayor parte de la 

producci·n destinada a dichos campos. 

Las tendencias recientes en la industria cosm®tica, como el skinimalismo, que 

promueve el desarrollo de ingredientes multifuncionales, y el upcycling, que promueve 

el aprovechamiento de subproductos (especialmente de la industria alimentaria) para 

elaborar ingredientes (Zschimmer y Schwarz, 2024), favorecen la utilizaci·n del §cido 

lactobi·nico en el sector. 

El sector cosm®tico en Espa¶a se ha consolidado como uno de los grandes im-

pulsores del desarrollo econ·mico del pa²s en los ¼ltimos a¶os. En el a¶o 2023, la fac-

turaci·n del sector registr· un aumento del 12.1 % alcanzando los 10 400 millones de 

euros (Stanpa, 2024). Los productos destinados al cuidado de la piel suponen un tercio 

del consumo total y constituyen una de las categor²as de mayor crecimiento. 

Spai Verd y Skin Generics son ejemplos de empresas cosm®ticas espa¶olas que 

incluyen productos fabricados a partir de §cido lactobi·nico en sus cat§logos. Por otro 

lado, la industria farmac®utica espa¶ola es un sector altamente importante para la eco-

nom²a del pa²s. Compuesto por 370 empresas, este sector factur· en torno a 25 500 

millones de euros en el a¶o 2023 (Afi, 2024). Estas cifras sit¼an a Espa¶a como el cuarto 

mayor mercado farmac®utico de la Uni·n Europea y el noveno a escala mundial (Minis-

terio De Sanidad, 2024). 
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Esta industria destina cerca de 1 400 millones de euros anualmente en I+D+i, 

posicion§ndose como el segundo sector de mayor inversi·n en dicha §rea (Afi, 2024). 

Esta apuesta por la innovaci·n que caracteriza al sector farmac®utico facilita la incorpo-

raci·n de nuevos compuestos como el §cido lactobi·nico. 

 

1.2.3. Estrategias de producci·n del §cido lactobi·nico 

El §cido lactobi·nico se ha consolidado como una mol®cula de alto valor a¶adido, 

con una amplia gama de aplicaciones en expansi·n que abarca sectores como la indus-

tria farmac®utica, cosm®tica, alimentaria y de qu²mica fina. Su funcionalidad como 

agente quelante, antioxidante y humectante, junto con una elevada biocompatibilidad, 

ha impulsado una demanda creciente que hace necesario el desarrollo de rutas de pro-

ducci·n eficientes, escalables y sostenibles. 

Actualmente, existen tres v²as principales de producci·n de §cido lactobi·nico: 

la s²ntesis qu²mica convencional, la biocat§lisis enzim§tica y la fermentaci·n microbiana. 

A continuaci·n, se describen estas tres metodolog²as y se comparan en funci·n de cri-

terios clave como la estequiometr²a de reacci·n, el dise¶o de proceso, la viabilidad eco-

n·mica, la escalabilidad industrial y la sostenibilidad ambiental. 

 

1.2.3.1. S²ntesis Qu²mica por Oxidaci·n Catal²tica 

La producci·n industrial de §cido lactobi·nico tradicional se basa en la oxidaci·n 

catal²tica de la lactosa en medio acuoso. Este m®todo utiliza catalizadores heterog®-

neos, habitualmente metales nobles como paladio (Pd) o platino (Pt) soportados sobre 

carb·n activado, para facilitar la oxidaci·n selectiva del grupo aldeh²do de la glucosa en 

la lactosa (Kuusisto et al., 2007). El proceso se lleva a cabo en reactores de tipo tanque 

agitado (CSTR) para catalizadores en suspensi·n o en reactores de lecho fijo (PBR) 

para catalizadores granulados, operando bajo condiciones de alta presi·n de ox²geno 

(hasta 10 bar) y temperaturas moderadas (50 - 80 ÁC) para optimizar la cin®tica y mini-

mizar la degradaci·n t®rmica del sustrato.  

El control del pH es un par§metro operativo cr²tico, ya que la reacci·n produce 

un §cido, por lo que se requiere la dosificaci·n continua de una base como CaCO3 o 

NaOH para mantener el pH en un rango ·ptimo, entre 8 y 9.5, que favorezca la actividad 

y selectividad del catalizador. Sin embargo, la selectividad del proceso es limitada y 
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pueden ocurrir reacciones secundarias indeseables como la epimerizaci·n, la hidr·lisis 

del enlace glicos²dico o la sobreoxidaci·n a otros compuestos, que reducen el rendi-

miento y generan una corriente de salida con composici·n compleja de productos y sub-

productos (Chia et al., 2008). Como consecuencia, la etapa de purificaci·n se ve afec-

tada, encareciendo el proceso al requerir de operaciones de separaci·n m§s sofistica-

das como la cromatograf²a de intercambio i·nico para aislar el LBA con la pureza reque-

rida. 

Adem§s, la gesti·n del catalizador presenta una serie de retos operativos. En 

reactores tipo CSTR, donde se emplean catalizadores en suspensi·n como Pd/C, es 

necesaria una etapa de filtraci·n eficiente para separarlos del producto l²quido. En el 

caso de reactores de lecho fijo, aunque el catalizador permanece inmovilizado, pueden 

surgir limitaciones en la transferencia de materia, tanto externa (desde el fluido hacia la 

superficie del catalizador) como interna (difusi·n dentro de los poros), lo que puede 

afectar negativamente a la velocidad global del proceso. A esto se suma el elevado coste 

de los metales nobles utilizados, as² como su susceptibilidad a fen·menos de desacti-

vaci·n por envenenamiento o lixiviaci·n, lo que reduce su vida ¼til y aumenta los costes 

operativos. En conjunto, y como recogen diversas revisiones t®cnicas, se trata de una 

alternativa con un alto consumo energ®tico y una dependencia significativa de materia-

les caros, lo que lo convierte en una opci·n poco sostenible a largo plazo (Alonso, 2013). 

 

1.2.3.2. Biocat§lisis Enzim§tica 

La biocat§lisis enzim§tica emplea enzimas aisladas y purificadas como cataliza-

dores altamente espec²ficos, lo que permite minimizar la formaci·n de subproductos y 

operar bajo condiciones m§s suaves que en la ruta qu²mica convencional, como presi·n 

atmosf®rica, temperaturas moderadas (30 - 50 ÁC) y un pH cercano a la neutralidad        

(6 - 7). De esta forma se preservan la integridad del sustrato y del producto (Nordkvist et 

al., 2007). En particular, se ha demostrado experimentalmente que enzimas como la 

celobiosa deshidrogenasa (CDH) o la carbohidrato oxidasa son efectivas para la pro-

ducci·n de §cido lactobi·nico (Ludwig et al., 2004; Nordkvist et al., 2007). 

Este enfoque biocatal²tico presenta una configuraci·n de proceso notablemente 

distinta respecto a la ruta qu²mica. La etapa inicial o upstream se convierte en la m§s 

compleja y costosa, ya que primero se debe de cultivar un microorganismo (general-

mente un hongo) para que produzca la enzima de inter®s, seguidamente se realiza la 

lisis celular y posteriormente se procede a la purificaci·n cromatogr§fica extensiva para 
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aislar la enzima. Una vez obtenida, la enzima se introduce en el reactor junto con el 

sustrato de alta pureza, la lactosa refinada, para catalizar la reacci·n.  

La etapa de reacci·n tambi®n plantea desaf²os adicionales porque muchas de 

estas enzimas requieren cofactores o mediadores redox para su actividad catal²tica. En 

el caso de la CDH, es necesario un aceptor de electrones que debe de ser regenerado 

de manera continua, lo cual exige el dise¶o de sistemas bi-enzim§ticos (incluir una se-

gunda enzima como la lacasa) o sistemas electroqu²micos, aumentando as² la comple-

jidad del dise¶o del reactor y del proceso (Baminger et al., 2001). Si bien se han alcan-

zado altas productividades volum®tricas a escala de laboratorio, su escalado industrial 

se ve limitado por los altos costes asociados a la producci·n y purificaci·n de las enzi-

mas, as² como su estabilidad operativa limitada. 

 

1.2.3.3. Fermentaci·n Microbiana  

Como soluci·n integral a las limitaciones de las v²as qu²mica y enzim§tica, la 

fermentaci·n microbiana utiliza el microorganismo vivo y completo como catalizador, 

una verdadera "microf§brica" autorreplicante y automantenida. La capacidad de las bac-

terias del g®nero Pseudomonas para realizar esta bioconversi·n fue demostrada por 

primera vez en el trabajo pionero de Stodola y Lockwood (1947), quienes sentaron las 

bases para la investigaci·n posterior en cepas espec²ficas como Pseudomonas taetro-

lens. A nivel bioqu²mico, el mecanismo se basa en una secuencia de dos pasos catali-

zada por el propio sistema enzim§tico de la bacteria: primero, una deshidrogenasa unida 

a la membrana celular oxida la lactosa a un intermediario (lactobiono-ŭ-lactona) y se-

gundo, una lactonasa hidroliza este intermediario para formar el producto final, §cido 

lactobi·nico (Alonso, 2013). Todo el sistema, incluyendo las enzimas y la regeneraci·n 

de cofactores necesarios, est§ contenido y es gestionado por el metabolismo celular. 

Una caracter²stica clave de esta bioconversi·n es que la producci·n de §cido 

lactobi·nico (LBA) no est§ acoplada al crecimiento celular exponencial, sino que se com-

porta como la s²ntesis de un metabolito secundario. Esto significa que su producci·n se 

intensifica principalmente cuando la proliferaci·n del microorganismo disminuye o se 

detiene. Esta particularidad biol·gica condiciona directamente la estrategia de operaci·n 

del proceso, que, tanto a escala de laboratorio como industrial, debe estructurarse en 

dos fases diferenciadas. En primer lugar, una fase de crecimiento destinada a generar 

una elevada densidad de biomasa catal²ticamente activa. En segundo lugar, una fase 
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de producci·n, en la que las condiciones del cultivo se modifican para redirigir la activi-

dad metab·lica de la biomasa hacia la s²ntesis del producto deseado. En general, el 

proceso se lleva a cabo bajo condiciones suaves, t²picamente a temperatura moderada 

(25 - 35 ÁC), presi·n atmosf®rica y un pH cercano a la neutralidad, lo que reduce los 

requerimientos energ®ticos y facilita el manejo operativo. 

Este comportamiento bif§sico impone una serie de exigencias t®cnicas significa-

tivas en el dise¶o y control del proceso. Variable como la transferencia de ox²geno, el 

pH, la composici·n del medio y la fisiolog²a del in·culo adquieren un papel determinante 

en la eficiencia global del sistema. Por ejemplo, aunque una adecuada disponibilidad de 

ox²geno es esencial, se ha observado que su exceso puede inhibir la fase productiva, lo 

que obliga a un control preciso de la agitaci·n y la aireaci·n (Alonso et al., 2012a). Asi-

mismo, el estado fisiol·gico de las c®lulas utilizadas como in·culo influye directamente 

en la productividad del cultivo, ya que c®lulas en condiciones sub·ptimas pueden origi-

nar fases de latencia prolongadas y bajas tasas de conversi·n (Alonso et al., 2012b).  

La principal ventaja competitiva de esta ruta es la alta flexibilidad respecto al 

sustrato. La posibilidad de emplear corrientes residuales como el suero l§cteo reduce 

dr§sticamente los costes de materia prima y alinea el proceso con los principios de la 

econom²a circular (Alonso et al., 2011). Aunque la etapa de purificaci·n (downstream) 

puede ser m§s compleja debido a la presencia de biomasa y otros componentes del 

medio, la simplicidad y bajo coste de las operaciones asociadas al upstream y de la 

bioconversi·n la convierten en la opci·n m§s atractiva para una producci·n industrial 

sostenible. 

 

1.2.3.4. Evaluaci·n y selecci·n de la v²a m§s prometedora 

Considerando los criterios t®cnicos, econ·micos y ambientales evaluados, la fer-

mentaci·n microbiana se posiciona como la alternativa m§s prometedora para la pro-

ducci·n sostenible de §cido lactobi·nico. Frente a las limitaciones econ·micas, energ®-

ticas y medioambientales de la s²ntesis qu²mica, y a la elevada complejidad y coste del 

proceso enzim§tico, la fermentaci·n ofrece un equilibrio m§s favorable entre viabilidad 

t®cnica, eficiencia econ·mica y alineaci·n con principios de bioeconom²a circular. La 

utilizaci·n de microorganismos como sistemas catal²ticos, junto con la posibilidad de 

emplear materias primas residuales, permite reducir significativamente los costes de 

operaci·n y aumentar la sostenibilidad del proceso. Por todo ello, esta v²a ha sido se-

leccionada como base del presente estudio. 
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1.3. SUBPRODUCTO: CONCENTRADO DE PROTEÍNAS DEL LACTOSUERO  

1.3.1. Campos de aplicación y demanda actual del concentrado de proteínas del 

lactosuero  

El concentrado de proteínas de suero (WPC) es uno de los coproductos más 

valorizados de la industria láctea, especialmente cuando se aplica tecnología de mem-

branas para su recuperación directa desde el lactosuero fresco. Gracias a sus propie-

dades funcionales, como su alta solubilidad, capacidad espumante, emulsionante y ge-

lificante, así como su elevado valor biológico, el WPC ha adquirido una posición central 

en el mercado global de ingredientes proteicos. Actualmente, su uso se encuentra am-

pliamente extendido en sectores clave como la nutrición deportiva, los suplementos die-

téticos, el procesamiento de alimentos y la nutrición infantil, entre otros. 

El principal sector de aplicación es la nutrición deportiva, que representa aproxi-

madamente el 70 % del consumo total de WPC a nivel mundial. Esto se debe al auge 

de los estilos de vida activos, al crecimiento del mercado del fitness y a la demanda 

sostenida de productos proteicos funcionales como batidos, barras energéticas o formu-

laciones en polvo. A esto se suman los suplementos dietéticos, que comprenden un 

15 % del consumo, orientados al control de peso, la salud metab·lica y la nutrici·n cl²-

nica. Otros sectores relevantes incluyen la industria alimentaria convencional, donde el 

WPC se emplea como ingrediente funcional en panadería, repostería, productos cárni-

cos y l§cteos recombinados, representando el 10 % del mercado. El resto corresponde 

a su uso en f·rmulas infantiles (3 %) y aplicaciones emergentes como bebidas vegetales 

fortificadas y cosm®tica (2 %) (Fact.MR, 2023). En la Figura 1 se muestra un gr§fico que 

recoge esta distribución sectorial. 

Fig. 1. Consumo de WPC por sectores (Fact.MR, 2023). 
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En cuanto a la distribución geográfica del mercado, el consumo de WPC se con-

centra principalmente en economías industrializadas con una fuerte cultura láctea y altos 

niveles de desarrollo del sector de la nutrición funcional. América del Norte lidera con el 

36 % del mercado global, impulsada por la demanda de prote²nas de alta calidad en 

Estados Unidos y Canad§. Le sigue Europa con un 30 %, donde pa²ses como Alemania, 

Francia, Países Bajos e Irlanda han consolidado industrias lácteas fuertemente integra-

das con tecnologías de ultrafiltración y secado, facilitando el acceso a proteínas de suero 

concentradas. La región Asia-Pac²fico, con un 24 % del consumo, experimenta una ex-

pansión acelerada, especialmente en China e India, debido al crecimiento de la clase 

media, la urbanizaci·n y la adopci·n de dietas proteicas. Finalmente, el 10 % restante 

corresponde al resto del mundo, donde América Latina, Oriente Medio y África comien-

zan a mostrar un desarrollo incipiente del consumo de WPC, ligado tanto a la innovación 

en productos funcionales como a la mejora en la infraestructura industrial. Esta distribu-

ción puede visualizarse en la Figura 2 (Fortune Business Insights, 2023). 

La creciente demanda global de WPC responde no solo a factores nutricionales 

y tecnológicos, sino también a tendencias económicas y medioambientales. En este 

contexto, recuperar proteínas mediante ultrafiltración antes de emplear el lactosuero 

como sustrato fermentativo, como se plantea en el presente trabajo, no solo mejora el 

aprovechamiento global del recurso, sino que permite diversificar la producción y gene-

rar múltiples productos de valor añadido a partir de una única materia prima. 
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Fig. 2. Consumo de WPC por regi·n (Fortune Business Insights, 2023). 
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1.3.2. Estrategias de producción del concentrado de proteínas del lactosuero   

El concentrado de prote²nas de suero (WPC) es un ingrediente funcional de alto 

valor a¶adido que se obtiene exclusivamente a partir del lactosuero, el subproducto l²-

quido generado tras la coagulaci·n de la leche durante la elaboraci·n de quesos. Este 

residuo, anteriormente considerado un desecho problem§tico, contiene prote²nas solu-

bles de gran inter®s nutricional, que permanecen en soluci·n tras la separaci·n de la 

case²na. La valorizaci·n de estas prote²nas mediante tecnolog²as de membrana ha per-

mitido transformar el lactosuero en una fuente comercial rentable y sostenible. 

En la actualidad, la producci·n de WPC a nivel mundial se realiza mayoritaria-

mente mediante ultrafiltraci·n, un proceso que separa las prote²nas del resto de los 

componentes del suero (como lactosa, minerales y agua) mediante membranas con un 

tama¶o de poro ajustado al peso molecular de las fracciones proteicas. Este m®todo 

permite concentrar las prote²nas del suero sin someterlas a tratamientos qu²micos ni 

t®rmicos agresivos, lo que garantiza la conservaci·n de su funcionalidad tecnol·gica y 

bioactividad. A partir de este proceso se obtienen distintos tipos de WPC, clasificados 

seg¼n su concentraci·n proteica en base seca (usualmente entre 35 % y 80 %) 

(Onwulata, 2012). 

La adopci·n industrial de este m®todo se ha consolidado especialmente en re-

giones con fuerte tradici·n quesera y capacidad tecnol·gica, como Estados Unidos, Ale-

mania o Irlanda. Grandes operadores del sector l§cteo, como Arla Foods, Glanbia o 

Fonterra, han incorporado sistemas avanzados de filtraci·n, pasteurizaci·n y secado 

por atomizaci·n para producir WPC de alta calidad (Vespers Tool, 2023). 

En el contexto del presente trabajo, la elecci·n de esta secuencia responde tanto 

a criterios de viabilidad t®cnica como a principios de sostenibilidad y econom²a circular, 

ya que se recuperan fracciones valiosas de un flujo anteriormente infrautilizado. 
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El presente Trabajo Fin de Grado tiene por objeto el dise¶o de una planta piloto 

destinada al tratamiento y valorizaci·n del lactosuero residual mediante tecnolog²as de 

separaci·n por membranas y procesos fermentativos, con el fin de obtener compuestos 

de alto valor a¶adido. Esta propuesta se inscribe en el marco de las estrategias interna-

cionales de transici·n hacia una econom²a sostenible, en particular los Objetivos de 

Desarrollo Sostenible (United Nations, 2015), el Pacto Verde Europeo (European Com-

mission, 2019) y el Plan de Acci·n para la Econom²a Circular (European Commission, 

2020).  

La industria l§ctea se identifica como un sector cr²tico dentro de este contexto 

debido a su elevada generaci·n de subproductos org§nicos, como el lactosuero, as² 

como por su intensa demanda energ®tica y su contribuci·n significativa a la huella de 

carbono del sector agroalimentario (FAO, 2020; Cheryan, 1998; Brans et al., 2004). 

En el marco de este dise¶o, se propone la obtenci·n secuencial de dos productos 

de inter®s: un concentrado proteico (WPC) mediante ultrafiltraci·n y §cido lactobi·nico 

(LBA) mediante fermentaci·n aerobia del permeado rico en lactosa. El LBA es un disa-

c§rido oxidado con propiedades antioxidantes, quelantes y humectantes, ampliamente 

demandado en las industrias alimentaria, cosm®tica y farmac®utica (Pauli et al., 2014). 

Su producci·n mediante fermentaci·n microbiana con cepas del g®nero Pseudomonas 

taetrolens permite la conversi·n directa de lactosa en LBA sin necesidad de enzimas 

ex·genas ni condiciones reactivas agresivas, empleando como materia prima el lacto-

suero dulce (Boģiļ et al., 2021). 

Frente a otras rutas de s²ntesis como la oxidaci·n qu²mica, que requiere catali-

zadores met§licos y condiciones de proceso severas, o la oxidaci·n enzim§tica, limitada 

por la estabilidad de las enzimas y el elevado coste de los cofactores (Gªnzle, 2015), la 

fermentaci·n aerobia se presenta como la opci·n m§s eficiente y escalable para la va-

lorizaci·n de corrientes residuales con alta carga org§nica. Esta estrategia no solo per-

mite diversificar la cartera de productos obtenidos a partir del lactosuero, sino que tam-

bi®n reduce el impacto ambiental asociado al vertido de efluentes con elevada demanda 

qu²mica de ox²geno (DQO). 

Desde el punto de vista normativo, el proceso propuesto se ajusta a las directri-

ces del Reglamento (CE) NÜ 1069/2009 sobre subproductos animales, al Reglamento 

(UE) 2019/1381 sobre transparencia en la cadena alimentaria, y a los requisitos de ges-

ti·n ambiental recogidos en la norma ISO 14001:2015. A nivel estrat®gico, contribuye al 

cumplimiento de los ODS 9 (industria, innovaci·n e infraestructura), 12 (producci·n y 

consumo responsables) y 13 (acci·n por el clima). 
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3.1. LOCALIZACIÓN DE LA PLANTA  

La elección de una localización adecuada para una planta de tratamiento y valo-

rización de lactosuero es un aspecto clave para garantizar su viabilidad técnica, econó-

mica y ambiental. En este sentido, el emplazamiento debe responder no solo a criterios 

logísticos y de infraestructura, sino también a los principios de sostenibilidad y eficiencia 

energética promovidos por la Unión Europea a través de su Agenda 2030, el Pacto 

Verde Europeo y los planes nacionales de transición hacia una economía circular (Eu-

ropean Commission, 2019; United Nations, 2015).  

Se propone ubicar la planta en el Polígono Industrial de Salcedo, situado en el 

concejo de Navia (Asturias), a tan solo 5 km de la sede de Industrias L§cteas Asturianas 

S.A. (Reny Picot), principal proveedor del lactosuero (Fig. 3). Este emplazamiento per-

mite una conexión directa con la carretera N-634 y, a su vez, un acceso rápido a la 

Autovía del Cantábrico (A-8), lo que facilita tanto el suministro de materia prima como la 

distribución eficiente de los productos elaborados. El trayecto entre ambas instalaciones 

puede realizarse en aproximadamente 10 minutos, lo que reduce significativamente la 

huella de carbono asociada al transporte y mejora la trazabilidad del producto. 

 

 

 

Fig. 3. Imagen satelital de la ubicaci·n seleccionada. 
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El polígono cuenta con una parcela edificable de 2 811 mĮ (referencia catastral: 

6331103PJ8263S0001SB), dotada de todos los servicios necesarios: abastecimiento 

eléctrico de alta y baja tensión, red de alcantarillado y saneamiento, alumbrado público, 

e infraestructuras de telecomunicaciones. Esta disponibilidad de recursos contribuye a 

reducir las inversiones iniciales y garantiza la compatibilidad con los principios de efi-

ciencia energética y gestión ambiental, tal y como promueve la norma ISO 14001:2015 

sobre sistemas de gestión ambiental en entornos industriales (ISO, 2015). Además, el 

polígono dispone de zonas de aparcamiento que mejoran la accesibilidad y las condi-

ciones laborales del personal. 

En cuanto al suministro de productos químicos para los procesos, destaca la 

presencia de Brenntag Química, ubicada en el Polígono de Silvota (Llanera), como pro-

veedor regional de hidróxido de sodio (NaOH) y otros reactivos utilizados en limpieza 

CIP y ajuste de pH. Esta empresa distribuye soluciones de sosa cáustica industriales a 

nivel nacional y dispone de logística para entrega en planta (Brenntag, 2024). Por otro 

lado, para el desarrollo de procesos biotecnológicos con Pseudomonas taetrolens, se 

prevé la adquisición de cultivos iniciadores liofilizados y nutrientes específicos (como 

fuentes de nitrógeno y minerales) a través de laboratorios especializados como DSMZ 

(Alemania) o NCIMB (Reino Unido). Estos centros de referencia internacional disponen 

de colecciones certificadas de cepas y medios adaptados a procesos industriales. 

La cercanía de la planta al Aeropuerto de Asturias (OVD), a menos de una hora 

por carretera, facilita la recepción rápida de estos materiales biológicos en condiciones 

refrigeradas o estériles, cumpliendo con normativas de transporte seguro de agentes 

microbiológicos (IATA, 2024). Esta accesibilidad aérea es clave para garantizar la tra-

zabilidad y la continuidad operativa en procesos que dependen de la viabilidad del 

inóculo o de lotes de producción especializados. 

La ubicación seleccionada también favorece la dimensión social del proyecto, 

uno de los pilares de la sostenibilidad según la Agenda 2030. Navia ofrece una buena 

calidad de vida para los trabajadores: acceso a servicios sanitarios y educativos, red de 

transporte público, oferta cultural y comercial variada, y un entorno natural bien conser-

vado. Estas condiciones mejoran el bienestar de los trabajadores, fomentan el empleo 

local y contribuyen al cumplimiento de los ODS 9, 11 y 12, relacionados con industria 

responsable, desarrollo territorial sostenible y producción limpia (Gobierno del Princi-

pado de Asturias, 2023). 
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3.2. POTENCIAL ECONÓMICO Y TAMAÑ O DE LA PLANTA   

El presente proyecto contempla el dise¶o de una planta de producci·n de §cido 

lactobi·nico por v²a fermentativa, con una capacidad de procesamiento de 10 000 litros 

diarios de lactosuero dulce. Esta materia prima, ampliamente disponible como subpro-

ducto de la industria quesera, es utilizada como sustrato en un proceso biotecnol·gico 

llevado a cabo por el microorganismo Pseudomonas taetrolens. A partir de esta configu-

raci·n operativa, se estima una producci·n diaria de aproximadamente 457 kilogramos 

de §cido lactobi·nico, lo que representa un volumen anual cercano a las 150 toneladas, 

considerando 330 d²as operativos por a¶o. 

A pesar del creciente inter®s en la producci·n de §cido lactobi·nico, la v²a fer-

mentativa no ha alcanzado todav²a un nivel de implementaci·n industrial a gran escala. 

La mayor²a de los estudios relacionados con el proceso se sit¼an en fases experimen-

tales, de laboratorio o, en el mejor de los casos, en escalas piloto. Por este motivo, el 

tratamiento de 10 000 litros diarios de lactosuero se considera una escala prudente y 

realista, que permite evaluar el comportamiento t®cnico y operativo del proceso en con-

diciones cercanas a la aplicaci·n industrial, pero sin los elevados compromisos de in-

versi·n y riesgo que supondr²a una planta de mayor tama¶o. 

Este enfoque intermedio facilita no solo la validaci·n del proceso desde el punto 

de vista t®cnico, sino tambi®n la recopilaci·n de datos relevantes para una eventual 

ampliaci·n futura. Asimismo, al tratarse de un proceso innovador, es recomendable ini-

ciar con una escala que permita ajustes operativos, optimizaci·n de par§metros y mejora 

de rendimientos sin comprometer la viabilidad general del proyecto. 

En t®rminos generales, el proyecto propuesto presenta un potencial econ·mico 

favorable, gracias al bajo coste del sustrato empleado y el valor comercial relativamente 

elevado del producto final. 

Como se muestra en la Figura 4, el §rea destinada a la instalaci·n piloto se or-

ganiza en dos zonas diferenciadas: una cubierta y otra al aire libre. El recinto presenta 

unas dimensiones aproximadas de 41 metros de ancho por 62 metros de largo. En la 

zona exterior se ubican distintos tanques de almacenamiento, distribuidos seg¼n su fun-

ci·n, as² como un espacio destinado al aparcamiento del personal operativo. La zona 

cubierta alberga la planta de proceso, una oficina destinada al control y supervisi·n de 

las operaciones y otra dedicada a la realizaci·n de los informes de calidad pertinentes 

de las fracciones generados. 
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Fig. 4. Distribuci·n de la planta piloto. 
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3.3. PLANTEAMIENTO   

3.3.1. Decisiones de partida y normativa aplicable  

Se ha optado por un enfoque de planta piloto basada en ciclos de operación por 

lotes, estructurando el proceso en tres grandes bloques operativos: pretratamiento, 

reacción y postratamiento. Estas etapas se ejecutan de forma simultánea cada día en 

distintas unidades, procesando una tanda de 10 mį de lactosuero por lote. Dado que la 

etapa de fermentación representa el cuello de botella del proceso por su elevada dura-

ción, el dimensionamiento de los equipos y la planificación operativa se han articulado 

en torno al biorreactor principal y al sistema de inoculación, cuya sincronización resulta 

esencial para mantener la cadencia de producción. 

La decisión de fraccionar el tratamiento en tres líneas simultáneas pero despla-

zadas temporalmente permite maximizar el uso de los equipos y asegurar un flujo cons-

tante de producción. Aunque cada lote requiere tres días para completar todas las eta-

pas (pretratamiento, reacción y postratamiento), la planta está configurada de forma que 

cada unidad funcional trabaja cada día en una fase distinta del proceso. De este modo, 

una vez estabilizado el régimen de operación, se obtiene una producción diaria continua 

a través de una planificación en cadena tipo escalera. 

Este escalonamiento operativo está coordinado con los ciclos de limpieza y pre-

paración de equipos (CIP/SIP), que se integran entre fases para evitar interferencias y 

garantizar las condiciones higiénicas exigidas. Además, dentro del bloque de reacción 

se dispone de dos biorreactores operados en desfase de dos horas, lo que permite fle-

xibilizar la transferencia de cultivo desde el tanque de inoculación, minimizar tiempos 

muertos y mejorar la eficiencia general del proceso fermentativo. 

La planificación secuencial por lotes, junto con el desfase entre operaciones y 

reactores, queda reflejada en el diagrama de Gantt mostrado en la Figura 5, donde se 

visualiza la coordinación temporal de cada etapa del proceso. Las barras de colores 

(rojo, azul, verde y violeta) representan los tiempos de operación correspondientes a 

cada etapa del proceso, mientras que el color naranja indica un periodo medio de lim-

pieza CIP/SIP de aproximadamente 1 hora. Este valor es representativo, aunque en de-

terminados casos el proceso de limpieza puede prolongarse según las condiciones es-

pecíficas o el tipo de ensuciamiento presente.
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Fig. 5. Diagrama de Gantt del proceso global. 
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En cuanto al marco normativo, cabe mencionar la existencia de instrumentos 

clave que respaldan financieramente este tipo de iniciativas. El Programa LIFE (2021 ï 

2027), regulado por el Reglamento (UE) 2021/783, proporciona apoyo directo a proyec-

tos relacionados con la economía circular y la mejora medioambiental. El programa Ho-

rizonte Europa, bajo el Reglamento (UE) 2021/695, constituye el principal marco de in-

vestigación e innovación de la UE, incluyendo dentro del Cluster 6 líneas específicas 

para bioindustrias, biorrefinerías y valorización de residuos. También destaca la Circular 

Bio-based Europe Joint Undertaking (CBE JU), una iniciativa público-privada recogida 

en el Reglamento (UE) 2021/2085, que impulsa el desarrollo de procesos sostenibles. 

 

3.3.2. Descripción general del proceso  

Primeramente, se aplica una centrifugación para eliminar grasas y sólidos gran-

des. A continuación, una microfiltración retira patógenos y partículas finas, seguida de 

una ultrafiltración para separar proteínas de alto valor, que se recuperan por separado. 

Finalmente, el suero clarificado y libre de proteínas es conducido a la etapa de inocula-

ción, donde se ajusta el pH con NaOH y se añade el cultivo microbiano (Pseudomonas 

taetrolens) y los nutrientes requeridos para la fermentación. 

La fermentación aerobia se lleva a cabo en un biorreactor alimentado con aire y 

lactosuero inoculado, donde la lactosa es transformada en ácido lactobiónico (LBA). 

Esta etapa constituye el núcleo del proceso biotecnológico y el principal cuello de botella 

en términos de tiempo operativo. 

Tras la fermentación, se separa la biomasa microbiana por centrifugación, y el 

sobrenadante es sometido a una segunda ultrafiltración para eliminar restos de proteí-

nas solubles. El producto se concentra por ósmosis inversa, donde se extrae agua. Pos-

teriormente, se desmineraliza por intercambio iónico, y finalmente el ácido lactobiónico 

se somete a un secado para obtener el producto final en forma sólida. 

 

3.3.3. Diagrama de bloques  

En la Figura 5 se presenta el diagrama de bloques del dise¶o propuesto, el cual 

representa de manera simplificada los procesos que se llevan a cabo en la planta. 
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Fig. 6. Diagrama de bloques del proceso global. 
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Los balances de materia y energ²a se desarrollan en el apartado correspon-

diente, donde se exponen de forma estructurada los c§lculos efectuados. Los resultados 

obtenidos se presentan de manera sintetizada en la Tabla 1.  
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Tabla 1. Balances de materia y energ²a del proceso global. 

Corriente  1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 

Masa por 
ciclo (kg) 

Agua 9 565.9 91.1 9 474.8 9 474.8 10 080.0 10 080.0 94.7 9 380.1 512.4 9 671.5 867.6 

Grasa 25.6 25.3 0.3 0.3 - - 0.2 0.1 0.1 0.0 0.0 

ɓ-lactoglobulina 46.0 0.4 45.6 45.6 - - 0.5 45.1 27.9 17.1 0.0 

Ŭ-lactoalb¼mina 15.3 0.2 15.2 15.2 - - 0.2 15.0 9.3 5.7 0.0 

Otras prote²nas 15.3 0.2 15.2 15.2 - - 0.2 15.0 9.3 5.7 0.0 

Lactosa 521.2 0.0 521.2 521.2 
- 
 

- 5.2 516.0 10.3 505.7 0.0 

Minerales 71.5 0.0 71.5 71.5 - - 0.7 70.8 3.5 67.3 0.0 

S·lidos suspendi-
dos no disueltos 

23.5 21.2 2.4 2.4 - - 1.6 0.7 0.4 0.3 0.0 

 TOTAL 10 220.0 138.3 10 081.7 10 081.7 10 080.0 10 080.0 120.1 9 986.6 573.4 10 273.3 867.6 

T (ÜC)  4 4 4 35 65 45 35 35 35 30 30 

P (kPa)  101.3 101.3 101.3 250.0 101.3 101.3 101.3 300.0 101.3 101.3 101.3 
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Tabla 1. Balances de materia y energ²a del proceso global. 

Corriente  12 16 17 18 19   13 14 15 

Masa por ci-
clo (kg) 

Agua 967.2 1 182.8 8 704.4  
 

 Agua 11.18 204.2 - 

Grasa 0.0 0.0 0.0  
 

 NaOH 0.45 - - 

ɓ-lactoglobulina 1.7 1.7 15.4  
 

 Biomasa - 0.2 - 

Ŭ-lactoalb¼mina 0.6 0.6 5.1  
 

 Aire - - 682.0 

Otras prote²nas 0.6 0.6 5.1  
 

     

Lactosa 50.6 37.7 455.1  
 

     

Minerales 6.7 6.7 60.6  
 

     

S·lidos suspendidos 
no disueltos 

0.1 0.2 0.2  
 

     

 Lactobionato de sodio - 4.3 -  
 

     

 Biomasa - 1.07 -  
 

     

 TOTAL 1 027.3 1 235.7 9 246.0  
 

 TOTAL 11.63 204.4 682.0 

T (ÜC)  30 30 30  
 

 T (ÜC) 20.0 20.0 25.0 

P (kPa)  150.0 101.3 101.3  
 

 P (kPa) 101.3 101.3 101.3 
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Tabla 1. Balances de materia y energ²a del proceso global. 

Corriente  20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 33 

Masa por 
ciclo (kg) 

Agua  
  

7.5 9 901.8 618.4 65 871.2 7 920.0 1 363.5 1 363.8 1 380.4 18.2 

Grasa  
  

0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 

ɓ-lactoglobulina  
  

0.0 17.1 7.0 429.7 0.0 10.1 10.1 10.1 10.1 

Ŭ-lactoalb¼mina  
  

0.0 5.7 2.3 143.2 0.0 3.4 3.4 3.4 3.4 

Otras prote²nas  
  

0.0 5.7 2.3 143.2 0.0 3.4 3.4 3.4 3.4 

Lactosa  
  

0.0 10.3 0.7 407.0 0.0 9.6 9.6 9.6 9.6 

Lactobionato de 
sodio 

 
  

0.4 471.1 32.8 18 630.4 0.0 438.3 0.0 0.0 0.0 

Ćcido lactobi·nico  
  

0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 410.8 410.8 410.8 

Minerales  
  

0.1 67.2 4.3 2676.1 0.0 63.0 30.6 0.1 0.1 

S·lidos suspendi-
dos no disueltos 

 
  

0.4 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 

 Biomasa  
  

1.0 0.1 0.1 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 

 TOTAL  
  

9.3 10 479.0 667.8 88 300.8 7 920.0 1891.2 1 833.7 1 817.7 455.5 

T (ÜC)   
  

30 30 30 30 30 30 30 30 30 

P (kPa)   
  

101.3 101.3 150 5500 101.3 150 150 150 101.3 
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Tabla 1. Balances de materia y energ²a del proceso global.

Corriente 31 32 

Aire 44 298.3 44 298.3 

   

   

   

   

   

   

TOTAL 44298.3 44298.3 

T (ÜC) 180 70 

P (kPa) 101.3 101.3 
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El esquema general del proceso, con su divisi·n en pretratamiento, reacci·n bio-

tecnol·gica y postratamiento, se representa en el diagrama de flujo mostrado en la Fi-

gura7, el cual recoge la secuencia de operaciones dise¶adas para la producci·n sincro-

nizada por lotes. Este diagrama ha sido elaborado conforme a la norma ISO 10628 

(ES-ISO/UNE-EN ISO 10628:2001), que establece las directrices para la confecci·n de 

diagramas de plantas de proceso, incluyendo tipos de diagramas simbolog²a, sentido de 

flujo, identificaci·n de equipos y flujos, y presentaci·n gr§fica homog®nea
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Fig. 7. Diagrama de flujo del proceso global. 
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6.1. ANĆLISIS PINCH: DETERMINACIčN DE NECESIDADES MĉNIMAS DE 

SERVICIOS 

Con el fin de evaluar y optimizar la eficiencia t®rmica del proceso dise¶ado, se 

ha implementado la metodolog²a de An§lisis Pinch. Este estudio se centra en minimizar 

la dependencia de servicios externos mediante la cuantificaci·n de las cargas m²nimas 

de calefacci·n y refrigeraci·n a trav®s del m§ximo aprovechamiento de la energ²a in-

terna del sistema. 

Para el an§lisis, se seleccionaron tres corrientes de proceso, dos calientes y una 

fr²a, cuyas caracter²sticas se detallan en la Tabla 2. 

Tabla 2. Datos de las Corrientes de Proceso para la Integraci·n Energ®tica. 

Corrientes    1 2 3 

Tin (ºC)  4 75 50 

Tout (ºC)  35 45 40 

ȹH (kW)  83.55 -87.86 -28.02 

cp (kJ/kgK)  3.85 4.18 4.18 

Í (kg/s)  0.7 0.7 0.67 

CP (kW/K)  2.70 2.93 2.80 

Tipo   Fría Caliente Caliente 

Tin
* (ºC)  9 70 45 

Tout
* (ºC)   40 40 35 

 

Las corrientes seleccionadas son: 

¶ Corriente 1 (Fr²a): Lactosuero que debe ser calentado desde su temperatura de al-

macenamiento (4 ÁC) hasta la temperatura de entrada al siguiente equipo (35 ÁC) 

(Secci·n I de pretratamiento). 

¶ Corriente 2 (Caliente): Agua de servicio utilizada para ceder calor al lactosuero, en-

fri§ndose desde 75 ÁC hasta 45 ÁC (Secci·n I pretratamiento). 

¶ Corriente 3 (Caliente): Agua de refrigeraci·n proveniente del serpent²n del fermen-

tador principal, que cede calor al proceso y disminuye su temperatura de 50 ÁC a 40 

ÁC (Secci·n II). 
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Es importante justificar la exclusi·n de otras corrientes del proceso. El aire h¼medo de 

salida del secador por atomizaci·n, a pesar de tener una entalp²a superior a la del am-

biente, no se consider· para la integraci·n. Esta decisi·n se basa en que su baja tem-

peratura y alta humedad har²an que el dise¶o de un intercambiador de calor para recu-

perar su energ²a residual fuera complejo y costoso, superando el beneficio econ·mico 

del ahorro energ®tico. Asimismo, el reactor de inoculaci·n opera en condiciones casi 

autosostenibles, con un requerimiento energ®tico muy bajo, por lo que su integraci·n no 

aportar²a un beneficio significativo al sistema global. 

 

6.1.1. Curvas compuestas y definici·n del problema 

Las curvas compuestas son una representaci·n gr§fica en un diagrama Tempe-

ratura-Entalp²a (T-H) que agrupan todas las corrientes calientes en una ¼nica curva 

(curva compuesta caliente) y todas las corrientes fr²as en otra (curva compuesta fr²a). 

La pendiente de cada tramo de estas curvas es la inversa de la capacidad calor²fica del 

flujo de la corriente o de la suma de corrientes en ese intervalo de temperatura (1/ɆCP). 

La construcci·n de las curvas compuestas se basa en la divisi·n del rango global 

de temperaturas en una serie de intervalos definidos por las temperaturas de entrada y 

salida de todas las corrientes. Dentro de cada intervalo, la capacidad calor²fica de la 

curva compuesta (ɆCP) se obtiene mediante la suma de las capacidades calor²ficas de 

todas las corrientes activas en dicho intervalo. La variaci·n de entalp²a (ȹH) en cada 

tramo se calcula como el producto de la ɆCP por la variaci·n de temperatura (ȹT) de 

dicho intervalo. Los c§lculos para la construcci·n de las curvas de este proceso se re-

cogen en la Tabla 3. 

Tabla 3. Datos de los corrientes extra²dos para la elaboraci·n de las curvas compuestas. 

2 3 1 Tc (°C) H̍C,int HC (kW) Tf (°C) ȹHF,int HF (kW) Qmin (kW) Servicios 

   75  115.88    0.00 calefacción  

2.93   50 73.22 42.66      

2.93 2.80  45 28.65 14.01 35  115.88   

 2.80 2.70 40 14.01 0.00 4 83.55 32.34 32.34 refrigeración  

 

Dado que la transferencia de calor solo es posible desde una corriente caliente hacia 

una m§s fr²a, las curvas compuestas no pueden cruzarse. Para asegurar la viabilidad 
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termodin§mica del intercambio, se impone una diferencia de temperatura m²nima de 

aproximaci·n (ȹTmin), establecida en 10 ÁC para este estudio. Este valor representa un 

compromiso entre la maximizaci·n de la recuperaci·n de calor y el coste de inversi·n 

en el §rea de los intercambiadores. 

Para cumplir con este requisito, la curva compuesta fr²a se desplaza horizontal-

mente hacia la derecha hasta que la distancia vertical m²nima entre ambas curvas sea 

igual al ȹTmin especificado. Esta estrategia aumenta la fuerza impulsora media para la 

transferencia de calor, lo que se traduce en una reducci·n del §rea de intercambio re-

querida y, por consiguiente, en un menor coste de inversi·n en los equipos.  

 

Fig. 8. Curvas compuestas caliente y fr²a. 

El an§lisis visual de las curvas compuestas revela que la curva caliente se en-

cuentra en todo momento por encima de la curva fr²a. Esta configuraci·n define el sis-

tema como un problema umbral (Threshold Problem), lo que te·ricamente indica que no 

se requiere un servicio de calefacci·n externo, ya que toda la demanda de calor de las 

corrientes fr²as puede ser satisfecha por las corrientes calientes. Sin embargo, existir§ 

un excedente de calor en las corrientes calientes que deber§ ser eliminado mediante un 

servicio de refrigeraci·n. 

 

6.1.2. Curva compuesta global 

La curva compuesta global es la herramienta fundamental del an§lisis Pinch para 

visualizar las necesidades netas de energ²a del proceso y la localizaci·n del punto de 

Pinch. A diferencia de las curvas compuestas individuales, esta curva se construye en 
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un diagrama de entalp²a (ȹH) frente a temperatura corregida (T*), representando el flujo 

de calor neto acumulado a trav®s de los distintos niveles de temperatura del sistema. 

A partir del ȹTmin establecido, se calculan las temperaturas corregidas para des-

plazar las escalas de temperatura y poder representar todas las corrientes en un ¼nico 

diagrama. Las temperaturas corregidas se obtienen mediante: 

Ὕᶻ  Ὕ  
ῳὝ

ς
 [I.9] 

Ὕᶻ  Ὕ
ῳὝ

ς
 [I.9] 

Para corrientes fr²as y calientes respectivamente. 

Para poder cuantificar con precisi·n las necesidades energ®ticas y localizar el 

punto de estrangulamiento o Pinch, se aplic· el algoritmo de la Tabla del Problema. Este 

m®todo consiste en una cascada de calor a trav®s de los intervalos de temperatura co-

rregida, calculando el balance de entalp²a (ɆCP) y el flujo de calor neto en cada intervalo. 

Tabla 4. Cascada de energ²a del proceso. 

T*(°C) ȹT*int  2 3 1 ɆCPint  ȹHint  Calor ȹHacum  ȹHacum  Servicios 

70        0 0 calefacción  

45 25 2.93   2.93 73.22 exceso 73.22 73.22  

40 5 2.93 2.80  5.73 28.65 exceso 101.87 101.87  

35 5  2.80 2.70 0.11 0.53 exceso 102.41 102.41  

9 26   2.70 -2.70 -70.07 déficit 32.34 32.34 refrigeración  

 

La curva compuesta global resultante, representada en la Figura 9, permite la 

interpretaci·n visual de los requerimientos energ®ticos del sistema. De su an§lisis se 

extrae la localizaci·n del Punto de Pinch en T* = 70 ÁC, punto que representa la m§xima 

restricci·n termodin§mica y donde la necesidad de calor neto es nula. 

Por encima de esta temperatura, el sistema no presenta d®ficit de calor, lo que 

confirma una necesidad nula de calefacci·n externa (Qcal,min = 0 kW). Inversamente, por 

debajo del Pinch, la curva muestra un excedente de calor acumulado, cuyo valor m§ximo 

en el extremo de menor temperatura determina la necesidad m²nima de refrigeraci·n en 

32.34 kW (Qref,min). La forma c·ncava de la curva ("Bolsillo") en esta regi·n inferior indica 

un elevado potencial de recuperaci·n de calor interna. 
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En conclusi·n, el an§lisis gr§fico de la curva global corrobora los resultados nu-

m®ricos obtenidos, demostrando que el proceso es energ®ticamente autosuficiente en 

cuanto a calefacci·n y requiere exclusivamente un servicio de refrigeraci·n para disipar 

una carga t®rmica de 32.34 kW. 

 

Fig. 9. Curva compuesta global que contiene un bolsillo energ®tico de recuperaci·n. 

Adicionalmente, el an§lisis del "Bolsillo de Calor" revela una oportunidad de op-

timizaci·n avanzada. El v®rtice de este bolsillo, situado en T*max sum servicio = 58.96 

ÁC, representa la temperatura m§xima a la que se podr²a generar un servicio de cale-

facci·n auxiliar utilizando el calor excedente del proceso. Dada la magnitud de esta tem-

peratura, ser²a factible generar agua caliente a una temperatura real de suministro de 

53.96 ÁC (T = T* - 5), lo que podr²a emplearse en otros puntos del proceso o como 

servicio para la planta, aumentando a¼n m§s la eficiencia global del sistema. 

 

6.2. TOPOLOGĉA DE LA RED DE CAMBIADORES DE CALOR 

Una vez establecidas las condiciones t®rmicas de las corrientes involucradas, se 

procedi· al dise¶o de la red de intercambiadores de calor correspondientes al sector 

situado por debajo del punto pinch. Seg¼n la metodolog²a pinch, en esta zona ¼nica-

mente se permite el uso de servicios auxiliares de refrigeraci·n, y deben cumplirse las 

restricciones t®rmicas establecidas, entre las cuales destaca que la suma de las capa-

cidades calor²ficas de las corrientes calientes debe ser mayor o igual a la capacidad 

calor²fica de las corrientes fr²as: 
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ὅὖ ὅὖþ  [I.9] 

En este caso, se dispone de una corriente fr²a (Corriente 1), cuya demanda t®r-

mica es de 83.55 kW, y dos corrientes calientes (Corrientes 2 y 3), que presentan dis-

ponibilidades de calor de 87.86 kW y 28.02 kW respectivamente. Las capacidades ca-

lor²ficas son: 2.70 kW/K (Corriente 1), 2.93 kW/K (Corriente 2) y 2.80 kW/K (Corriente 

3), por lo que la condici·n mencionada se cumple. 

El valor de ȹTmin = 10 ÁC, fija la temperatura pinch corregida en T* = 70 ÁC, como 

se indic· anteriormenteȢ A partir de este punto, y la curva compuesta global, se construy· 

la red de integraci·n energ®tica. 

El procedimiento seguido consisti· en emparejar t®rmicamente las corrientes de 

manera progresiva, maximizando el aprovechamiento energ®tico interno antes de recu-

rrir a servicios externos. En primer lugar, se integr· la Corriente 3 (caliente) con la Co-

rriente 1 (fr²a), transfiriendo un total de 28.0 kW. Esta cantidad representa la totalidad 

del calor disponible en la Corriente 3, que queda completamente utilizada. 

La Corriente 1 a¼n requiere 55.7 kW adicionales para alcanzar su temperatura 

objetivo, por lo que se empareja a continuaci·n con la Corriente 2 (caliente), la cual 

transfiere dicha cantidad. Esta integraci·n permite cubrir completamente la demanda 

t®rmica de la corriente fr²a. Sin embargo, la Corriente 2 a¼n dispone de un excedente 

de 32.2 kW, el cual no puede ser aprovechado internamente y, por tanto, se deriva a 

servicios auxiliares de refrigeraci·n. 

A continuaci·n, se muestra la red de intercambiadores de calor dise¶ada para 

esta secci·n del proceso, donde se han representado las corrientes de proceso, los 

flujos de energ²a intercambiados y los servicios auxiliares requeridos: 
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Fig. 10. Topolog²a de la red de cambiadores propuesta para el sistema. 

Esta soluci·n es coherente con las directrices del an§lisis pinch, ya que no se 

utiliza calefacci·n en el sector inferior al punto cr²tico y se aprovecha el m§ximo posible 

del calor disponible en las corrientes del proceso. Adem§s, se garantiza el cumplimiento 

de la condici·n t®rmica CPcaliente Ó CPfr²a, lo cual asegura la viabilidad de los intercambios 

realizados. 
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El presente apartado tiene como objetivo analizar cualitativamente los impactos 

ambientales asociados al dise¶o y operaci·n de la planta piloto para la producci·n de 

§cido lactobi·nico. El an§lisis considera tanto la fase de construcci·n como la de ope-

raci·n, empleando un enfoque sistem§tico que abarca las interacciones con los medios 

abi·tico, bi·tico y antr·pico. Se aplican los principios metodol·gicos establecidos en la 

Directiva 2011/92/UE y su modificaci·n 2014/52/UE, junto con criterios t®cnicos de la 

metodolog²a de Conesa (2020), cumpliendo con la Ley 21/2013 de evaluaci·n ambiental 

(BOE-A-2013-12913). 

 

7.1. RIESGOS DE PRODUCTOS QUĉMICOS Y BIOLčGICOS EMPLEADOS 

7.1.1. Productos qu²micos 

En el marco del presente proyecto, se identifican diversos productos qu²micos 

utilizados y generados a lo largo de las distintas etapas del proceso. Seg¼n el Regla-

mento (CE) n.Ü 1907/2006 (REACH), todas las sustancias deben ser evaluadas respecto 

a sus efectos sobre la salud humana y el medio ambiente, y disponer de su correspon-

diente Ficha de Datos de Seguridad (FDS), suministrada por el proveedor conforme al 

art²culo 31. La clasificaci·n, etiquetado y condiciones de uso y almacenamiento se ajus-

tar§n al Reglamento (CE) n.Ü 1272/2008 (CLP), complementado por las medidas pre-

ventivas recogidas en la Directiva 98/24/CE sobre protecci·n de los trabajadores frente 

a agentes qu²micos. Se priorizar§ la sustituci·n de sustancias peligrosas cuando sea 

posible, y se implementar§n medidas de control en la fuente, en el medio y sobre el 

trabajador. 

р Lactosuero crudo 

El lactosuero no se clasifica como sustancia peligrosa según el Reglamento CLP. 

Sin embargo, su composición rica en materia orgánica y su carga microbiológica lo con-

vierten en un medio altamente susceptible a la degradación biológica si no se almacena 

adecuadamente. Para evitar fermentaciones no controladas, desarrollo de olores des-

agradables y proliferación microbiana, se requiere su conservación a temperaturas infe-

riores a 10 ÁC en tanques cerrados de acero inoxidable AISI 304, adecuados para uso 

alimentario. Además, se recomienda agitación suave o recirculación periódica para evi-

tar sedimentación de sólidos y garantizar homogeneidad. En ausencia de estas condi-

ciones, el lactosuero puede generar condiciones anaerobias, favoreciendo la producción 

de compuestos volátiles indeseables como ácidos orgánicos, alcoholes o sulfuros (FAO, 

2020). No se trata de un compuesto tóxico; sin embargo, requiere medidas higiénicas 
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durante su manipulación por parte del personal. Debido a su elevada carga orgánica, el 

contacto con producto degradado puede causar irritaciones cutáneas, infecciones su-

perficiales o reacciones alérgicas en trabajadores sensibles.  

р Fracci·n de grasa y s·lidos 

Las fracciones separadas durante la etapa de centrifugaci·n no se clasifican 

como peligrosas seg¼n el Reglamento CLP. No obstante, su elevada carga org§nica y 

su car§cter biodegradable las convierten en una fuente potencial de emisiones de com-

puestos org§nicos vol§tiles (COV), especialmente bajo condiciones anaerobias. Estas 

emisiones pueden generar olores molestos, riesgo microbiol·gico y problemas ambien-

tales si no se gestionan adecuadamente. Por ello, se almacenar§n temporalmente en 

contenedores herm®ticos, preferentemente refrigerados, en cumplimiento con las bue-

nas pr§cticas para el manejo de residuos industriales biodegradables. Se evitar§ su acu-

mulaci·n prolongada y se programar§ su evacuaci·n a gestor autorizado conforme a la 

legislaci·n vigente (Espa¶a, 2022).  

р Biomasa retenida en la microfiltraci·n 

Esta fracci·n concentra la carga microbiana original del suero crudo, incluyendo 

bacterias l§cticas, levaduras y microorganismos ambientales. Aunque este residuo no 

est§ clasificado como peligroso seg¼n el Reglamento CLP, presenta riesgo microbiol·-

gico bajo asociado a contaminaci·n cruzada o generaci·n de olores por degradaci·n. 

Se evitar§ la aerosolizaci·n y el contacto directo durante su manejo. El retentado se 

almacenar§ en contenedores cerrados y se gestionar§ como residuo org§nico biodegra-

dable conforme a la legislaci·n vigente y las buenas pr§cticas de higiene industrial 

(BPH) (EFSA, 2021). 

р Concentrados proteicos de ultrafiltraci·n 

Los concentrados de Ŭ-lactoalb¼mina y ɓ-lactoglobulina no están clasificados 

como sustancias peligrosas según el Reglamento CLP. Sin embargo, son compuestos 

biológicamente activos y térmicamente sensibles que, en ausencia de refrigeración, 

pueden desnaturalizarse o degradarse por acción microbiana, enzimática o térmica, ge-

nerando compuestos nitrogenados volátiles como aminas (putrescina, cadaverina, his-

tamina), con riesgo potencial de irritación respiratoria en espacios cerrados o mal venti-

lados. Para evitar estos procesos, se recomienda su almacenamiento a temperaturas 

menores a 5 ÁC o su procesamiento inmediato tras la obtenci·n (Walstra et al., 2006). 
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- Etanol 

El etanol es un l²quido inflamable con un punto de inflamaci·n bajo (12 ÁC), lo 

que implica un riesgo significativo de incendio si se manipula cerca de fuentes de calor, 

chispas o superficies calientes. Además, sus vapores pueden formar mezclas explosi-

vas con el aire en concentraciones relativamente bajas. Desde el punto de vista toxico-

lógico, la exposición prolongada o en ambientes mal ventilados puede causar irritación 

ocular, cefaleas, mareos y, en casos extremos, depresión del sistema nervioso central. 

Por ello, su uso requiere ventilación adecuada, almacenamiento en recipientes homolo-

gados y cumplimiento estricto de las medidas de protección personal y señalización re-

glamentaria según la normativa CLP (Reglamento (CE) n.º 1272/2008). 

- Productos Iberlact 

Los productos Iberlact B-20, A-42, S-80 y E-70 para los procedimientos de lim-

pieza in situ (CIP) y esterilización (SIP) presentan características alcalinas, ácidas o 

enzimáticas que, en contacto con piel o mucosas, pueden provocar quemaduras, irrita-

ciones o sensibilización, según sus respectivos rangos de pH (entre 2.5 y 11.7). Durante 

la manipulación, es obligatorio el uso de equipo de protección individual (EPI): guantes 

de neopreno, pantalla facial, mascarilla si hay riesgo de salpicaduras o vapores, y ropa 

resistente a productos químicos. 

La preparación de soluciones debe hacerse siempre en zonas ventiladas, aña-

diendo el producto lentamente sobre el agua y nunca al revés, para evitar reacciones 

exotérmicas peligrosas. Es obligatorio utilizar recipientes cerrados y etiquetados, con 

cubetos de retención en caso de derrames. La recirculación del producto a través de los 

circuitos CIP debe ser supervisada por personal cualificado, y está prohibido el acceso 

a zonas abiertas del sistema durante el ciclo activo. Los principales riesgos por exposi-

ción incluyen: 

¶ Irritación ocular y quemaduras químicas: especialmente con B-20 (pH 11.5 ï 11.7) 

y A-42 (pH 2.5), en caso de contacto directo con piel o mucosas. 

¶ Sensibilización respiratoria: posible en caso de inhalación de vapores o aerosoles 

formados durante la agitación o vertido, en particular con S-80. 

¶ Descomposición térmica: en presencia de calor excesivo o mezcla inadecuada, al-

gunos productos pueden liberar gases irritantes. 
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Se deben aplicar inmediatamente ante accidente los procedimientos de primeros 

auxilios indicados en la FDS: lavado abundante con agua durante al menos 15 minutos, 

retirada de ropa contaminada, y aviso inmediato al servicio médico si hay afectación 

ocular, dérmica extensa o síntomas respiratorios. La planta debe contar con duchas de 

emergencia y estaciones de lavado ocular cercanas a las zonas de manipulación. 

- Hidróxido de sodio 

El hidróxido de sodio en disolución acuosa está clasificado como corrosivo 

(H314) según el Reglamento CLP. Provoca quemaduras graves en piel y lesiones ocu-

lares, y puede generar irritación respiratoria por inhalación de aerosoles en operaciones 

con agitación o trasvase. Su reacción con ácidos libera calor de forma intensa, con 

riesgo de proyecciones. Se almacenará en contenedores estancos, resistentes a pro-

ductos alcalinos, con cubeto de retención y ventilación forzada al almacenarse más de 

200 L y garantizando 6 renovaciones de aire por hora como mínimo. El contacto con el 

producto puede causar necrosis tisular y lesiones permanentes, por lo que el personal 

utilizará guantes de nitrilo, gafas cerradas, ropa impermeable y protección respiratoria 

tipo P3 cuando exista riesgo de aerosolización o exposición prolongada. 

- Ácido clorhídrico  

El §cido clorh²drico al 6 % en peso, aunque menos concentrado que las solucio-

nes industriales habituales, sigue siendo una sustancia corrosiva que requiere un ma-

nejo cuidadoso. Su manipulación debe realizarse con el uso de equipos de protección 

personal adecuados, incluyendo gafas de seguridad con protección lateral o pantalla 

facial, guantes resistentes a ácidos (como los de nitrilo) y bata de laboratorio. En caso 

de posibles emisiones de vapores, especialmente durante trasvases, es recomendable 

trabajar bajo campana extractora. A nivel de riesgos, esta disolución puede causar irri-

tación significativa en piel, ojos y vías respiratorias si no se siguen las precauciones 

adecuadas. Debe almacenarse en recipientes compatibles (como polietileno), bien ce-

rrados, etiquetados correctamente y sobre bandejas de contención secundaria. En caso 

de contacto accidental, se debe enjuagar inmediatamente la zona afectada con abun-

dante agua durante al menos 15 minutos, y en situaciones de exposición respiratoria se 

recomienda trasladar al afectado al aire libre y consultar con personal médico. Los de-

rrames deben neutralizarse con bicarbonato sódico y recogerse con materiales inertes, 

gestionando el residuo conforme a la normativa local.  
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р Medidas de protecci·n individual y colectiva 

Todos los productos qu²micos ser§n manipulados usando EPI adecuados. Los 

guantes ser§n de nitrilo y neopreno seg¼n EN 374-1, las gafas de protecci·n cumplir§n 

la EN 166 y se dispondr§ de respiradores tipo P3. Los EPI se proveer§n conforme al 

Real Decreto 773/1997, siendo responsabilidad de la empresa su suministro, manteni-

miento y sustituci·n. Como protecci·n colectiva, se instalar§n duchas de emergencia y 

lavaojos en zonas de riesgo. Se elaborar§n procedimientos escritos y protocolos espe-

c²ficos para la manipulaci·n de cada sustancia. Adem§s, todo el personal recibir§ for-

maci·n inicial y continua en prevenci·n de riesgos qu²micos, conforme a la Ley 31/1995 

y el Real Decreto 39/1997. 

 

7.1.2. Riesgos biol·gicos 

La planta emplea Pseudomonas taetrolens como agente biol·gico activo en la 

fermentaci·n aerobia del lactosuero. Esta especie, gramnegativa y estrictamente aero-

bia, no se considera pat·gena habitual, pero se clasifica dentro del grupo 2 de riesgo 

biol·gico conforme a la Directiva 2000/54/CE y las gu²as del Instituto Robert Koch (RKI, 

2023). Dicho grupo incluye microorganismos capaces de causar enfermedades que, 

aunque raramente se propagan en la comunidad, suponen un riesgo ocupacional con 

disponibilidad de tratamiento eficaz (EU-OSHA, 2022). 

р Medidas de contenci·n y prevenci·n 

El proceso se desarrolla bajo condiciones de contenci·n biol·gica de nivel 2 

(NCB-2), seg¼n los requisitos m²nimos establecidos por la legislaci·n europea. Las prin-

cipales medidas implementadas son: 

¶ Acceso controlado a la zona de fermentaci·n, con se¶alizaci·n espec²fica de 

riesgo biol·gico conforme a la norma ISO 7010-W009. 

¶ Protocolos operativos normalizados (PON) para preparaci·n, inoculaci·n, ope-

raci·n y eliminaci·n del microorganismo, con trazabilidad documental completa. 

¶ Equipos de protecci·n individual obligatorios: guantes de nitrilo (EN 374), gafas 

cerradas (EN 166), mascarilla FFP2 o superior (EN 149), y bata de protecci·n 

qu²mica tipo PB[6] o equivalente. 

¶ Biorreactores cerrados herm®ticamente, equipados con filtros HEPA tipo H13 o 

superior (seg¼n EN 1882) en las l²neas de salida de gases, actuando como sis-

temas de contenci·n secundaria. 
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¶ Tratamiento de residuos l²quidos y s·lidos mediante biocidas registrados con-

forme al Reglamento (UE) n.Ü 528/2012. 

¶ Formaci·n espec²fica del personal en bioseguridad, gesti·n de incidentes y des-

contaminaci·n, en cumplimiento con la Ley 31/1995 y el Real Decreto 39/1997. 

¶ Vigilancia ambiental peri·dica, con muestreo microbiol·gico en aire (placas de 

sedimentaci·n) y superficies (placas de contacto) en zonas cr²ticas de manipu-

laci·n. 

Estas acciones se alinean con los principios de prevenci·n establecidos en la 

Directiva 2000/54/CE y las recomendaciones t®cnicas de la European Biosafety Asso-

ciation (EBSA, 2021). El enfoque adoptado refuerza la contenci·n f²sica y organizativa 

frente a liberaciones accidentales, contribuyendo a un entorno operativo seguro para el 

personal y con impacto ambiental controlado (OMS, 2020). 

 

 

7.2. RIESGOS DE LOS EQUIPOS, CONDICIONES DE OPERACIčN Y MAN-

TENIMIENTO 

7.2.1. Control de sobrepresi·n 

Las l²neas presurizadas en los sistemas de alimentaci·n, filtraci·n tangencial y 

limpieza CIP presentan riesgo de sobrepresi·n derivado de bloqueos o fallos en v§lvu-

las. Para su control, se implementan lazos de regulaci·n autom§tica de presi·n me-

diante sensores y v§lvulas modulantes, reforzados por v§lvulas de seguridad calibradas, 

capaces de liberar el exceso de presi·n hacia l²neas protegidas o colectores de vertido. 

Todos los equipos presurizados se dimensionan conforme a la Directiva 2014/68/UE 

(PED) y los dispositivos de alivio se seleccionan seg¼n ISO 4126-1. Adem§s, cada uni-

dad con potencial de p®rdida de contenci·n est§ instalada sobre cubetos de retenci·n 

estancos, capaces de contener el 110 % del volumen del equipo, como medida adicional 

frente a derrames accidentales. El conjunto se integra en un sistema supervisado por 

PLC, con registro de alarmas y mantenimiento peri·dico preventivo. 

 

7.2.2. Riesgos el®ctricos 

La planta no presenta riesgos el®ctricos espec²ficos fuera de los asociados al 

funcionamiento general de los equipos. No obstante, se aplicar§n los criterios estable-

cidos en el Real Decreto 614/2001, sobre disposiciones m²nimas para la protecci·n de 
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los trabajadores frente al riesgo el®ctrico. Se realizar§ una identificaci·n y evaluaci·n de 

puntos cr²ticos, incluyendo conexiones m·viles, paneles de control, motores y resisten-

cias calefactoras. Se verificar§ la correcta puesta a tierra de los equipos y se documen-

tar§n las pruebas de continuidad y aislamiento seg¼n normativa aplicable. Las §reas 

con riesgo el®ctrico estar§n se¶alizadas conforme a ISO 7010-W012, y durante inter-

venciones se exigir§ el uso de EPI diel®ctrico, incluyendo guantes, calzado aislante y 

herramientas homologadas. Las actuaciones en instalaciones energizadas solo se per-

mitir§n con personal autorizado y bajo procedimiento seguro. 

 

7.2.3. Exposici·n al ruido industrial 

Las fuentes sonoras generadas por equipos como bombas, v§lvulas autom§ticas 

y compresores ser§n gestionadas conforme a la Directiva 2003/10/CE, relativa a la ex-

posici·n de los trabajadores a riesgos derivados del ruido, y la norma UNE-EN ISO 

9612:2009, sobre la determinaci·n de la exposici·n diaria al ruido en el entorno laboral 

mediante mediciones con son·metros integradores o dos²metros personales, aplicadas 

seg¼n m®todos normalizados de caracterizaci·n de tareas o ciclos de trabajo. Para mi-

nimizar el impacto ac¼stico, se aplicar§n medidas de control en tres niveles. En la fuente, 

se priorizar§ la selecci·n de maquinaria certificada con bajo nivel de emisi·n sonora, 

junto con un programa de mantenimiento preventivo que incluya la sustituci·n de com-

ponentes con vibraciones an·malas o rodamientos defectuosos. En el medio, se insta-

lar§n cabinas ac¼sticas, pantallas fonoabsorbentes o recubrimientos antivibratorios para 

atenuar la propagaci·n del ruido en zonas cr²ticas. Finalmente, en el receptor, se exigir§ 

el uso de protectores auditivos con ²ndice SNR Ó 25 dB, conforme a la norma EN 352, 

en aquellas zonas donde el nivel sonoro supere los 80 dB(A) y la exposici·n exceda los 

15 minutos por turno. Estas medidas se ajustan a los valores de acci·n establecidos por 

el Instituto Nacional de Seguridad y Salud en el Trabajo (INSST, 2021) y al enfoque 

jer§rquico de control propuesto por la Comisi·n Europea en materia de agentes f²sicos 

(Comisi·n Europea, 2003). 

 

7.2.4. Riesgo de incendio y explosi·n 

El uso de etanol, sustancia con punto de inflamaci·n bajo, implica un riesgo po-

tencial de incendio y formaci·n de atm·sferas explosivas. Las zonas afectadas se cla-

sificar§n como ATEX zona 2, conforme a la Directiva 1999/92/CE, ya que la presencia 
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de vapores inflamables es poco probable en condiciones normales, pero posible en caso 

de fallo o durante operaciones de carga y trasvase. 

Los dep·sitos de etanol se ubicar§n en exteriores, sobre cubetos de retenci·n, 

con sistemas de venteo antillama, puesta a tierra, y atmosfera inerte con nitr·geno es-

t®ril, para reducir la concentraci·n de ox²geno por debajo del l²mite inferior de inflamabi-

lidad (LII). Esta atm·sfera controlada limita tambi®n la formaci·n de biofilms y cumple 

los requisitos de la Directiva 2014/34/UE sobre equipos para uso en atm·sferas explo-

sivas. El hidr·xido de sodio (NaOH), aunque no inflamable, puede originar reacciones 

exot®rmicas violentas en contacto con agua, §cidos o sustancias incompatibles. Por ello, 

se almacenar§ y manipular§ en zonas independientes, con sistemas de contenci·n se-

cundaria. 

Los equipos a presi·n, como m·dulos de membranas o sistemas CIP, podr²an 

liberar energ²a mec§nica en caso de fallo estructural, lo que actuar²a como fuente de 

ignici·n secundaria si coincidiera con la presencia de vapores inflamables. Estos siste-

mas contar§n con v§lvulas de seguridad calibradas y mantenimiento preventivo peri·-

dico. En cuanto al biorreactor, aunque opera en condiciones presurizadas, no intervie-

nen sustancias inflamables ni se generan gases combustibles, y su operaci·n se en-

cuentra protegida mediante control automatizado y sistemas de parada de emergencia. 

Los posibles escenarios de ignici·n han sido evaluados en el estudio HAZOP, cuyas 

conclusiones est§n recogidas en el apartado correspondiente. Las medidas preventivas 

se completan con las siguientes acciones: 

¶ Almacenamiento externo del etanol con sistemas de detecci·n y extinci·n (pro-

tecciones activas) y cubetos, venteos e inertizaci·n (protecciones pasivas). 

¶ Ventilaci·n forzada en §reas con riesgo de acumulaci·n de vapores inflamables. 

¶ Dise¶o el®ctrico intr²nsecamente seguro, cumpliendo con los requisitos de la cla-

sificaci·n ATEX zona 2. 

¶ Formaci·n del personal en el manejo de sustancias inflamables y simulacros pe-

ri·dicos ante escenarios de incendio o explosi·n. 

 

7.2.5. Capacitaci·n y cultura preventiva 

Todo el personal de la planta recibir§ formaci·n continua en prevenci·n de ries-

gos laborales, abarcando seguridad qu²mica, el®ctrica, t®rmica y biol·gica, conforme a 

lo establecido en la Ley 31/1995 de Prevenci·n de Riesgos Laborales y el Real Decreto 
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39/1997, que regula los Servicios de Prevenci·n. La estrategia de seguridad se funda-

menta en la prevenci·n activa, el uso de protocolos operativos normalizados (PON) y la 

evaluaci·n continua de riesgos espec²ficos en cada puesto de trabajo. El plan de auto-

protecci·n incluir§ la realizaci·n peri·dica de simulacros de emergencia, la implemen-

taci·n de se¶alizaci·n de seguridad conforme a la norma ISO 7010 y el control docu-

mental exigido por el Real Decreto 393/2007, que aprueba la norma b§sica de autopro-

tecci·n para actividades con riesgo para las personas o el medio ambiente. 

 

7.2.6. Riesgos t®rmicos 

Las operaciones con fluidos a temperaturas extremas implican riesgo t®rmico por 

contacto con superficies expuestas o por exposici·n ambiental prolongada. Para reducir 

este riesgo, se instalar§ aislamiento t®rmico en tuber²as, dep·sitos y v§lvulas cuya tem-

peratura superficial supere los 50 ÁC o descienda por debajo de 15 ÁC, seleccionando 

materiales de baja conductividad t®rmica. Las zonas con riesgo t®rmico estar§n clara-

mente se¶alizadas conforme a la norma ISO 7010-W017, y se garantizar§ una ade-

cuada ventilaci·n forzada en §reas de alta carga t®rmica. El personal operar§ con equi-

pos de protecci·n individual espec²ficos, incluyendo guantes t®rmicos, gafas de seguri-

dad y delantal ign²fugo, especialmente en tareas de limpieza CIP, conexi·n de l²neas de 

vapor o manejo de fluidos calientes. Adem§s, se optimizar§ la duraci·n de las tareas 

para limitar la exposici·n prolongada. 

Estas medidas se ajustan a los principios generales de la Directiva 89/391/CEE 

sobre seguridad y salud en el trabajo y a las recomendaciones de la Organizaci·n Mun-

dial de la Salud (WHO, 2020) en materia de prevenci·n de lesiones t®rmicas. 

 

 

7.3. ANĆLISIS DETALLADO DE RIESGO Y OPERABILIDAD (HAZOP) 

7.3.1. Planteamiento inicial 

El presente an§lisis HAZOP (Hazard and Operability Study) se ha desarrollado 

como parte de la estrategia de seguridad funcional aplicada al dise¶o de un biorreactor 

de fermentaci·n operando en condiciones aerobias y continuas. El objetivo del estudio 

es identificar desviaciones operativas potenciales en distintas fases del proceso, evaluar 

sus consecuencias sobre la seguridad, calidad y productividad, y establecer medidas 

correctoras eficaces para mitigar los riesgos detectados (Sanders, 2015). Este enfoque 
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permite anticipar fallos sistem§ticos o puntuales que puedan derivarse de errores de 

dise¶o, operaci·n o mantenimiento. 

 

7.3.2. Alcance del an§lisis y nodos evaluados 

El análisis HAZOP se ha centrado específicamente en el biorreactor principal y 

sus subsistemas auxiliares debido a que este equipo constituye el núcleo operativo del 

proceso biotecnológico. En él se llevan a cabo la reacción de fermentación, bajo condi-

ciones rigurosamente controladas de temperatura, pH, oxigenación y agitación. Cual-

quier desviación en sus parámetros puede comprometer de forma directa la viabilidad 

del cultivo, la eficiencia del proceso o incluso generar situaciones de riesgo para el en-

torno o el operario. Además, su integración con otros equipos (sistemas de alimentación, 

calentamiento, neutralización y limpieza) lo convierte en un nodo central desde el punto 

de vista de la seguridad de proceso (Crowl y Louvar, 2011). Se han seleccionado como 

nodos de análisis aquellos puntos clave con mayor probabilidad de fallo o que presentan 

mayor sensibilidad a desviaciones operativas, abarcando tanto condiciones normales 

de funcionamiento como transitorios críticos. Estos nodos incluyen: 

1. Vaciado y llenado del biorreactor (Tabla 5): Se evalúan perturbaciones en las 

válvulas, sensores de nivel y secuencias de operación que pueden afectar el 

volumen alimentado, el tiempo de llenado y vaciado, o la línea por la que se 

realiza la operación. 

2. Serpentín calefactor en funcionamiento (Tabla 6): Se analizan posibles desvia-

ciones en el suministro del fluido térmico (agua caliente), como caídas de pre-

sión, interrupciones del caudal, fallos en las válvulas de control o mal funciona-

miento del sistema de regulación de temperatura. Estas desviaciones pueden 

provocar zonas de sobrecalentamiento o calentamiento insuficiente, comprome-

tiendo la estabilidad térmica del biorreactor. 

3. Fase de funcionamiento del biorreactor (Tabla 7): Se estudian desviaciones en 

el sistema de agitación, aireación y mezcla, las cuales pueden generar gradien-

tes de temperatura, zonas anaerobias, o cizalla excesiva, afectando la biomasa. 

4. Inyección de NaOH en funcionamiento (Tabla 8): Se contempla la dosificación 

de base para el control del pH, considerando fallos en el flujo, concentración, 

retrocesos o dosificaciones erróneas que alteren el entorno de fermentación. 
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Tabla 5. An§lisis HAZOP - Vaciado/Llenado del biorreactor. 

Biorreactor de fermentaci·n 

Palabra Gu²a Perturbaci·n Causas Consecuencias Acci·n correctora 

NO 
No se produce caudal de 
llenado en el biorreactor. 

Fallo de apertura de v§l-
vula de entrada, se¶al au-

sente. 

El proceso no arranca, 
p®rdida de tiempo y des-
viaci·n del ciclo. 

Verificaci·n autom§tica de 
se¶ales; activar modo ma-
nual de emergencia. 

NO 
No se detecta nivel del 

biorreactor. 

Fallo del sensor de nivel o 
desconexi·n del transmi-

sor. 

Llenado continuo no de-
tectado, riesgo de rebose 

y sobrepresi·n. 

Sensor redundante de ni-
vel + verificaci·n de se¶al 

en PLC. 

MENOS 
El caudal alimentado es 
inferior al previsto. 

Obstrucci·n parcial en tu-
ber²a, presi·n insuficiente. 

Concentraci·n err·nea de 
sustrato, ralentizaci·n del 

proceso. 

Sensor de caudal acumu-
lado; alarma de volumen 

m²nimo. 

MENOS 
El caudal de vaciado se 
produce m§s lentamente 

de lo previsto. 

Di§metro de l²nea insufi-
ciente, presi·n de vaciado 

deficiente. 

Acumulaci·n de residuo 
en el biorreactor, retraso 
en etapas siguientes. 

Dise¶o de l²nea de va-
ciado optimizado y asis-
tencia con gas est®ril. 

MĆS 
Se introduce m§s caudal 

del necesario. 

Error en el controlador, 
v§lvula permanece 

abierta. 

Riesgo de sobrellenado, 
aumento de presi·n, acti-

vaci·n de alivio. 

Limitador de volumen to-
tal; enclavamiento entre 
v§lvula y sensor de nivel. 

ASĉ COMO 
Entra caudal de aire antes 
de finalizar el llenado. 

Secuencia de v§lvulas in-
correcta o interferencia de 

se¶ales. 

Formaci·n de espuma 
prematura, dificultad en el 

control. 

Enclavamiento secuencial 
en PLC; alarma de orden 

de apertura. 

INVERSO 
El flujo de vaciado se ac-
tiva durante el llenado. 

Activaci·n err·nea de v§l-
vula de salida. 

P®rdida de sustrato reci®n 
introducido; desequilibrio 

t®rmico. 

Interbloqueo de apertura 
entre v§lvula de entrada y 

salida. 

DE OTRA FORMA 
El flujo de vaciado final no 
se completa totalmente. 

Acumulaci·n de s·lidos, 
fallo mec§nico en v§lvula. 

Retenci·n de producto en 
el biorreactor; contamina-

ci·n cruzada. 

Instalaci·n de v§lvula se-
cundaria o sistema de lim-
pieza por barrido. 

DE OTRA FORMA 
El flujo de llenado ocurre 
por una l²nea incorrecta. 

Mal direccionamiento de 
conexiones, error de v§l-

vula manual. 

Entrada de fluido contami-
nado o sin esterilizar. 

Etiquetado f²sico + encla-
vamiento l·gico; doble va-
lidaci·n operativa. 
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Tabla 6. An§lisis HAZOP - Serpent²n calefactor en funcionamiento. 

Biorreactor de fermentaci·n 

Palabra Gu²a Perturbaci·n Causas Consecuencias Acci·n correctora 

NO 
Temperatura del fluido ca-
lefactor no aumenta. 

Fallo en el suministro t®r-
mico; v§lvula cerrada; 
sensor averiado. 

Ca²da de temperatura en 
el biorreactor; detenci·n 

del proceso. 

Verificaci·n del circuito 
t®rmico; alarma por fallo 

t®rmico. 

MENOS 
Temperatura del fluido ca-
lefactor menor a la de 

consigna. 

PID mal ajustado; baja 
temperatura de entrada. 

Temperatura insuficiente; 
proceso lento/inestable. 

Reajuste del control PID; 
revisi·n del sistema t®r-

mico. 

MĆS 
Temperatura del fluido ca-
lefactor mayor a la de 

consigna. 

Fallo en rel® de control; 
sensor defectuoso. 

Sobrecalentamiento; inhi-
bici·n de la reacci·n. 

Enclavamiento t®rmico; 
sensor redundante. 

ASĉ COMO 
Temperatura interna es 
distinta a la consigna. 

Fallo en agitaci·n; mala 
ubicaci·n del serpent²n. 

Gradientes internos; reac-
ci·n no homog®nea. 

Mejora del sistema de agi-
taci·n; validaci·n t®rmica. 

INVERSO Flujo invertido. 
Conexi·n hidr§ulica inco-
rrecta; v§lvulas mal ope-

radas. 

Ineficiencia t®rmica; zo-
nas fr²as o sobrecalenta-

das 

Revisi·n del esquema hi-
dr§ulico y v§lvulas by-

pass. 

DE OTRA FORMA Flujo t®rmico intermitente. 
Bomba ineficiente; acu-
mulaci·n de aire. 

Oscilaciones de tempera-
tura; riesgo de inhibici·n 

celular. 

Purga de aire; verificaci·n 
de bombas y presiones. 

PARTE DE 
P®rdida de eficiencia t®r-
mica localizada por sen-

sor. 

Incrustaciones/suciedad 
en el serpent²n. 

Disminuci·n de transmi-
si·n t®rmica; riesgo de fa-

llo. 

Mejorar ciclos de limpieza 
CIP/SIP. 
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Tabla 7. An§lisis HAZOP ï Fase de funcionamiento del biorreactor. 

Biorreactor de fermentaci·n 

Palabra Gu²a Perturbaci·n Causas Consecuencias Acci·n correctora 

NO 
No se produce agitaci·n 
durante la fermentaci·n. 

Fallo del sistema mec§-
nico, corte de energ²a o 

error del PLC. 

Formaci·n de gradientes 
de temperatura y nutrien-
tes; inhibici·n del creci-
miento microbiano. 

Doble fuente de alimenta-
ci·n de respaldo; sistema 
de alarma autom§tica 

. 

MENOS 
Velocidad de agitaci·n in-
ferior a la consigna. 

Desgaste del motor, varia-
dor mal configurado, fric-

ci·n excesiva. 

Sedimentaci·n de bio-
masa, p®rdida de ox²geno 

disuelto. 

Verificaci·n peri·dica de 
RPM; ajuste autom§tico 

de torque. 

MĆS 
Velocidad de agitaci·n 
mayor de la requerida. 

Error en el controlador o 
mal ajuste de consigna 

Lisis celular por cizalla ex-
cesiva, aumento de es-

puma. 

Limitador de velocidad en 
el variador; sensor de tor-

que en l²nea. 

ASĉ COMO 
Variaciones de concentra-
ci·n irregulares en la 

mezcla. 

Fallos intermitentes en el 
motor, desequilibrio del 

impulsor. 

Desuniformidad en la 
reacci·n, aparici·n de zo-

nas anaerobias. 

Calibraci·n din§mica del 
eje; detecci·n de vibracio-
nes o ruido mec§nico. 

PARTE DE 
Zona con menor oxigena-

ci·n. 
Dise¶o inadecuado del di-
fusor o burbujeo desigual. 

Desarrollo limitado de bio-
masa en zonas profun-

das. 

Reubicaci·n del difusor, 
mayor caudal de aire, re-
dise¶o hidrodin§mico. 

 

INVERSO Flujo de aire se invierte. 
Fallo de v§lvula antirre-
torno o inversi·n de pre-
si·n en el sistema. 

Entrada de contaminantes 
por la l²nea de aire. 

Instalaci·n de filtro abso-
luto con v§lvula de reten-

ci·n validada. 

DE OTRA FORMA 
Entrada de contaminante 
por punto no previsto. 

Microfisuras, entrada de 
aire no filtrado, fuga en 

sello. 

Contaminaci·n del lote; 
p®rdida total del producto. 

Prueba de estanqueidad 
antes del arranque; vali-
daci·n del sello mec§nico. 
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Tabla 8. An§lisis HAZOP ï Inyecci·n de NaOH en funcionamiento. 

Biorreactor de fermentaci·n 

Palabra Gu²a Perturbaci·n Causas Consecuencias Acci·n correctora 

NO 
No hay flujo de NaOH ha-
cia el biorreactor. 

Vac²o en el dep·sito, fallo 
del PLC o bloqueo en la 

l²nea. 

Descenso progresivo del 
pH, inhibici·n del metabo-
lismo microbiano. 

Sensor de nivel bajo + 
alarma; inspecci·n del 
tanque; ruta manual alter-

nativa. 

MĆS 
Se inyecta m§s NaOH de 

lo programado. 
Mal ajuste en el PID, v§l-
vula de control atascada. 

Exceso de pH Ÿ lisis ce-
lular o formaci·n de sales 

precipitados. 

Revisi·n del lazo de con-
trol; l²mite superior de 

caudal y doble verificaci·n 
de v§lvula 

MENOS 
El caudal de base es me-
nor del necesario. 

Fallo de bomba dosifica-
dora, baja presi·n, l²nea 
parcialmente obstruida. 

Acidez no neutralizada Ÿ 
ca²da de rendimiento. 

Sensor de caudal/alarma 
umbral m²nimo, corte au-
tom§tico si no se alcanza 
la consigna; verificaci·n 
peri·dica de la bomba y 
asegurar buen CIP. 

ASĉ COMO 
Se dosifica NaOH junto 
con trazas de otro qu²-

mico. 

Contaminaci·n cruzada 
del tanque o de la l²nea. 

Alteraci·n del pH, toxici-
dad para la bacteria, 
riesgo de reacci·n no 

deseada. 

Sistema CIP dedicado 
para las l²neas de base; 
exclusividad del uso del 

tanque. 

PARTE DE 
La base inyectada est§ 
menos concentrada de lo 

previsto. 

Preparaci·n incorrecta o 
diluci·n accidental del 

NaOH. 

Neutralizaci·n incompleta 
Ÿ pH por debajo del ·p-

timo. 

Control de concentraci·n 
por muestreo peri·dico y 
trazabilidad de lotes. 

INVERSO 
El contenido del biorreac-
tor retrocede hacia la l²-

nea de NaOH. 

Diferencial de presi·n sin 
v§lvula antirretorno. 

Contaminaci·n del tanque 
de NaOH, riesgo de solidi-

ficaci·n. 

Instalaci·n de v§lvula an-
tirretorno con sensor de 
presi·n diferencial aguas 

abajo. 
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7.3.3. Alcance del an§lisis y nodos evaluados 

El análisis ha identificado múltiples desviaciones potenciales, tanto mecánicas 

como de control, que podrían derivar en pérdidas de producto, inhibición microbiana, 

riesgos de contaminación o situaciones de inseguridad operativa. Entre las causas más 

recurrentes destacan errores de consignas en PLC, fallos en válvulas o sensores, obs-

trucciones parciales, fallos de sellado, y problemas de sincronización en la lógica de 

control. Las acciones correctoras recomendadas presentan un enfoque redundante y 

preventivo, apoyado en automatización, monitoreo continuo, protocolos de manteni-

miento y medidas físicas de contención. Se destacan las siguientes estrategias: 

¶ Redundancia de sensores y enclavamientos lógicos para evitar errores de inter-

pretación de señales (doble sensor de nivel y verificación cruzada). 

¶ Supervisión continua de parámetros críticos como el caudal del fluido calefactor 

o la velocidad de agitación, mediante sistemas de control PID y alarmas dinámi-

cas. 

¶ Medidas de diseño higiénico y validación operativa, como filtros absolutos, 

prueba de estanqueidad y protocolos de CIP/SIP para prevenir contaminación 

cruzada o acumulación de residuos. 

¶ Etiquetado físico y trazabilidad de líneas y válvulas, así como exclusividad de 

uso para prevenir errores humanos en la dosificación o conducción de corrientes. 

En conjunto, el estudio ofrece una visión sistemática de las vulnerabilidades ope-

rativas del proceso fermentativo, permitiendo establecer una base robusta para el diseño 

de un sistema seguro, eficiente y conforme a los principios de calidad y sostenibilidad 

en bioprocesos industriales (Kletz, 2009). 

 

 

7.4. CONSIDERACIONES DE IMPACTO AMBIENTAL  

7.4.1. Transformaciones del uso del suelo y afecci·n ed§fica 

Durante la implantaci·n se realizar§n excavaciones para cimentaciones, redes 

de servicio y zonas de circulaci·n, lo que conlleva alteraciones localizadas del perfil 



7. Consideraciones de seguridad e impacto ambiental 

 

64 
 

ed§fico, disminuci·n de la capacidad de infiltraci·n y compactaci·n superficial por el 

tr§nsito de maquinaria pesada. Este ¼ltimo efecto, que reduce la porosidad y capacidad 

de retenci·n h²drica del suelo, se mitigar§ mediante la incorporaci·n de sistemas de 

drenaje sostenible (SuDS) y revegetaci·n perimetral (Conesa, 2020). La manipulaci·n 

de productos como agentes CIP, medios de cultivo y aceites t®cnicos durante la opera-

ci·n implica un riesgo puntual de contaminaci·n. En cumplimiento de la Ley 22/2011 de 

residuos y suelos contaminados (BOE-A-2011-13046) y del Real Decreto 833/1988 so-

bre residuos peligrosos (BOE-A-1988-18848), se establecer§n sistemas de contenci·n 

secundaria, incluyendo cubetas de retenci·n, rejillas conectadas a tanques de emergen-

cia y protocolos de gesti·n espec²ficos. 

 

7.4.2. Alteraci·n del entorno paisaj²stico y percepci·n visual 

Aunque el emplazamiento se encuentra en un entorno industrial-agropecuario, 

la nueva infraestructura generar§ una modificaci·n del horizonte visual, especialmente 

por la presencia de dep·sitos verticales y sistemas de tuber²as. Para minimizar esta 

alteraci·n se plantea una estrategia de integraci·n basada en barreras vegetales, dise¶o 

crom§tico adaptado al entorno y reducci·n de la contaminaci·n lum²nica mediante lumi-

narias LED con apantallamiento, conforme a los criterios del Real Decreto 1890/2008 

sobre alumbrado exterior (BOE-A-2008-18771). 

 

7.4.3. Emisi·n de contaminantes y gesti·n de subproductos 

La planta est§ dise¶ada bajo principios de econom²a circular, eficiencia energ®-

tica y baja emisi·n. A pesar de ello, se identifican los siguientes vectores de impacto: 

р Vector aire 

Durante la fase de construcci·n, el movimiento de maquinaria y acopio de mate-

riales puede generar emisiones de part²culas (PM10) y gases de combusti·n (NOx, 

COϜ), especialmente en condiciones secas. Para mitigar estos efectos, se implementa-

r§n riegos programados, limitaci·n de velocidad y uso de maquinaria certificada con 

bajas emisiones conforme al Real Decreto 100/2011 (BOE-A-2011-1643) y la Ley 

34/2007 de calidad del aire (BOE-A-2007-19744).  

Durante la operaci·n de los fermentadores, la oxidaci·n genera emisiones ga-

seosas compuestas principalmente por di·xido de carbono, ox²geno residual y vapor de 

agua. Estos gases se liberan por la l²nea de venteo del fermentador a presi·n controlada 
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y pueden contener trazas de compuestos org§nicos vol§tiles derivados del metabolismo 

secundario. Aunque el caudal es bajo, las emisiones deben gestionarse conforme al 

Real Decreto 815/2013 (BOE-A-2013-12913) y a las mejores t®cnicas disponibles (Eu-

ropean Commission, 2016). Para evitar la dispersi·n directa a la atm·sfera, el sistema 

incorpora biofiltros en la salida de gases, dise¶ados para retener compuestos vol§tiles 

y mitigar el impacto sobre el vector aire (Niemi et al., 2007; Bailey y Ollis, 1986). 

р Vector agua 

Se generan corrientes l²quidas principalmente asociadas a los ciclos de limpieza 

CIP, purgas de fermentaci·n y fracciones retenidas en sistemas de separaci·n. Gran 

parte de estas corrientes no se gestionan como residuos sino como subproductos valo-

rizables, que pueden destinarse a formulaciones agr²colas, digesti·n anaerobia o neu-

tralizaci·n previa a tratamiento. En funci·n de su composici·n, se aplican pretratamien-

tos f²sicos (rejilla, decantador lamelar) y estabilizaci·n qu²mica mediante ajuste de pH o 

pasteurizaci·n. Se realiza el seguimiento de par§metros como demanda qu²mica de ox²-

geno (DQO), s·lidos en suspensi·n totales (SST), nitr·geno y f·sforo, conforme a lo 

establecido en el Real Decreto 817/2015 (BOE-A-2015-9806), garantizando que cual-

quier valorizaci·n o posible vertido posterior cumpla con la normativa vigente. Las co-

rrientes no revalorizables se derivan a un gestor autorizado, cumpliendo con la legisla-

ci·n vigente sobre residuos qu²micos. En el caso de Asturias, una empresa especiali-

zada en este tipo de recogida es Pumariega Gesti·n S.L., ubicada en Gij·n, inscrita en 

el Registro de Gestores de Residuos del Principado y autorizada para el transporte y 

tratamiento de residuos l²quidos industriales, incluyendo efluentes procedentes de pro-

cesos CIP. 

р Vector suelo 

Aunque no se prev®n vertidos directos al terreno, se contemplan sistemas de 

contenci·n secundaria (cubetos, tanques de emergencia, redes con derivaci·n selec-

tiva) para evitar la infiltraci·n accidental de sustancias peligrosas, cumpliendo el marco 

de la Ley 22/2011 (BOE-A-2011-13046) y el Real Decreto 833/1988 sobre residuos pe-

ligrosos (BOE-A-1988-18848). 

 

р Vector residuos 

La planta genera una fracci·n org§nica rica en prote²nas no recuperadas, desti-

nada a valorizaci·n externa. A esta corriente se suman la biomasa recogida en el fer-

mentador y el retentado procedente de la microfiltraci·n, compuesto principalmente por 
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restos celulares y materia org§nica de origen microbiano. Estas fracciones se emplear§n 

como sustrato en procesos externos de producci·n de bioetanol. Se aplicar§ una segre-

gaci·n estricta entre residuos valorizables y no valorizables, incluyendo la trazabilidad 

de los residuos peligrosos (como disolventes o productos de limpieza). Las corrientes 

no reutilizables se gestionar§n conforme a la jerarqu²a de residuos de la Ley 22/2011 y 

al Reglamento de Emisiones Industriales (RD 815/2013). 

р Vector energ²a y ruido 

El funcionamiento continuo de bombas, fermentadores y v§lvulas motorizadas 

genera emisiones ac¼sticas. Se implementar§n medidas correctoras: paneles ac¼sticos, 

anclajes antivibratorios y cerramientos, siguiendo los criterios de la Directiva 

2003/10/CE, la norma UNE-EN ISO 9612, y el Real Decreto 1513/2005 (BOE-A-2005-

20792). Se garantizar§ el uso obligatorio de protectores auditivos en zonas superiores 

a 80 dB, con atenuaci·n m²nima de 25 dB para exposiciones superiores a 15 minutos 

(INSST, 2021). 

 

7.4.4. Interacci·n con el medio bi·tico 

El entorno inmediato no contiene h§bitats protegidos ni especies sensibles, pero 

se prev®n afecciones puntuales: 

¶ La retirada de vegetaci·n ruderal alterar§ microh§bitats de insectos y peque¶os 

vertebrados, por lo que se realizar§ una revegetaci·n con especies aut·ctonas 

no invasoras. 

¶ El tr§fico de maquinaria podr§ perturbar aves y mam²feros de peque¶o tama¶o, 

mitig§ndose mediante limitaci·n de velocidad, franjas horarias diurnas y se¶ali-

zaci·n ac¼stica. 

¶ No se prev® instalaci·n de tendidos el®ctricos a®reos, eliminando as² un riesgo 

relevante para la avifauna, en l²nea con las directrices de la Directiva Aves 

(2009/147/CE) y el marco europeo de biodiversidad (Uni·n Europea, 2014). 

 

7.4.5. Impacto social, econ·mico y cultural 

La puesta en marcha de la planta tendr§ un efecto dinamizador del tejido socio-

econ·mico local. Se generar§n empleos cualificados en biotecnolog²a, ingenier²a de 

procesos y control de calidad, incentivando la formaci·n especializada. Adem§s, la 
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planta actuar§ como centro demostrativo para la industria l§ctea, facilitando la transfe-

rencia tecnol·gica en valorizaci·n de subproductos (Agencia Europea del Medio Am-

biente, 2022). En cuanto al patrimonio cultural, seg¼n la consulta al inventario auton·-

mico, el emplazamiento no interfiere con bienes catalogados ni zonas protegidas, con-

forme al an§lisis del MITECO (2023). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

8. EVALUACIčN ECONčMICA  
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8.1. COSTE DE EQUIPOS 

En la tabla 9, se recopilan los costes de los equipos calculados en las secciones 

I, II y III, se estima el gasto total correspondiente a la adquisici·n de equipos, IVA incluido 

(21%), y el coste asociado al transporte y la entrega de dichos equipos, considerado un 

10% de la inversi·n de compra (Peters, Timmerhaus y West, 2003). 

Tabla 9. Coste de adquisici·n y entrega de equipos. 

Secci·n Coste (ú) 

I 169 599 

II 262 966 

III 457 803 

Total (sin transporte, IVA incluido) 1 077 345 

Transporte (10%) 107 735 

Total 1 185 080 

 

8.2. INVERSIčN DE CAPITAL 

Una vez determinado el coste de los equipos principales, el siguiente paso con-

siste en estimar la inversi·n total de capital del proyecto. Esta inversi·n abarca no solo 

el coste de adquisici·n y transporte de los equipos, sino tambi®n todos los gastos aso-

ciados a su instalaci·n, infraestructura auxiliar, ingenier²a, construcci·n y puesta en mar-

cha. 

Es posible calcular el resto de los costes que componen la inversi·n total de 

capital a partir del coste de adquisici·n y transporte de los equipos (determinado en la 

Tabla 9), para ello se utiliza la Tabla 15 del anexo. Obteni®ndose los resultados de la 

tabla 10. 
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Tabla 10. Costes de inversi·n del proyecto. 

COSTES DIRECTOS  

Equipos entregados 1 185 080 ú 

Instalaci·n 462 181 ú 

Instrumentaci·n y control 308 121 ú 

Tuber²as 367 375 ú 

Sistemas el®ctricos 118 508 ú 

Edificios 343 673 ú 

Mejoras del terreno 142 210 ú 

Instalaciones de servicio 651 794 ú 

Total costes directos 3 578 941 ú 

  

  

COSTES INDIRECTOS  

Ingenier²a y supervisi·n 379 226 ú 

Gastos de construcci·n 402 927 ú 

Gastos legales 47 403 ú 

Honorarios del contratista 225 165 ú 

Contingencias 438 480 ú 

Total costes indirectos 1 493 201 ú 

  

Inversi·n total de capital fijo 5 072 142 ú 

Capital circulante 888 810 ú 

Inversi·n total de capital 5 960 952 ú 

 

8.3. COSTES DE OPERACIčN 

Los costes de operaci·n del proceso engloban los gastos asociados a la activi-

dad de la planta: materias primas, mano de obra, servicios y otros costes. Cada uno de 

estos aspectos se eval¼a a continuaci·n. 

¶ Costes de materia prima 

La Tabla 11 recoge los costes de las materias primas principales utilizadas en el 

proceso. La cantidad de NaOH establecida en la tabla es la necesaria para preparar la 
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disoluci·n de NaOH 1 M empleada para el control de pH durante inoculaci·n y fermen-

taci·n. Para el lactosuero, siendo un residuo generado en grandes cantidades en la 

industria l§ctea, se considera un precio simb·lico. Se considera que la planta opera 330 

d²as al a¶o. 

Tabla 11. Costes de materias primas del proceso. 

Materia prima Cantidad (kg/d²a) Precio (ú/kg) Coste (ú/a¶o) 

Lactosuero 10 220 0,01 33 726 

NaOH (98%) 56 2,50 46 200 

Total   79 926 

 

¶ Costes de mano de obra 

Los requerimientos de mano de obra de la planta se determinan con ayuda de la 

Tabla 16 del anexo, que permite estimar el n¼mero de trabajadores necesarios en fun-

ci·n de los equipos que componen el proceso. En la tabla 12 se muestran los equipos 

que componen el proceso y la cantidad de operadores requeridos, calculados a partir 

de los datos de la Tabla 16. Dado, que esta tabla no da informaci·n espec²fica para 

filtros de membrana, se considera que el requerimiento de trabajadores de este tipo de 

equipos es an§logo al de los filtros rotativos y de banda, ya que ambos equipos habi-

tualmente tienen un alto nivel de automatizaci·n, operan a flujo continuo y normalmente 

necesitan poca intervenci·n de personal. 

Tabla 12. Requerimientos de mano de obra de la planta. 

Tipo de equipo NÜ equipos Trabajadores 

Centr²fuga 3 1,2 

Reactor discontinuo 3 3 

Filtro de membranas 4 0,4 

Secadero por pulverizaci·n 1 1 

Cambiador de calor 1 0,1 

Columna 2 0,6 

Total  7 

 

El coste asociado a la mano de obra se determina a partir del salario medio de 

operadores de instalaciones y maquinaria fijas, y montadores, el cual se ubica en los 26 
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581 ú/a¶o seg¼n estad²sticas recientes (INE, 2025). Sobre este importe se debe consi-

derar un a¶adido del 30% para cubrir las cotizaciones a la seguridad, de esta forma se 

resulta un gasto de 241 887 ú/a¶o en mano de obra. 

¶ Otros costes de operaci·n 

Se deben consideran una serie de gastos asociados a la producci·n no pertene-

cientes a las categor²as anteriores. Estos gastos se determinan a partir de los datos de 

la figura 1. Las estimaciones obtenidas se recogen a continuaci·n en la Tabla 13. 

Tabla 13. Estimaci·n de otros costes de operaci·n. 

Categor²a Coste (ú/a¶o) 

Mantenimiento y reparaciones 355 050 

Suministros de operaci·n 53 257 

Gastos de laboratorio 36 283 

Impuestos 101 443 

Seguros 50 721 

Total 596 755 

 

¶ Coste de servicios 

Los costes de servicios suponen en un 10% del coste de producci·n total (Peters, 

Timmerhaus y West, 2003). Este coste total de producci·n incluye el propio gasto en 

servicios. Aplicando esta relaci·n se determina este gasto a partir de los costes de ope-

raci·n determinados previamente, resultando un importe de 102 053 ú/a¶o en servicios. 

A continuaci·n, en la Tabla 14 se recopilan los costes de operaci·n previamente 

estimados. 

Tabla 14. Costes de operaci·n totales. 

Categor²a Coste (ú/a¶o) 

Materias primas 79 926 

Mano de obra 241 887 

Servicios 102 053 

Otros 596 755 

Total 1 020 621 
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8.4. RENTABILIDAD 

El precio de venta del producto se establece en 9 ú/kg, tomando en considera-

ci·n en la complejidad del proceso de productivo y el hecho de que la producci·n de 

§cido lactobi·nico a¼n no se ha asentado en Europa. 

Una vez establecido el precio es posible calcular los ingresos generados por la 

venta de producto.  La planta opera 330 d²as al a¶o y se generan 455,5 kg por ciclo 

productivo, lo que implica una producci·n total 150 315 kg/a¶o de producto, con el precio 

fijado anteriormente, esto se traduce en unos ingresos de 1 352 835 ú/a¶o en ventas. 

Determinados gastos y beneficios anuales, se calcula el flujo de caja (FC), que 

se define como la diferencia entre ingresos y costes de operaci·n. 

Ὂὅ ρσυςψσυ 
Ό

ὥđέ
ρπςπφςρ 

Ό

ὥđέ
σσςςρτ 

Ό

ὥđέ
  

Aplicando este valor se puede determinar el valor actual neto (VAN), definido por 

la ecuaci·n [1], par§metro que permite estudiar la viabilidad econ·mica del proyecto. 

ὠὃὔ Ὅ
Ὂὅ

ρ ὶ
 [1] 

Siendo Ὅ la inversi·n inicial, ὶ la tasa de inter®s y ὸ el per²odo. En la inversi·n 

inicial se incluye, adem§s de la inversi·n de capital estimada previamente, el coste de 

adquisici·n de la parcela seleccionada (175 000 ú). Se supone una tasa de inter®s del 

2%, y se calcula el VAN en funci·n del per²odo. Los datos obtenidos se representan a 

continuaci·n en la Figura 11. 

 

Fig. 21. VAN del proyecto. 
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Como se puede ver en la Figura 11, se alcanzar²a la rentabilidad despu®s de 24 

a¶os de funcionamiento de la planta, a partir de ese momento se comenzar²an a generar 

beneficios netos reales (VAN>0). Este per²odo de tiempo se considera un horizonte tem-

poral lejano para este tipo de proyectos, lo cual a menudo se asocia a una mayor incer-

tidumbre. Tambi®n se ha de tener en cuenta que se ha se realizado una suposici·n 

optimista en el valor de la tasa de inter®s, por lo que, en la pr§ctica, la viabilidad econ·-

mica real del proyecto se podr²a decir que es algo incierta. 
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AP£NDICE A: LISTA DE SĉMBOLOS 

 

Ὂὅ: Flujo de caja. 

ὠὃὔ: Valor actual neto. 

ὶ: Tasa de inter®s. 

ὸ: Periodo. 
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Tabla 15. Factores para la estimaci·n de la inversi·n de capital a partir del coste de los 

equipos entregados. 
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Fig. 12. Factores para la estimaci·n de otros costes de operaci·n. 
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En los procesos industriales biotecnol·gicos, la preparaci·n del sustrato previo 

a la fermentaci·n constituye una fase estrat®gica, no solo para garantizar la eficiencia 

del proceso, sino tambi®n para integrar los principios de sostenibilidad y valorizaci·n de 

recursos. A diferencia de las reacciones qu²micas convencionales, donde los reactivos 

son definidos y controlados, los sustratos de origen biol·gico, como el lactosuero, pre-

sentan una complejidad inherente que exige medidas espec²ficas de acondicionamiento 

(Doran, 2013; Stanbury et al., 2016). 

El lactosuero, subproducto de la industria quesera, contiene la lactosa necesaria 

para la fermentaci·n estudiada, pero tambi®n componentes que pueden comprometer 

la estabilidad microbiol·gica y la eficiencia del proceso, como grasas residuales, s·lidos 

suspendidos y una microbiota diversa (Ibarz et al., 2017; Fox y McSweeney, 2015). Es-

tos elementos, en conjunto, afectan la transferencia de ox²geno, modifican la reolog²a 

del medio y favorecen contaminaciones competitivas que desv²an la ruta metab·lica 

deseada (Walstra et al., 2006; Cheryan, 1998). 

La estrategia de acondicionamiento dise¶ada en este proyecto comprende varias 

etapas sucesivas, cada una orientada a eliminar interferencias espec²ficas y a valorizar 

los subproductos generados. La centrifugaci·n de alta velocidad (CF) constituye la pri-

mera barrera f²sica, removiendo de forma eficiente la fracci·n grasa y los s·lidos de 

mayor tama¶o que podr²an generar emulsiones y microambientes heterog®neos (Tejeda 

Mansir et al., 2011). A continuaci·n, la microfiltraci·n (MF) permite esterilizar el fluido, 

eliminando part²culas coloidales y reduciendo la carga microbiana inicial, esencial para 

estabilizar el medio antes de la inoculaci·n (Cheryan, 1998). 

El proceso contin¼a mediante una ultrafiltraci·n (UF), orientada a la recuperaci·n 

principalmente de ɓ-lactoglobulina Ŭ-lactoalb¼mina, prote²nas de alto valor nutricional y 

funcional, evitando que su acumulaci·n interfiera en la disponibilidad de carbono para 

las bacterias Pseudomonas taetrolens (Smithers, 2008). Finalmente, la etapa de inocu-

laci·n (RE) controlada asegura que el cultivo seleccionado ingrese en un ambiente 

adaptado, libre de competencias y con las condiciones f²sico-qu²micas ideales para su 

implantaci·n y desarrollo (Stanbury et al., 2016; Shuler y Kargi, 2002). 

Cada una de estas etapas no solo cumple un rol t®cnico, sino que tambi®n res-

ponde a un enfoque de econom²a circular, donde todos los subproductos separados son 

revalorizados como ingredientes o materias primas para otros sectores productivos. 
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A lo largo de los diferentes apartados de esta secci·n se presentan los balances 

de materia y energ²a, de los cuales se derivan los flujos m§sicos correspondientes a 

cada corriente representada en la Figura I.1. Cabe se¶alar que la numeraci·n de las 

corrientes no coincide con la utilizada en el esquema global del proceso, ya que en esta 

secci·n se ha desarrollado un dise¶o m§s detallado de las operaciones individuales. En 

particular, se ha tenido en cuenta la estimaci·n aproximada de presiones tras las bom-

bas, lo cual ha requerido una subdivisi·n m§s precisa de algunas etapas y corrientes. 

Los resultados obtenidos se sintetizan en la Tabla I.1. 
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Tabla I.1. Balances de materia y energ²a de la SECCIčN I. 

Corriente  1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 

Masa por 
ciclo (kg) 

Agua 9 565.9 9 565.9 91.1 9 474.8 9 474.8 10 080.0 10 080.0 9 474.8 94.7 9 380.1 9 380.1 

Grasa 25.6 25.6 25.3 0.3 0.3 - - 0.3 0.2 0.1 0.1 

ɓ-lactoglobulina 46.0 46.0 0.4 45.6 45.6 - - 45.6 0.5 45.1 45.1 

Ŭ-lactoalb¼mina 15.3 15.3 0.2 15.2 15.2 - - 15.2 0.2 15.0 15.0 

Otras prote²nas 15.3 15.3 0.2 15.2 15.2 - - 15.2 0.2 15.0 15.0 

Lactosa 521.2 521.2 0.0 521.2 521.2 - - 521.2 5.2 516.0 516.0 

Minerales 71.5 71.5 0.0 71.5 71.5 - - 71.5 0.7 70.8 70.8 

S·lidos suspendidos 
no disueltos 

23.5 23.5 21.2 2.4 2.4 - - 2.4 1.6 0.7 0.7 

 TOTAL 10 220.0 10 220.0 138.3 10 081.7 10 081.7 10 080.0 10 080.0 10 081.7 120.1 9 986.6 9 986.6 

T (ÜC)  4 4 4 4 4 65 45 35 35 35 35 

P (kPa)  101.3 150.0 101.3 101.3 150.0 101.3 101.3 250.0 150.0 101.3 300.0 
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Tabla I.1. Balances de materia y energ²a de la SECCIčN I. 

Corriente  12 13 14 15 16 17   18 19 20 

Masa por 
ciclo (kg) 

Agua 512.4 8 803.9 867.6 9 671.5 967.2 8 704.4  Agua 11.18 204.2 - 

Grasa 0.1 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0  NaOH 0.45 - - 

ɓ-lactoglobulina 27.9 17.1 0.0 17.1 1.7 15.4  Biomasa - 0.2 - 

Ŭ-lactoalb¼mina 9.3 5.7 0.0 5.7 0.6 5.1  Aire - - 682.0 

Otras prote²nas 9.3 5.7 0.0 5.7 0.6 5.1      

Lactosa 10.3 505.7 0.0 505.7 50.6 455.1      

Minerales 3.5 67.3 0.0 67.3 6.7 60.6      

S·lidos suspendi-
dos no disueltos 

0.4 0.3 0.0 0.3 0.1 0.2      

 TOTAL 573.4 9 405.7 867.6 10 273.3 1 027.3 9 246.0  TOTAL 11.63 204.4 682.0 

T (ÜC)  35 35 30 30 30 30  T (ÜC) 20.0 20.0 25.0 

P (kPa)  150.0 101.3 101.3 150.0 150.0 150.0  P (kPa) 150.0 150.0 150.0 
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Tabla I.1. Balances de materia y energ²a de la SECCIčN I. 

Corriente  21 22 

Masa por ciclo (kg) 

Agua 1 182.8 1 182.8  

Grasa 0.0 0.0 

ɓ-lactoglobulina 1.7 1.7 

Ŭ-lactoalb¼mina 0.6 0.6 

Otras prote²nas 0.6 0.6 

Lactosa 37.7 37.7 

Minerales 6.7 6.7 

S·lidos suspendidos                       
no disueltos 

0.2 0.2 

 Lactobionato de sodio 4.3 4.0 

 Biomasa 1.07 1.07 

 TOTAL 1 235.7 1 235.7 

T (ÜC)  30 30 

P (kPa)  101.3 
150.0 
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I.3.1. DESCRIPCIčN DE LA UNIDAD 

I.3.1.1. Separaci·n inicial de s·lidos mediante centrifugaci·n 

La centrifugaci·n permite separar la grasa residual y parte de los s·lidos sus-

pendidos del lactosuero, aprovechando la diferencia de densidad entre fases (1 022 

kg/m3 para el lactosuero y 930 kg/m3 para las grasas l§cteas) (Walstra, 2002). Durante 

el proceso, el suero m§s denso migra hacia la periferia del tambor, mientras que la grasa, 

compuesta principalmente por triglic®ridos con bajo contenido de agua, se concentra en 

la zona central (Fox y McSweeney, 2015). Esta separaci·n es fundamental para estabi-

lizar el medio de cultivo, ya que tanto las grasas como los s·lidos afectan la transferencia 

de ox²geno disuelto, incrementan la resistencia a la difusi·n en la interfase l²quido-gas 

y generan ruido de se¶al en sensores, lo que compromete el control preciso tanto de pH 

como del propio nivel de ox²geno disuelto (Alonso Tuero, 2020). Adem§s, pueden pro-

vocar fen·menos de adsorci·n o encapsulaci·n parcial de los microorganismos, dismi-

nuyendo la viabilidad celular y perturbando el equilibrio fisiol·gico de los cultivos, ya que 

los materiales lip²dicos y las part²culas en suspensi·n pueden adherirse a la superficie 

celular o formar barreras que interfieren en el intercambio gaseoso y el transporte de 

nutrientes. 

 

I.3.1.2. Ajuste t®rmico del lactosuero 

El calentamiento del lactosuero antes de su entrada en el sistema de fermenta-

ci·n constituye una operaci·n clave tanto desde el punto de vista biotecnol·gico como 

separativo. Por un lado, mantener el medio a la temperatura correcta (30 ÜC) favorece 

el crecimiento y metabolismo de microorganismos mes·filos, optimizando la tasa de 

conversi·n y la estabilidad del cultivo. Adem§s, el aumento de temperatura reduce la 

viscosidad del medio y mejora el transporte convectivo a trav®s de las membranas, lo 

que se traduce en mayores flujos de permeado y una menor resistencia total al paso del 

fluido. Asimismo, temperaturas controladas en torno a 35 ÁC permiten un mejor manejo 

del ensuciamiento (fouling) en membranas polim®ricas, al mantener prote²nas y grasas 

en un estado coloidal m§s estable, reduciendo su deposici·n sobre la superficie activa. 

De hecho, se ha demostrado que a temperaturas superiores a 40 ÁC la resistencia es-

pec²fica al fouling se incrementa considerablemente debido a reacciones de entrecruza-

miento proteico, lo cual disminuye la eficiencia de filtraci·n (Steinhauer et al., 2015) 
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I.3.1.3. Clarificaci·n est®ril del lactosuero mediante microfiltraci·n 

La microfiltraci·n se realiza mediante m·dulos de fibra hueca de polipropileno 

(PP), una tecnolog²a consolidada en la industria alimentaria por su alta retenci·n micro-

biol·gica, facilidad de limpieza y eficiencia energ®tica (Zydney, 1998; Cheryan, 1998). 

Estas membranas permiten la clarificaci·n de lactosuero a presiones moderadas, con 

una vida ¼til de hasta 4 a¶os bajo protocolos adecuados de limpieza CIP (Microdyn-

Nadir, 2023).  

 

I.3.1.4. Concentraci·n de prote²nas por ultrafiltraci·n 

Tras la microfiltraci·n, el lactosuero es sometido a una etapa de ultrafiltraci·n 

destinada a la separaci·n conjunta de la ɓ-lactoglobulina y la Ŭ-lactoalb¼mina, prote²nas 

de alto valor en las industrias alimentaria y farmac®utica (Chatterton et al., 2006). Para 

ello se emplea una membrana con un corte de 10 kDa fabricada en polietersulfona, ma-

terial que permite una operaci·n continua, compatible con sistemas de limpieza CIP y 

presenta buena resistencia al fouling, lo que facilita su integraci·n en procesos indus-

triales. 

 

I.3.1.5. Inoculaci·n y preparaci·n del medio de fermentaci·n 

El tanque de inoculaci·n es un biorreactor agitado y aireado fabricado en acero 

inoxidable AISI 316L, destinado al cultivo aer·bico de Pseudomonas taetrolens en lac-

tosuero (Doran, 2013; Shuler y Kargi, 2017). Su geometr²a cil²ndrica vertical, con rela-

ci·n altura/di§metro de 2:1, favorece la transferencia de ox²geno. Incorpora impulsores 

tipo Rushton y aireaci·n mediante difusor anular, manteniendo niveles de ox²geno di-

suelto superiores al 20 % (Garc²a-Ochoa y G·mez, 2009). El control t®rmico se realiza 

mediante una resistencia t®rmica, manteniendo la temperatura ·ptima sobre 30 ÁC. El 

sistema incluye sensores de pH, temperatura y ox²geno disuelto, con adici·n autom§tica 

de NaOH 1 M para neutralizaci·n eficiente, favoreciendo la formaci·n de lactobionato 

s·dico. El equipo admite esterilizaci·n in situ (SIP) y limpieza autom§tica (CIP) conforme 

a normativa vigente (EMA, 2014). 
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I.3.1.6. Sistemas de limpieza CIP y SIP 

La limpieza de los equipos de proceso se basa en protocolos CIP (limpieza in 

situ) y, cuando es necesario, SIP (esterilización in situ), adaptados a los materiales y a 

la naturaleza del ensuciamiento. Se combinan fases de enjuague con agua caliente, 

limpiezas alcalinas y ácidas con detergentes específicos, y etapas enzimáticas para re-

siduos orgánicos persistentes. La temperatura, el pH y el tiempo de contacto son pará-

metros críticos para la eficacia del proceso. La validación se realiza mediante controles 

de pH, turbidez, recuperación de flujo y registros automáticos del sistema. Estos proce-

dimientos garantizan condiciones asépticas, eficiencia operativa y cumplimiento de la 

normativa sanitaria (Doran, 2013; Lipnizki, 2010; Brans et al., 2004). 

 

 

I.3.2. ESTRATEGIA DE DISE¤O Y RESULTADOS OBTENIDOS 

I.3.2.1. Separaci·n inicial de s·lidos mediante centrifugaci·n 

Bajo fuerza centr²fuga, las microgotas de grasa presentes en el lactosuero se 

desplazan en el medio fluido hasta alcanzar una velocidad terminal uc. Esta velocidad 

se determina con una ecuaci·n derivada de la Ley de Stokes, sustituyendo la gravedad 

por la aceleraci·n centr²fuga (ɤ2 r), funci·n de la velocidad angular (ɤ) y del radio efec-

tivo (r). La expresi·n siguiente permite calcular la velocidad terminal de separaci·n de 

la grasa en el medio (Doran, 2013). 

ό
” ”

ρψ ‘
Ὀ ύ ὶ                                                  [I.1] 

El principio es an§logo al de un sedimentador vertical, pero multiplicado por ·r-

denes de magnitud debido a la elevada aceleraci·n radial. Considerando un sistema 

radial, se establece una ecuaci·n diferencial (Doran, 2013; Tejeda Mansir et al., 2011). 

ό
Ὠὶ

Ὠὸ
ᴼὨὸ

ρψ ‘

” ”  Ὀ ύ
 
Ὠὶ

ὶ
 

El tiempo de separaci·n se obtiene integrando la ecuaci·n diferencial anterior, 

partiendo de t = 0 con la grasa en un radio inicial r1 (zona de entrada) y desplaz§ndose 

hasta un radio final r2 (zona de recolecci·n) (Tejeda Mansir et al., 2011). 
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Este tiempo representa el intervalo en que la grasa permanece bajo la acci·n de 

la fuerza centr²fuga. Coincide con el tiempo de residencia del fluido en el tambor, por lo 

que puede ajustarse mediante las condiciones de proceso para optimizar la eficiencia. 

Su c§lculo se basa en la expresi·n del tiempo de permanencia en funci·n del volumen 

¼til del tambor y del caudal alimentado. 

†                                           [I.2] 

El radio inicial r1, correspondiente a la tuber²a de entrada del fluido, se estima 

mediante una relaci·n geom®trica basada en el dise¶o interno del tambor y la posici·n 

de la entrada respecto al eje de rotaci·n. 

ὶ
 
                            [I.3] 

Adoptando una velocidad de circulaci·n intermedia de 0.6 m/s, dentro del rango 

recomendado para sistemas centr²fugos (McCabe et al., 1991), se obtiene un valor de 

r1 = 1.92 cm para el radio de entrada. Para el c§lculo del tiempo de sedimentaci·n se 

considera una viscosidad de 1.2 mPa s (Ibarz et al., 2017), un di§metro medio de part²-

cula de 6 Õm (Escobar, 2016) y una velocidad angular de 10 000 rpm. El radio de reco-

lecci·n se fija en 0.10 m (McCabe et al., 1991). El tiempo resultante para que las gotas 

recorran esa distancia es de 8.85 s. 

A partir del caudal y del tiempo de residencia, y aplicando un factor de eficiencia 

hidr§ulica de ɖ = 0.8 para considerar fen·menos de canalizaci·n y p®rdida de volumen 

¼til efectivo en r®gimen continuo (Geankoplis, 2003), se obtiene un volumen m²nimo 

requerido de 7.68 L. Aplicando la ecuaci·n del volumen de un cilindro y conociendo el 

radio exterior del tambor, se calcula una altura de 24.45 cm. 

Se selecciona el modelo CEPA Z 101 GP por su capacidad de procesamiento y 

eficiencia de separaci·n. Su caudal m§ximo alcanza 3 000 L/h y un volumen ¼til de 10 L, 

adecuados para las necesidades de una planta piloto de 10 m3 de alimentaci·n por lote. 

Opera hasta 14 000 rpm, generando una fuerza centr²fuga de 15.500 g, suficiente para 

separar microgotas de grasa de 6 Õm. 
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El dise¶o contempla dos unidades en paralelo, alcanzando un caudal por cada 

centr²fuga de 2 500 L/h. Aunque el volumen ¼til por unidad es superior al te·rico, el 

tiempo de residencia real, conociendo el volumen presente en cada unidad y su caudal 

a procesar, corresponde a 14.4 segundos. Este valor m§s que duplica el tiempo m²nimo 

necesario, asegurando separaci·n efectiva incluso en condiciones no ideales (Walstra 

et al., 2006). 

Seg¼n bibliograf²a, se ha propuesto una eficacia del 99 % para la separaci·n de 

grasa (Walstra et al., 2006), y una eficacia del 90 % para la separaci·n de s·lidos en 

suspensi·n de peque¶o tama¶o (Fox y McSweeney, 2015). En caso de que se mantu-

viese una fracci·n residual de s·lidos, esta pasar²a como inerte al fermentador, siendo 

eliminada posteriormente en la etapa de separaci·n de biomasa, sin comprometer el 

rendimiento del cultivo. Para calcular la cantidad de l²quido que abandona la centr²fuga 

junto con la grasa y los s·lidos retenidos, se ha determinado un contenido de s·lidos 

del 35 % en la fase de espesado, en l²nea con el rango superior reportado para suspen-

siones tratadas por centrifugaci·n. Este valor se justifica por la baja densidad y la natu-

raleza fluida de la grasa y de los s·lidos finos en el lactosuero, que presentan menor 

dificultad de separaci·n que otros sistemas como los lodos biol·gicos (Metcalf y Eddy, 

2014). 

En t®rminos operativos, el volumen de agua retenida en el concentrado no justi-

fica la implementaci·n de una segunda etapa de deshidrataci·n. Esta corriente ser§ 

enviada directamente a una planta externa de valorizaci·n (por ejemplo, bioetanol), 

donde se aprovechar§ su contenido energ®tico sin necesidad de reprocesado. El es-

quema general de la operaci·n se puede observar en la Figura I.2. 

 

 

 

 

 

 

Fig. I.2. Balance de materia a la etapa de centrifugaci·n. 
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I.3.2.2. Ajuste t®rmico del lactosuero 

En esta etapa se requiere elevar la temperatura del lactosuero desde condicio-

nes refrigeradas (4 ÁC) hasta 35 ÁC, con el objetivo de acondicionar el medio para su 

posterior tratamiento previo al biorreactor. El volumen total a tratar corresponde a una 

masa de 10 081.68 kg de lactosuero, que ha de ser calentado en un tiempo compatible 

con la operación en planta piloto (Maubois, 2002). 

La capacidad calorífica específica se estima como 3.8 kJ/kg·K, en concordancia 

con datos experimentales recopilados para mezclas acuosas con alto contenido de lac-

tosa y proteínas (Sherbon, 1988). Dado el carácter alimentario del fluido, la necesidad 

de mantener condiciones asépticas, y la facilidad de desmontaje y limpieza requerida 

en entornos de bioprocesos, se opta por un intercambiador de placas de acero inoxida-

ble AISI 316L.  

Se diseña para operar en flujo contracorriente, lo cual maximiza la eficiencia tér-

mica y minimiza el área necesaria para una misma potencia de calentamiento. Se 

adopta un tiempo de operación de 4 horas. A partir de ello, se determinan los flujos 

necesarios de cada fluido. La potencia t®rmica necesaria se calcula mediante la ecua-

ci·n: 

ὗ ά ὧ ЎὝ                [I.4] 

Obteni®ndose un valor de 83.5 kW. Se asume que el agua caliente entra a 75 ÁC 

y sale a 45 ÁC, por lo que el incremento logar²tmico de temperatura se calcula como: 

ЎὝ
χυσυ τυτ

ὰὲ
χυσυ
τυτ

τπȢυ Ј#  

Se procede a determinar el §rea necesaria del intercambiador de calor mediante 

las ecuaciones siguientes: 

ὃ
ὗ

Ὗ ЎὝ
                                       [I.5] 

ρ

Ὗ

ρ

Ὤ
Ὑ

ὦ

Ὧ
Ὑ

ρ

Ὤ
    [I.6] 

Para los valores de resistencias de ensuciamiento se aceptan valores de 0.0003 

m2ĿK/W para el lactosuero y 0.00005 m2ĿK/W para agua limpia tratada (Kakac y Liu, 

2002; Geankoplis, 2003). La conductividad t®rmica del acero inoxidable AISI 316L es de 
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16 W/mĿK junto con el espesor de la placa de 0.0005 m. Los coeficientes de convecci·n 

se determinan gracias a la siguiente ecuaci·n: 

Ὤ
ὔόὯ

Ὠ
                         [I.7] 

ÉċĤŔĲŰĬŸШƕƨĲШƓċƖċШŔŰƣĲƖĦċůĤŔċĬŸƖĲƚШĬĲШƓũċĦċƚШĲǂŔƚƣĲШũċШƚŔŊƨŔĲŰƣĲШĦŸƖƖĲũċĦŔŹŰа 

ὔό πȢσχὙὩȢ ὖὶȢ        [I.8] 

Las propiedades del agua a 60 ÜC se asumen como 985 kg/m3 de densidad, 

0.000495 PaĿs de viscosidad din§mica, 4 180 J/kgĿK de calor espec²fico y 0.638 W/mĿK 

de conductividad t®rmica. Las propiedades del lactosuero a 20 ÜC se asumen como          

1 022 kg/m3 de densidad, 0.0015 PaĿs de viscosidad din§mica, 3 850 J/kgĿK de calor 

espec²fico y 0.53 W/mĿK de conductividad t®rmica.  

Sabiendo que el di§metro hidr§ulico es dos veces la separaci·n entre placas 

(0.005 m) y que con una velocidad en torno a 1 m/s se tiene un Reynolds de 9 950 para 

el agua y de 3 407 para el lactosuero; y un Prandtl de 3.2 para el agua y de 10.9 para el 

lactosuero. Se obtiene as² que los Nusselt para el agua es de 260.2 con un h de                

33 204.4 W/m2ĿK y para el lactosuero es de 189.3 con un h de 20 066.4 W/m2ĿK. Con 

ello finalmente se determina el U global que es de 2 168.3 W/m2ĿK.  

Finalmente se determina un valor de §rea de intercambio de 0.95 m2. Los inter-

cambiadores de placas utilizados en la industria alimentaria suelen disponer de superfi-

cies t®rmicas t²picas de 0.2 a 0.25 m2 por placa individual, seg¼n geometr²a, estampado 

y espaciado. Asumiendo un valor de 0.22 m2 por placa, el n¼mero necesario de placas 

es de 5. Adem§s, los dise¶os modulares permiten a¶adir o retirar placas seg¼n el re-

querimiento t®rmico, lo que confiere gran flexibilidad al equipo. Para determinar el cau-

dal m§sico de agua caliente necesario, se igualan las potencias t®rmicas intercambiadas 

en el intercambiador de placas, asumiendo un sistema sin p®rdidas: 

ά ὧȟ ЎὝ ά ὧȟ ЎὝ  [I.9] 

Sustituyendo los valores conocidos, se obtiene un caudal m§sico de agua de        

0.7 kg/s o 2.52 m3/h; un valor total de 10 080 kg utilizada en total.  

 

 



I.3. Dise¶o del pretratamiento e inoculaci·n del lactosuero 

111 
 

I.3.2.3. Clarificaci·n est®ril del lactosuero mediante microfiltraci·n 

Para la etapa de microfiltraci·n del lactosuero se seleccion· una membrana di-

se¶ada para aplicaciones alimentarias, capaz de eliminar eficientemente microorganis-

mos sin retener prote²nas del suero. Se opt· por el modelo MD 150 CP 2N de Micro-

nadyn-Nadir, fabricado en polipropileno (PP) y configurado en forma de capilares (fibras 

huecas), con un tama¶o de poro de 0.2 Õm. Esta porosidad permite la retenci·n de bac-

terias t²picas en el lactosuero, como Lactobacillus spp., Escherichia coli y Staphylococ-

cus aureus, cuyos di§metros celulares se sit¼an entre 0.5 y 5.0 Õm (Madigan et al., 2019; 

Prescott et al., 2011), sin afectar el paso de prote²nas solubles como la ɓ-lactoglobulina 

o la Ŭ-lactoalb¼mina, que se busca revalorizar. 

El m·dulo MD 150 CP 2N soporta temperaturas de operaci·n de hasta 45 ÁC y 

un rango de pH de 0 a 14, siendo completamente compatible con agentes de limpieza 

alcalinos y §cidos empleados en sistemas CIP (Cleaning-In-Place) y temperaturas m§s 

elevadas en periodos cortos de tiempo. Con una superficie de membrana de 10 mĮ por 

m·dulo, permite una operaci·n eficiente y una limpieza efectiva (Microdyn-Nadir, 2023).  

El dise¶o del sistema de microfiltraci·n se fundamenta en resultados experimen-

tales (C§ceres-Roa et al., 2023), donde se evalu· la clarificaci·n de lactosuero dulce 

utilizando membranas cer§micas de 0.2 Õm en configuraci·n batch, bajo una presi·n 

transmembrana constante de 2 bares y temperaturas operativas de 50 y 70 ÁC. Para el 

dimensionamiento del sistema, se han considerado todos los valores reportados por los 

autores para ambas condiciones t®rmicas, resultando en un flujo de permeado medio 

de 63.1 L/(mĮĿh) a 50 ÁC y 162.4 L/(mĮĿh) a 70 ÁC. Estos datos se utilizaron para estimar 

el comportamiento del sistema a 35 ÁC mediante un ajuste exponencial del tipo: 

ὐὝ ὐ
ὐ

ὐ
                        [I.10] 

Obteni®ndose un valor de 30.8 L/m2Ŀh. Este valor corregido se adopta como re-

presentativo para condiciones reales de operaci·n en planta, y se emplear§ en los c§lcu-

los de §rea de membrana. Cabe destacar que flujos de permeado entre 20 y 60 L/(mĮĿh) 

son considerados adecuados para sistemas de microfiltraci·n de lactosuero operando 

con membranas polim®ricas en r®gimen tangencial, temperaturas entre 30 y 45 ÁC y 

presiones transmembrana de hasta 2 bares, lo que respalda la validez t®cnica del valor 

adoptado (Zydney, 1998; Cheryan, 1998; Mulder, 1996). 



I.3. Dise¶o del pretratamiento e inoculaci·n del lactosuero 

112 
 

Dado que el objetivo de esta etapa es ¼nicamente la clarificaci·n microbiol·gica, 

y no el fraccionamiento de prote²nas ni la concentraci·n del suero, se considera v§lida 

la hip·tesis de que el rendimiento de permeado (Rp) supera el 99.5 %, tal como ha sido 

reportado en procesos de microfiltraci·n de lactosuero §cido utilizando membranas ce-

r§micas en configuraci·n tangencial (Buntrock y Akyilmaz, 2017). En consecuencia: 

ὗ ĕ ς πππ ὒȾὬ  Ὑ πȢωωυ O ὗ ρ ωωπ ὒȾὬ 

El §rea de membrana necesaria se determina a partir el flujo de permeado gra-

cias a la ecuaci·n I.11. 

ὃ
ὗ

ὐ
                                      

[I.11] 

Obteni®ndose un valor de 64.6 m2. Conociendo las condiciones del lactosuero, 

el §rea del equipo y el caudal se determina el tiempo de operaci·n y resulta en 4.9 horas. 

La Tabla I.2 resume las especificaciones t®cnicas relevantes del m·dulo seleccionado. 

Tabla I.2. Especificaciones t®cnicas de la membrana MICRODYN MD 150 CP 2N 

(Microdyn-Nadir, 2023). 

Par§metro Valor 

Tipo de membrana Fibra capilar (PP) 

Modelo MD 150 CP 2N 

Tama¶o de poro 0.2 Õm 

Ćrea por m·dulo 10.0 m2 

N¼mero de m·dulos 7 

Ćrea total instalada 70.0 m2 

TMP operativa 1.5 bar (m§x. 3 bar) 

Temperatura m§xima de operaci·n 45 ÜC 

Rango de pH 0 ï 14 

Respecto al balance de materia, aunque el objetivo principal de la microfiltraci·n 

es la eliminaci·n de la carga microbiana presente en el lactosuero, en la pr§ctica tam-

bi®n se produce una retenci·n parcial de compuestos residuales coloidales que no fue-

ron completamente eliminados durante la etapa de centrifugaci·n. Estos compuestos 

incluyen microgotas de grasa fina, prote²nas parcialmente agregadas y s·lidos en sus-

pensi·n, que, a pesar de su baja concentraci·n, pueden influir significativamente en la 



I.3. Dise¶o del pretratamiento e inoculaci·n del lactosuero 

113 
 

eficiencia hidr§ulica del sistema y en el desarrollo de fouling a largo plazo (Fox y 

McSweeney, 2015; Zydney, 1998). 

En el presente dise¶o, el flujo de entrada a la unidad de microfiltraci·n contiene 

un total de 2.7 kg de grasa y s·lidos combinados, valor determinado a partir del balance 

detallado tras la separaci·n centr²fuga. Esta cantidad representa un contenido residual 

muy bajo respecto al volumen total procesado (10 081.7 kg), pero no despreciable desde 

el punto de vista de la interacci·n coloidal con las membranas. 

Tras una clarificaci·n previa, las membranas de microfiltraci·n de 0.2 Õm pueden 

retener hasta un 70 % de la grasa residual, especialmente si se presentan en forma de 

agregados o complejos supramoleculares (Shabalova et al., 2023). Aplicando eficiencias 

medias razonables para esta situaci·n, se estima que la microfiltraci·n retiene aproxi-

madamente: 

ά πȢχςȢχ ρȢψ ὯὫ 

A esta masa se suma la fracci·n correspondiente a retentado hidr§ulico, es decir, 

el volumen de fluido retenido en los capilares y canales del sistema, que en microfiltra-

ci·n de fibra hueca se considera t²picamente del 1 % del volumen alimentado (Cheryan, 

1998). Se estima una masa retenida por volumen no recuperado de: 

ά  Ü ρπ πψρȢχπȢπρ ρππȢψ ὯὫ 

Por tanto, la masa total retenida en la etapa de microfiltraci·n y el permeado neto 

ascienden a: 

ά  ρππȢψ ρȢψ ρπςȢφ ὯὫ 

ά ρπ πψρȢχ  ρπςȢφ ω ωχωȢρ ὯὫ 

Dada su baja concentraci·n proteica y limitada carga energ®tica, no se considera 

viable su valorizaci·n mediante procesos fermentativos o de extracci·n. No obstante, 

presenta potencial como materia prima en la elaboraci·n de abonos org§nicos l²quidos, 

en combinaci·n con otros residuos agroindustriales, o bien como enmienda agr²cola tras 

estabilizaci·n. Esta v²a permite una valorizaci·n ambientalmente sostenible del subpro-

ducto, integr§ndolo en circuitos de econom²a circular sin necesidad de reprocesamiento 

complejo. Se observa el balance de materia en la Figura I.3. 
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Fig. I.3. Balance de materia a la etapa de microfiltraci·n. 

Aunque en el presente trabajo no se ha abordado un diseño hidráulico exhaus-

tivo del sistema de microfiltración, es importante señalar que una configuración ade-

cuada requiere garantizar una recirculación tangencial suficiente sobre la superficie de 

la membrana para minimizar fenómenos de ensuciamiento y mantener flujos estables 

de permeado. Se recomienda mantener una relación de recirculación de al menos 5:1 

respecto al caudal de alimentación efectivo, lo que equivale a una recirculación interna 

de aproximadamente 10 000 L/h para un caudal neto de tratamiento de 2 000 L/h, como 

en el caso aquí considerado (Cáceres-Roa et al., 2023). 

 

I.3.2.4. Concentraci·n de prote²nas por ultrafiltraci·n 

La etapa de ultrafiltraci·n (UF) tiene como objetivo la concentraci·n conjunta de 

las principales prote²nas del lactosuero dulce bovino, concretamente la ɓ-lactoglobulina 

(18.3 kDa) y la Ŭ-lactoalb¼mina (14.2 kDa), que representan aproximadamente el 60 % 

y 20 % del total proteico, respectivamente. La corriente alimentada a esta etapa proviene 

directamente del proceso de microfiltraci·n est®ril, y ha sido previamente calentada a 

35 ÁC para favorecer tanto la eficiencia de separaci·n como la estabilidad estructural de 

las prote²nas. La operaci·n a esta temperatura ha sido documentada como un compro-

miso ·ptimo entre rendimiento de permeado y control del ensuciamiento (fouling), ya 

que al operar a 50 ÁC favorece el fouling irreversible por precipitados de sales de calcio, 

mientras que, a 20 ÁC, aunque el fouling es reversible y de naturaleza proteica, el flujo 

de permeado resulta demasiado bajo. Operar a 35 ÁC permite evitar ambos extremos y 

mantener una filtraci·n estable.  

ÂĲƖůĲċĬŸ 

ΦШΦΤΦЮΝШťŊ EŰƣƖċĬċ 
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Desde el punto de vista molecular, la ɓ-lactoglobulina y la Ŭ-lactoalbúmina pre-

sentan diámetros hidrodinámicos de aproximadamente 2.5 - 3.0 nm y 2.2 - 2.4 nm, res-

pectivamente. Para garantizar su retención en esta etapa, se ha seleccionado una mem-

brana con umbral de corte molecular (MWCO) de 10 kDa, recomendada tanto por estu-

dios experimentales como por fabricantes industriales para la concentración de proteí-

nas del suero dulce. Se evaluó experimentalmente (Bejarano-Toro et al., 2022) la ultra-

filtración de lactosuero dulce con membranas de PES de 10 kDa, explorando el efecto 

del factor de concentración volumétrica (VCF = VϚ/V ) y la presi·n transmembrana (TMP) 

sobre par§metros como el flujo de permeado (Jp), el coeficiente de retención proteica 

(Rp) y el rendimiento de recuperación (Y).  

El modelo experimental utilizó un diseño central compuesto ortogonal, y permitió 

desarrollar expresiones para Jp, Rp y Y en función de TMP y VCF. Las ecuaciones em-

pleadas en el estudio son las siguientes: 

Ὑ ρ
ὅ

ὅ
ρππ                                [I.12] 

ὐ
ὠ

ὃ ὸ
                                         [I.13] 

ὣ
ὠ ὅ

ὠ ὅ
                                        [I.14] 

Donde Cp es la concentración de soluto en el permeado (kg), Cr es la concentra-

ción en el retentado (kg), V es el volumen de permeado (L), A el área efectiva de mem-

brana (m²), t el tiempo (h), Vr, Vf, Cr y Cf corresponden a los volúmenes y concentracio-

nes del retentado y la alimentación, respectivamente. 

El flujo de permeado Jp utilizado por Bejarano-Toro et al. (2022) fue determinado 

a partir de la Ecuación [I.13]. Para esta propuesta se adoptan como condiciones óptimas 

TMP = 2 bar y VCF = 18, donde se obtuvo un Jp = 36.4 L /(mĮ Ŀh), Rp = 0,62 y Y = 0.62. 

Estas condiciones representan el mejor compromiso entre rendimiento de recuperación 

y concentración proteica. 

Por otro lado, aunque los valores de Rp y Y fueron ambos 0.62 en estas condi-

ciones, no deben considerarse equivalentes. El coeficiente de retención Rp representa 

la fracción de proteína que no atraviesa la membrana en relación con la concentración 



I.3. Dise¶o del pretratamiento e inoculaci·n del lactosuero 

116 
 

en el retentado, mientras que el rendimiento Y describe la proporción de proteína recu-

perada respecto a la alimentación total. Su coincidencia numérica en este punto experi-

mental no implica equivalencia funcional, y depende del equilibrio entre volúmenes, con-

centraciones y pérdidas por permeación. Los resultados mostraron que el Jp aumentó 

con la TMP, alcanzando valores m§ximos de 49 L /(mĮ Ŀh) a 5 bar, mientras que dismi-

nuyó con VCF elevados debido al fouling (ver Figura I.4.). El coeficiente de retención Rp 

mostró una tendencia inversa: a VCF altos (superiores a 15), Rp disminuyó hasta 0.45, 

mientras que a VCF bajos y TMP moderados se alcanzaron valores de hasta 0.81 (Fi-

gura I.4.).  

En la Figura I.4 se muestra cómo varía el parámetro Y en función de la presión 

transmembrana (TMP) y el factor de concentración volumétrico (VCF). Se observa que 

Y no sigue un comportamiento lineal: a bajas presiones y bajos VCF, los valores de Y 

son altos, pero disminuyen notablemente al aumentar VCF. A presiones intermedias se 

alcanza un mínimo de rendimiento, mientras que a presiones más altas el sistema se 

estabiliza con valores de Y medios. Esto indica una interacción compleja entre la con-

centración creciente y la presión. 

  

Figura I.4. Superficies de respuesta de Bejarano-Toro et al. (2022):  

Flujo de permeado (Jp), coeficiente de retención (Rp) y rendimiento (Y). 
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Como material de membrana se ha seleccionado la polietersulfona (PES), am-

pliamente utilizada en la industria alimentaria por su elevada resistencia química, com-

patibilidad con agentes de limpieza alcalinos (hasta pH 11), y su carácter hidrofílico, que 

reduce la adsorción proteica no específica (Polima, 2021). La membrana modelo Synder 

ST de 10 kDa, fabricada con polietersulfona en configuraci·n sanitaria espiral, ofrece 

una superficie efectiva de 16.35 mĮ por m·dulo, con dimensiones de 6.3 pulgadas de 

diámetro y 38 pulgadas de longitud, especialmente diseñadas para aplicaciones con 

suero lácteo (Synder Filtration, 2021). Para dimensionar adecuadamente el sistema, se 

adopta un caudal de alimentaci·n de 1 990 L/h, correspondiente al permeado est®ril de 

la etapa anterior. A partir del VCF = 18, se obtiene que el volumen del retentado es: 

ὠ
ὠ

ὠὅὊ

ρ ωωπ

ρψ
ρρπȢφ ὒȾὬ O ὠ ὠ ὠ ρ ωωπȢπ ρρπȢφ ρ ψχωȢτ ὒȾὬ 

Con un flujo específico Jp = 36,4 L/ mĮĿh (valor experimental de Bejarano-Toro et 

al., 2022), el área de membrana se calcula como: 

ὃ
ὗ

ὐ

ρ ψχωȢτ
ὒ
Ὤ

σφȢτ
ὒ
ά

Ὤ
υρȢφ ά  

Considerando el uso de m·dulos comerciales espirales como el modelo Synder 

ST-4040HF, que proporciona una superficie efectiva de 5.67mĮ por unidad, la cantidad 

de m·dulos necesarios se obtiene como 10 m·dulos redondeando al alza (Tabla I.3).  

Tabla I.3. Especificaciones t®cnicas de la membrana Synder ST-4040HF 

(Synder Filtration, 2021). 

Par§metro Valor 

Tipo de membrana Espiral sanitaria (PES) 

Modelo Synder ST-4040HF 

Tama¶o de poro (MWCO) 10 kDa 

Ćrea por m·dulo 5.67 m2 

N¼mero de m·dulos 10 

Ćrea total instalada 51.6 m2 

TMP operativa 2 bar 

Temperatura m§xima de operaci·n 55 ÜC 

Rango de pH 3 ï 9 (hasta 11 en limpieza) 
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Para mantener una elevada velocidad tangencial y reducir los efectos negativos 

de la concentración polarizada, se ha adoptado una tasa de reflujo (R) de 3, definida 

como la relación entre el caudal de recirculación y el caudal de alimentación. Este valor 

se basa en el diseño experimental reportado por Marella et al. (2011). Bajo estas condi-

ciones, la operaci·n se realiza a 35 ÁC, 1.5 bar y VCF = 18. 

Para realizar el balance de materia correspondiente se conoce que la corriente 

alimentada presenta una carga proteica total de 75 kg en un volumen de 1 990 L/h, lo 

que corresponde a una concentración de proteínas en la alimentación de                              

Cf = 0.0377 kg/L. Aplicando el factor de concentración volumétrico, se conoce que el 

volumen del retentado es Vr = 110.6 L. A partir de la expresión del rendimiento Y, se 

despeja la concentración de proteínas en el retentado, resultando en Cr = 0.4205 kg/L. 

Multiplicando este valor por el volumen del retentado se obtiene una masa total de pro-

te²nas retenidas de 46.5 kg, en concordancia con los resultados experimentales. Final-

mente, al aplicar el valor de Y de forma proporcional a cada fracción proteica según su 

representaci·n en la alimentaci·n (ɓ-lactoglobulina, Ŭ-lactoalbúmina y otras), se obtie-

nen las concentraciones individuales y masas retenidas correspondientes, reflejadas en 

la Tabla I.4. 

Tabla I.4. Balance de materia tras la ultrafiltración de lactosuero con membrana de 

10 kDa. 

Proteína Alimentación (kg) Retentado (kg) Permeado (kg) 

ɓ-lactoglobulina 45.1 27.9 17.1 

Ŭ-lactoalb¼mina 15.0 9.3 5.7 

Otras prote²nas 15.0 9.3 5.7 

Total 75.0 46.6 28.5 

 

I.3.2.5. Inoculaci·n y preparaci·n del medio de fermentaci·n 

I.3.2.5.1. Estudio cin®tico y productos formados  

Con el fin de establecer una concentración de 42 g/L de lactosa en la corriente 

de alimentación al tanque de inoculación, se procedió a la adición de 867.6 kg de agua 

a una corriente inicial de 9 405.7 kg de lactosuero, alcanzando así una masa total de 

10 273.3 kg. Esta corriente diluida se fracciona posteriormente en dos subcorrientes: un 



I.3. Dise¶o del pretratamiento e inoculaci·n del lactosuero 

119 
 

10 % (1 027.3 kg), destinado al reactor de siembra, y un 90 % (9 246.0 kg), reservado 

para su incorporación posterior al proceso fermentativo principal. 

La cepa Pseudomonas taetrolens se introduce como inóculo en la subcorriente 

del 10 % mediante la adici·n de 200 L de suspensi·n celular, a una concentración de 

1.23 g/L de biomasa. Esta adición supone un incremento de 204.4 kg en la masa del 

sistema (de los cuales 0.2 kg corresponden a biomasa y 204.2 kg a agua). Tras la mez-

cla, se obtiene una corriente con una masa total de 1 231.7 kg y un volumen estimado 

de 1 204.0 L, resultando en concentraciones iniciales de 42.0 g/L de lactosa y 0.175 g/L 

de biomasa celular. 

El proceso fermentativo se desarrolla en modo batch, bajo condiciones operati-

vas controladas de temperatura (30 ÁC), agitaci·n mec§nica y aireaci·n a trav®s del 

fondo del reactor. Durante las primeras 8 horas, se produce una fase exponencial activa 

de crecimiento microbiano. En este intervalo, la concentración de lactosa se reduce de 

42.0 a 37.5 g/L, correspondiente a un consumo de 12.9 kg de sustrato. En la Figura I.5 

se representa la evolución de las concentraciones clave del sistema (lactosa, biomasa 

y ácido lactobiónico). 

Figura I.5. Evoluci·n en el tiempo de las concentraciones de los compuestos clave du-

rante el proceso fermentativo: lactosa (sustrato), LBA (producto) y biomasa microbiana. 

Como resultado de la actividad metabólica de la cepa, se generan 4.0 kg de §cido 

lactobiónico, alcanzando una concentración final de 4.0 g/L, y un aumento de la biomasa 

a 1.068 kg, lo que equivale a 1.0634 g/L. El estudio cinético de este proceso fue desa-

rrollado a partir de modelos de crecimiento microbiano en la Sección II ajustados a los 
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datos experimentales obtenidos con lactosuero como sustrato, conforme a los trabajos 

realizados por Saúl Alonso en la Universidad de Oviedo.  

El balance te·rico de masa es de 1 235.3 kg, frente a los 1 235.7 kg calculados, 

con una diferencia de 0.4 kg atribuible principalmente a la formación de COϜ durante la 

respiración microbiana y a proteínas u otros componentes celulares no considerados 

explícitamente en el modelo. Esta desviación es mínima y aceptable dentro del margen 

de error del sistema. 

La adici·n de NaOH tambi®n se efect¼a en esta etapa para mantener el pH cons-

tante, ya que, de lo contrario, las c®lulas microbianas consumir²an energ²a para mante-

ner el gradiente de protones en lugar de destinarla a la s²ntesis de LBA. Inicialmente, se 

ajusta el pH con NaOH para amortiguar la ca²da debida a la acidificaci·n del medio al 

comienzo de la reacci·n, y posteriormente se regula mediante un lazo de control auto-

m§tico. La reacci·n de neutralizaci·n se trata de la siguiente: 

ὅ Ὄ ὕ  ὔὥὕὌ O ὔὥὅ Ὄ ὕ Ὄὕ              [I.15.] 

Durante la fermentaci·n, se forman 4.0 kg de §cido lactobi·nico, lo que requiere 

neutralizaci·n con 0.447 kg de NaOH, equivalentes a 11.18L de una disoluci·n 1M. Esta 

adici·n representa un total de 11.62kg de soluci·n b§sica, con un aporte neto de agua 

al sistema de 11.18kg, incluyendo el agua generada por la reacci·n de neutralizaci·n 

(0.201 kg). 

Bajo una tasa de aireaci·n de 1.0 vvm, y considerando un volumen de trabajo de 

1.2 mį, se requiere un caudal de aire de 1 200 litros por minuto. Esto equivale a 72.0 mį/h 

de aire suministrado, en condiciones normales de presi·n y temperatura (1 atm y 25 ÁC). 

Para una operaci·n continua durante 8 horas, el volumen total de aire requerido as-

ciende a 576 mį, lo que representa una masa total de aproximadamente 682 kg de aire, 

considerando una densidad de 1.184 kg/mį a dichas condiciones. 

El aire es tratado previamente mediante una línea de purificación estéril que com-

prende un prefiltro de part²culas gruesas (5 Õm), un filtro de carb·n activado para elimi-

nar vapores orgánicos, un filtro estéril de cartucho de PVDF con tamaño de poro de 

0.2 Õm y una v§lvula antirretorno. Adicionalmente, se incorpora una válvula de alivio de 

presión que actúa de forma automática en caso de que se produzca una sobrepresión 

superior a 15 kPa respecto a la presi·n atmosf®rica, como medida de seguridad para 

proteger la integridad del sistema. 
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I.3.2.5.2. Dimensionado del equipo 

Se parte de las condiciones experimentales de un biorreactor de laboratorio 

(Alonso et al., 2017), modelo BioFlo 110, con 1 L de volumen ¼til. El nuevo biorreactor 

deber§ tener capacidad suficiente para contener 1.2 mį de mezcla l²quida, compuesta 

por lactosuero, soluci·n de NaOH e in·culo. A¶adiendo un margen de seguridad del 

25 % para prevenir sobrellenado, formaci·n de espuma y facilitar el control t®rmico, se 

adopta un volumen total de aproximadamente 1.6 mį. Se selecciona una geometr²a ci-

l²ndrica vertical con cabezales toroidales, siendo el volumen total del tanque: 

ὠ
“

τ
Ὀ Ὄ πȢπψυ“ Ὀ      [I.16] 

Asumiendo una relaci·n altura-di§metro de H = 2ĿDt, se determina un Dt de 0.948 

m, valor que se redondea a 1.0 m. La altura del l²quido es de 2 m. La altura real del 

tanque es de 2.4 m, la altura desde el fondo al primer impulsor (J) es 0.1 m, el di§metro 

del impulsor (Da) es 0.3 m, la separaci·n entre impulsores (E) es de 0.3 m, la distancia 

del ¼ltimo impulsor a la superficie del l²quido (Jô) es de 0.6 m. Los criterios empleados 

son: 

¶ H/Dt   ɴ[1.2,2.0] para fermentadores t²picos (Vanôt Riet y Tramper, 1991). 

¶ Da/Dt = 0.3 ± 0.05 para impulsores tipo Rushton o palas rectas (Doran, 2013). 

¶ J = (0.1 a 0.2) · Dt (Vanôt Riet y Tramper, 1991). 

¶ E ḗ Da, para superposición de zonas de mezcla (Brown, 1950). 

¶ J Ó 2ĿDa, para evitar exposición parcial del impulsor (Kunii y Levenspiel, 1991). 

¶ VCabezal Toroidal ḗ 0.17·VEsfera (Coulson y Richardson, 1999). 

Conociendo que experimentalmente el volumen ¼til era de 1.0 L, 0.052 m de di§metro 

de impulsor y 350 rpm de agitaci·n se obtiene un Reynolds de 13 400; el cual corres-

ponde con un Np entre 5.0 y 6.0, el cual corresponde con el que aporta la ficha t®cnica 

el impulsor Rushton para r®gimen turbulento (5.75). Conociendo que el Np se mantiene 

constante pare realizar se obtiene una potencia de 0.22 W, lo cual entre 0.001 m3 de 

volumen queda en una relaci·n P/V de 222 W/m3 que escal§ndolo al biorreactor de 

inoculaci·n de 1.6 m3 resulta en una potencia de 355.2 W. Finalmente gracias a la si-

guiente ecuaci·n se conoce la velocidad nueva de agitaci·n: 

ὔ
ὖ

”ὔ Ὀ
                         

[I.17] 
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Se obtiene una velocidad de 177.6 rpm. Se calcula el nuevo Reynolds y es de 

2.26Ŀ105 por lo que sigue habiendo r®gimen turbulento y el valor de Np sigue siendo 

v§lido. Los baffles, esenciales para evitar el giro sólido del medio y mejorar la dispersión 

de oxígeno, tienen una longitud de 8.33 cm, correspondiente a 1/12 del di§metro del 

tanque. Este diseño está en línea con las proporciones estándar de reactores agitados 

y permite mantener un flujo turbulento controlado (Mersmann, 2001; Stanbury et al., 

2016). Se fija un valor de Np de 5.75 para dos impulsores tipo Rushton operando en 

r®gimen turbulento. El di§metro de cada impulsor es de 0.3 m, con una velocidad de 

rotaci·n de 177.6rpm. A partir de la potencia calculada, la tasa de disipaci·n de energ²a 

media Ů se determina con la siguiente ecuaci·n: 

‐
ὖ

” ὠ
                                 

[I.18] 

Torbellinos de escala comparable o menor al tama¶o celular pueden inducir ci-

zallamiento local excesivo, comprometiendo la viabilidad del cultivo. Por ello, se deter-

mina el esfuerzo mecánico inducido por la agitación, que se evalúa mediante la Teoría 

de Kolmogórov, utilizando la expresión: 

‗
’

‐

Ⱦ

                                           [I.19] 

El tamaño estimado del torbellino mínimo es de 1 230 Õm, valor superior al um-

bral crítico de 1 ï 3 Õm requerido para evitar da¶o celular (Chisti, 2001). Por tanto, el 

diseño asegura una intensidad de agitación compatible con el mantenimiento de la via-

bilidad celular en condiciones de fermentación aerobia. Las dimensiones del tanque, 

junto con los parámetros de agitación, se recogen en la Tabla I.5.  

Tabla I.5. Especificaciones del biorreactor de siembra. 

Parámetro Valor 

Volumen útil del tanque  1 200 L 

Volumen total del tanque 1 600 L 

Altura total del tanque (H) 2.4 m 

Altura útil del líquido (H útil)   2.0 m 

Diámetro del tanque (Dt)  1.0 m 

Longitud de bafles (J)  0.083 m 

Espesor de bafles (Jô) 0.01 m 
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Parámetro Valor 

Diámetro del agitador (Da) 0.3 m 

Distancia del impulsor al fondo del tan-

que (hô) 
0.1 m 

Velocidad de agitación (n) 177.6 rpm 

Potencia de agitación estimada (P)  355.2 W 

Tama¶o de torbellino (ɚ) 1 230 µm 

 

I.3.2.5.3. Calor a aportar 

De la reacci·n presente, se obtiene una velocidad de reacci·n promedio de 

3.23Ŀ10-7 mol/(LĿs). Aplicando este valor junto con el volumen total de reacci·n (1,2 mį) 

y la entalp²a est§ndar de reacci·n endot®rmica (ȹHr = 626.4 kJ/mo), se calcula un re-

querimiento energ®tico de aproximadamente 0.243 kW. Este valor representa el flujo de 

calor que debe suministrarse de forma continua al biorreactor para mantener estable la 

temperatura del sistema durante la conversi·n de lactosa a §cido lactobi·nico. 

Dado que el requerimiento t®rmico estimado para mantener la temperatura del 

biorreactor es bajo (0.243 kW), se ha optado por la instalaci·n de una resistencia el®c-

trica en lugar de un intercambiador de calor, lo cual simplifica el dise¶o y reduce costes. 

Se emplea una resistencia de cartucho de 250 W, ubicada en la base del tanque, capaz 

de suministrar de forma continua el calor necesario para compensar el consumo ener-

g®tico asociado a la reacci·n. Esta resistencia est§ conectada a un lazo de control de 

temperatura, compuesto por un termostato y un controlador PID, que permite mantener 

condiciones t®rmicas constantes durante todo el proceso. 

 

I.3.2.6. Sistemas de mantenimiento CIP y SIP 

I.3.2.6.1. Limpieza de la centr²fuga (CF) 

La centr²fuga CEPA Z61/Z101 GP debe limpiarse al finalizar cada ciclo o cada 

dos lotes. Se desmontan tapa, colectores y cilindro separador, y se lavan con agua ca-

liente (40 ï 50 ÁC) y detergente neutro. Se proh²be el uso de productos abrasivos, §lcalis 

fuertes o §cidos concentrados. La limpieza qu²mica rutinaria se realiza recirculando una 

soluci·n de Iberlact B-20 al 0.5 % a 50 ÁC durante 30 minutos, seguida de un enjuague 

hasta pH neutro. Si hay incrustaciones minerales o grasa, se aplica Iberlact A-42 al 2 % 
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durante 20 minutos a 40 ÁC. Para sanitizaci·n tras paradas prolongadas, se utiliza Iber-

lact S-80 al 0.5 %, 15 ï 20 minutos a 30 ÁC. Semanalmente, se realiza una limpieza 

profunda con etanol al 70 % y se inspeccionan visualmente rotor, sellos y conexiones en 

busca de desgaste o corrosi·n (MT Brand«o, 2019; Eppendorf, 2022; CEPA GmbH, 

2021). 

 

I.3.2.6.2. Limpieza de membranas de microfiltraci·n (MF) 

La limpieza se lleva a cabo tras cada ciclo de operaci·n para evitar acumulaci·n 

de biomasa y obstrucci·n de poros. El protocolo comienza con un enjuague con agua 

caliente (35 ï 40 ÁC) durante 10 minutos para eliminar residuos libres. A continuaci·n, 

se realiza una limpieza alcalina utilizando una soluci·n de Iberlact B-20 al 0.5 %, recir-

culada a 50 ÁC durante 30 minutos (IBERLACT, 2007). Si persiste p®rdida de flujo o se 

detecta presencia de incrustaciones, se aplica limpieza §cida con Iberlact A-42 al 0.3 ï 

0.5 %, pH 2.5, a 40 ÁC durante 20 minutos. Para compuestos org§nicos persistentes, se 

recomienda una limpieza enzim§tica semanal con Iberlact E-70 a 50 ÁC, pH ajustado a 

8.5 con B-20, y reposo de al menos 12 horas. Los enjuagues se consideran satisfacto-

rios cuando el pH del efluente se encuentra dentro de Ñ 1 unidad respecto al agua de 

red y no se detecta turbidez residual en el concentrado. Es fundamental evitar picos de 

presi·n durante la limpieza y garantizar el uso de agua libre de cloro (< 0.05 ppm) y baja 

dureza (< 11.3 Áf) para preservar la integridad de la membrana (Lipnizki, 2010). 

 

I.3.2.6.3. Limpieza de membranas de ultrafiltraci·n (UF) 

Las membranas de ultrafiltraci·n utilizadas deben limpiarse al finalizar cada ciclo 

para evitar fouling proteico y p®rdida de permeabilidad. El protocolo comienza con un 

enjuague con agua caliente (40 ÁC) durante 10 minutos en flujo tangencial. A continua-

ci·n, se realiza una limpieza alcalina con Iberlact B-20 al 1 %, pH 11.5 ï 11.7, a 55 ÁC 

durante 45 minutos en recirculaci·n. Tras un enjuague intermedio hasta pH neutro, se 

aplica limpieza §cida cuando se detectan dep·sitos minerales, empleando Iberlact A-42 

al 1 %, pH 2.5, a 40 ÁC durante 30 minutos. Para casos de bioensuciamiento acumulado, 

se recomienda una limpieza enzim§tica semanal con Iberlact E-70 a 50 ÁC, ajustando 

pH a 8 ï 9, con 20 minutos de recirculaci·n seguidos de reposo prolongado (12 h). La 

limpieza se considera efectiva cuando el pH del efluente final se estabiliza dentro de       



I.3. Dise¶o del pretratamiento e inoculaci·n del lactosuero 

125 
 

Ñ 1 unidad del agua de red y el flujo de permeado se recupera respecto al valor base 

(Marella et al., 2011; Iberlact, 2007). 

 

I.3.2.6.4. Limpieza del biorreactor de inoculaci·n (RE) 

El biorreactor de acero inoxidable utilizado requiere un protocolo combinado de 

limpieza in situ (CIP) y esterilización in situ (SIP), especialmente cuando se trabaja con 

medios ricos en nutrientes y biomasa. La limpieza química debe preceder a la esterili-

zación con vapor, ya que esta última no elimina depósitos orgánicos ni incrustaciones 

minerales, sino que actúa únicamente como agente biocida térmico (Doran, 2013). El 

protocolo se inicia con un enjuague con agua caliente (40 ÁC) para eliminar residuos 

macroscópicos. A continuación, se aplica una limpieza alcalina con Iberlact B-20 al 1 % 

(pH 11.5), recirculada a 55 ÁC durante 30 minutos. En caso de presencia de dep·sitos 

minerales o biofilm resistente, se puede añadir una etapa de limpieza ácida con Iberlact 

A-42 al 0.5 %, pH 2.5, a 40 ÁC durante 20 minutos. Posteriormente, se realiza un enjua-

gue completo hasta alcanzar pH neutro en el efluente. 

Una vez completada la limpieza química, se procede a la esterilización mediante 

inyecci·n de vapor vivo saturado a 121 ÁC, durante al menos 30 minutos tras alcanzarse 

todos los puntos críticos del sistema (interior del reactor, válvulas, filtros de aireación, 

sensores y líneas de entrada). Se recomienda un control automático de la curva de tem-

peratura y presión para validar el ciclo, así como purgas periódicas de condensado para 

asegurar una distribución uniforme del vapor (Eibl et al., 2018; Stanbury et al., 2016). 

 

I.3.2.6.4. Limpieza de tuber²as y dep·sitos auxiliares 

Las líneas de proceso, válvulas, depósitos de retención y circuitos de recircula-

ción deben ser sometidos a un protocolo CIP al finalizar cada ciclo operativo. El sistema 

debe estar diseñado para limpieza en circuito cerrado, con circulación forzada desde un 

skid de limpieza. El ciclo comienza con un enjuague con agua caliente (40 ÁC) durante 

10 minutos. Posteriormente, se recircula una solución alcalina de Iberlact B-20 al 1 % a 

50 ÁC durante 30 minutos, manteniendo velocidad de flujo suficiente para provocar régi-

men turbulento en tuberías y cizalla en las paredes internas de los depósitos. 
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Una vez finalizada la fase alcalina, se procede a un enjuague hasta alcanzar pH 

neutro, y si se han procesado soluciones lácteas o medios ricos en sales, se recomienda 

una limpieza ácida adicional con Iberlact A-42 al 0.5 %, pH 2.5, 40 ÁC durante 20 minu-

tos. Para asegurar condiciones higiénicas en los depósitos tras paradas, puede añadirse 

una etapa de sanitización con Iberlact S-80 al 0.5 % a 30 ÁC, con recirculaci·n de 15 

minutos y drenaje completo posterior. La validación se realiza mediante control de pH 

en el efluente y verificación de caudal de retorno claro y sin turbidez. Debe evitarse la 

presencia de codos ciegos, válvulas de difícil limpieza o puntos muertos en el diseño de 

las líneas, y se recomienda el uso de válvulas de bola o asiento con desmontaje rápido 

(Doran, 2013; Lipnizki, 2010). 

 

I.3.2.6.5. Consideraciones t®cnicas 

Es imprescindible emplear agua que cumpla con especificaciones de calidad: 

hierro, cobre y sílice menor a 0.05 ppm; dureza menor a 11.3 Áf; cloro libre 0.0ppm; SDI 

menor a 5; y ausencia total de coliformes en 100 mL, con pH estable y sin turbidez visible 

(Iberlact, 2007). El pH del efluente final debe situarse dentro de más/menos 1 unidad 

respecto al agua de red como criterio de finalización del enjuague. La dosificación de 

detergentes debe realizarse de forma progresiva, evitando choques térmicos o químicos 

que puedan inducir precipitación o degradación de materiales sensibles (Lipnizki, 2010; 

Brans et al., 2004). En coherencia con lo previamente expuesto, el protocolo de limpieza 

y mantenimiento se presenta de forma resumida en la Tabla I.6.
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Tabla I.6. Productos de limpieza y esterilizaci·n (CIP/SIP). 

Producto Concentración (%) Temperatura (ºC) Duración pH Aplicación 

Iberlact B-20 0.5 ï 1.0 50 ï 55 30 ï 45 min 11.5 ï 11.7 
Limpieza alcalina general (CF, MF, 

UF, tuberías, RE) 

Iberlact A-42 0.3 ï 2.0 40 20 ï 30 min 2.5 
Limpieza ácida (incrustaciones mi-

nerales) 

Iberlact S-80 0.5 30 15 ï 20 min 3.0 ï 4.5 
Sanitización tras paradas (centrí-

fuga, depósitos) 

Iberlact E-70 0.2 ï 0.5 50 
20 min recirculación + 

12 h reposo 
8 - 9 Limpieza enzimática (MF, UF) 

Etanol 70 16 - 20 10 min 6-5 ï 8.5 Desinfección semanal (CF) 

Agua caliente - 35 ï 50 10 min 6.5 ï 8.5 
Enjuague inicial en todos los equi-

pos 

Vapor vivo - 121 30 min 5.5 ï 6.5 Esterilización SIP (RE) 
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I.4.1. DISE¤O MECĆNICO DE LOS TANQUES DE ALMACENAMIENTO           

INTERMEDIO 

En este apartado se determina el espesor m²nimo requerido para los tanques de 

almacenamiento atmosf®rico de 10 mį empleados en diversas etapas del pretratamiento 

del proceso. Estos recipientes est§n destinados a contener disoluciones con elevada 

carga org§nica, principalmente prote²nas, l²pidos u otros compuestos susceptibles de 

degradaci·n, operando a temperatura ambiente y en condiciones de presi·n pr§ctica-

mente igual a la atmosf®rica. Al no estar sometidos a sobrepresi·n, el dimensionamiento 

mec§nico se rige por la presi·n hidrost§tica generada por la columna de l²quido conte-

nida, la cual constituye la carga mec§nica principal a efectos estructurales (API, 2013; 

Peters et al., 2003). Esta condici·n justifica la clasificaci·n del equipo como recipiente 

no presurizado, y su dise¶o sigue criterios establecidos para tanques cil²ndricos vertica-

les soldados de almacenamiento atmosf®rico cil²ndricos verticales, seg¼n la normativa 

API 650. 

Para la selecci·n del material de fabricaci·n se ha optado por acero al carbono 

con recubrimiento ep·xico de grado alimentario, una configuraci·n habitual en equipos 

de almacenamiento que operan a presi·n atmosf®rica y manejan fluidos org§nicos no 

corrosivos. Esta elecci·n se fundamenta en su adecuada resistencia mec§nica, buena 

compatibilidad qu²mica con soluciones org§nicas, y menor coste frente al acero inoxida-

ble, lo que permite reducir la inversi·n inicial sin comprometer la integridad del sistema 

(Peters et al., 2003). El revestimiento ep·xico act¼a como barrera protectora frente a la 

absorci·n de humedad y la penetraci·n de compuestos org§nicos, siempre que se man-

tenga en condiciones adecuadas mediante inspecci·n peri·dica y renovaci·n seg¼n los 

ciclos de mantenimiento establecidos (Walas, 2012; Reglamento CE 1935/2004; 

EHEDG, 2020) 

En cuanto a la geometr²a, se define un volumen ¼til de 10 mį para cada tanque. 

La altura correspondiente se calcula a partir de la expresi·n del volumen de un cilindro 

vertical. 

ὠ “
Ὀ

τ
Ὄ                           [I.20] 

Ὄ

Ὀ
ᶰρȟρȢυᴼὌ Ὧ ὈȟὯᶰρȟρȢυ 
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Si se adopta una relaci·n altura-di§metro H/D (k) igual a 1.2 (Towler y Sinnott, 

2013), valor recomendado en aplicaciones de almacenamiento atmosf®rico, se obtiene 

un di§metro interior de 2.21 m y, en consecuencia, una altura de 2.63 m que satisface 

el volumen ¼til de 10 mį requerido. La presi·n hidrost§tica m§xima en la base del tanque 

se calcula como: 

ὖ ”Ὣ Ὄ                                            [I.21] 

Resultando en una presi·n normal de operaci·n e el tanque de 3.83 psi. Sin 

embargo, para el dimensionamiento mec§nico del equipo, se debe establecer una pre-

si·n de dise¶o que incorpore un margen de seguridad, definido como el mayor valor 

entre un incremento del 10 % sobre la presi·n de operaci·n total o un aumento absoluto 

de 25 psi, seg¼n las recomendaciones establecidas para recipientes sometidos a pre-

si·n interna baja (Walas, 2012). En este caso, la presi·n de operaci·n total, conside-

rando un primer margen conservador de 25 psi, asciende a 28.83 psi. Como el 10 % de 

este valor representa solo 2.88 psi, valor menor a 25 psi, se aplica el segundo criterio, 

adoptando una presi·n de dise¶o de 53.83 psi, que corresponde a a¶adir 25 psi adicio-

nales sobre los 28.83 psi previamente definidos. Por tanto, la presi·n de dise¶o mano-

m®trica resulta en: 

ὖ ḳὖ đ άὥὲέάïὸὶὭὧὥσχρȢςψρ ὥὸά
ρπρȢσςυ Ὧὖὥ

ρ ὥὸά
ςχπ Ὧὖὥ 

El espesor m²nimo requerido para el cuerpo cil²ndrico se calcula usando dos ex-

presiones seg¼n el criterio de pared delgada o gruesa: 

ὸ
ὖ

ς„
ὅ                                                   [I.22] 

ὸ ὶ
ὛὉ ὖ

ὛὉ ὖ

Ⱦ

ὶ ὅ                                      [I.23] 

La justificaci·n de usar una ecuaci·n u otra viene determinado por las condicio-

nes de dise¶o del propio tanque (Tabla I.7). 

Tabla I.7. Criterio para el empleo de las ecuaciones I.22 y I.23 (Peters et al., 2003). 

Ecuaci·n para pared delgada [I.22] ὸ
ὶ

ς
 O ὖ πȢσψυ ὛὉ 

Ecuaci·n para pared gruesa [I.23] ὸ
ὶ

ς
 O ὖ πȢσψυ ὛὉ 
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Como margen adicional por corrosi·n (Cc), se adopta un espesor de 3 mm, valor 

habitual para equipos de acero al carbono con revestimiento interno, considerando un 

horizonte de operaci·n de diez a¶os antes de inspecci·n estructural o recubrimiento 

(Peters et al., 2003). El valor de la tensi·n admisible del material (S) se determina en 

funci·n del tipo de acero y de la temperatura de operaci·n, tomando como referencia 

las tablas del c·digo ASME. Dado que el tanque incorpora un recubrimiento ep·xico de 

grado alimentario, el material met§lico base no entra en contacto directo con el fluido, 

por lo que no es necesario emplear acero inoxidable. En consecuencia, se selecciona 

acero al carbono estructural tipo SA-285 Grado C como material principal de fabricaci·n, 

cuya funci·n se limita a resistir las tensiones mec§nicas derivadas del peso del fluido 

almacenado y la presi·n hidrost§tica asociada. 

La temperatura de dise¶o se establece como 50 ÁF por encima de la temperatura 

normal de operaci·n, siempre que esta se encuentre en el intervalo comprendido entre 

20 ÁF y 650 ÁF, seg¼n el criterio recomendado por Walas (2012) para el dimensiona-

miento de equipos sujetos a carga t®rmica o presi·n. En este caso, al tratarse de una 

temperatura m§xima de operaci·n de 30 ÁC, se realiza su conversi·n a la escala Fah-

renheit, obteni®ndose un valor de 86 ÁF. Al aplicar el incremento de seguridad de 50 ÁF, 

se alcanza una temperatura de dise¶o de 136 ÁF, que se traduce nuevamente a grados 

Celsius como 57.8 ÁC. 

Seg¼n el c·digo ASME (Peters et al., 2003), el valor de la tensi·n admisible S 

para acero al carbono (SA-285, Gr. C) a temperaturas entre ī29 ÁC y 343 ÁC es de 

94 500 kPa, valor v§lido para condiciones de operaci·n por debajo de 100 ÁC, como en 

este caso. Dado que las soldaduras del tanque ser§n examinadas en puntos concretos, 

se adopta un coeficiente de eficiencia de junta Ej = 0.85, de acuerdo con los valores 

especificados en la misma tabla para uniones tipo spot-examined. Por tanto, la tensi·n 

efectiva de dise¶o se calcula como el producto de ambos factores, resultando en 80 325 

kPa, valor que se utiliza para verificar la validez de las ecuaciones de espesor y selec-

cionar el espesor estructural adecuado del cuerpo del tanque. 

Seg¼n el criterio del c·digo ASME, se compara la presi·n manom®trica con el 

38.5 % de la tensi·n efectiva del material, lo que en este caso corresponde a un valor 

l²mite de 30 525 kPa. Como la presi·n de dise¶o es claramente inferior a este umbral, 

se justifica el uso de la ecuaci·n correspondiente a recipientes de pared delgada. Se 

utiliza pues la siguiente expresi·n, y se determina el espesor m²nimo. 

ὸ
ὖ

ς„
ὅ

ςχπ πππςȢςρ

ςρσχ πππ πππ
πȢππσπȢππυρψ ά υȢρψ άά 
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Cuya justificaci·n por condici·n geom®trica resulta en: 

ὶ

ς

ρȢρπυ

ς
πȢυυςυ ά ḻπȢππυρψ ά 

Para el c§lculo del espesor m²nimo del fondo del tanque, se emplea la ecuaci·n 

espec²fica para cabezales torisf®ricos definida por el c·digo ASME, que permite estimar 

el espesor en funci·n de la presi·n manom®trica de dise¶o, el radio de la corona del 

fondo y las propiedades mec§nicas del material. Se utiliza la expresi·n: 

ὸ
Ȣ     

    Ȣ  
ὅ                           [I.24] 

Donde Pm es la presi·n manom®trica de dise¶o (270 000 Pa), La el radio interior 

del fondo (1.105 m), Ej la eficiencia de junta (0.85), S la tensi·n admisible del acero al 

carbono (94 500 kPa) y Cc la tolerancia por corrosi·n (3 mm). 

Sustituyendo se obtiene t = 7.94 mm. Dado que el espesor del acero empleado 

en todo el tanque debe ser uniforme para facilitar la fabricaci·n y garantizar una res-

puesta estructural homog®nea, se selecciona como espesor nominal el valor m§s res-

trictivo entre los obtenidos para el cuerpo cil²ndrico y el fondo del tanque. Este valor 

corresponde al espesor requerido en la zona de la corona toroidal del fondo, donde se 

concentran los esfuerzos por transici·n geom®trica. En este caso, el espesor requerido 

para el fondo torisf®rico es de 7.94 mm, superior al valor calculado para el cuerpo 

(5.18 mm). Por tanto, se adopta un espesor nominal de 8 mm. Este valor proporciona un 

margen adicional frente a tolerancias de fabricaci·n, fatiga estructural por ciclos de lle-

nado y vaciado, y degradaci·n superficial del recubrimiento ep·xico. Adem§s, el espesor 

seleccionado se encuentra por encima de los m²nimos recomendados para uniones re-

machadas (4.8 mm) y soldaduras estructurales (2.4 mm) seg¼n criterios de dise¶o me-

c§nico en recipientes met§licos (Peters et al., 2003). Se recogen las especificaciones 

del modelo de tanque dise¶ado en la Tabla I.8. 
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Tabla. I.8. Hoja de especificaciones de uno de los tanques de almacenamiento                 

intermedio. 

HOJA DE ESPECIFICACIONES:      

TANQUE 

Hoja 1 de 1 

ID Equipo: T2 

Secci·n: Pretratamiento 

DATOS GENERALES 

Denominaci·n: Tanque almacenamiento intermedio 

Funci·n: 
Almacenamiento de lactosuero pretra-

tado 

COTENIDO DEL TANQUE 

S·lidos: 
Prote²nas y trazas de grasa y s·lidos 

suspendidos 

L²quidos: Lactosuero pretratado 

Gases: Aire atmosf®rico 

DATOS DE DISE¤O DATOS DE OPERACIčN 

Temperatura: 57.8 ÜC Temperatura: 4 ÜC 

Presi·n: 270 kPa Presi·n: 26.4 kPa 

Volumen total: 10 000 L S·lidos suspendidos: 15.3 % p/p 

Di§metro: 2.21 m Densidad: 1 022 kg/m3 

Altura de l²quido: 2.63 m Viscosidad: 1.1 mPaĿs 

Altura total: 2.75 m Volumen ¼til: 10 000 L 

Espesor de pared: 8 mm Peso vac²o/lleno: 1 200/11 200 kg 

ACCESORIOS NOTAS 

Refrigeraci·n: No Dise¶ado seg¼n API 650. Interior recu-

bierto con epoxi alimentario conforme al 

Reglamento (CE) n.Ü 1935/2004. Inspec-

ci·n del recubrimiento recomendada 

cada 24 meses. No requiere aislamiento 

t®rmico externo. Evitar operaci·n por en-

cima de 60 ÁC sin revisi·n del recubri-

miento. 

Calentamiento: No 

Fluido auxiliar: No 

V§lvulas de seguridad: S², atmosf®rica 

Discos de ruptura: No 

Drenaje de seguridad: V§lvula de fondo 

para purga con ca²da hacia cubeto de re-

tenci·n 
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En la Figura I.6 se presenta el diagrama de control del sistema, donde se integran 

lazos de control tipo PID, alarmas de seguridad y l·gicas digitales programadas. El con-

trol del proceso se realiza mediante sensores distribuidos estrat®gicamente que miden 

variables clave como el nivel, el caudal, la temperatura y la presi·n en los distintos equi-

pos. Estos sensores alimentan al sistema de control, que regula autom§ticamente el 

funcionamiento mediante v§lvulas neum§ticas actuadas por se¶ales anal·gicas o digi-

tales. Este enfoque permite mantener la operaci·n dentro de condiciones seguras y op-

timizadas, garantizando tanto la estabilidad del proceso como la protecci·n de los equi-

pos y del entorno operativo (Seborg et al., 2010). 

Se asume que todas las v§lvulas representadas en el sistema cuentan con su 

correspondiente actuador neum§tico previamente instalado, conforme a la pr§ctica ha-

bitual en sistemas automatizados. Asimismo, se implementan interlocks l·gicos para la 

activaci·n de alarmas asociadas a condiciones an·malas de almacenamiento en los 

tanques (como niveles altos o bajos), garantizando as² la seguridad operativa. La instru-

mentaci·n y simbolog²a empleadas en el diagrama siguen los criterios establecidos por 

la norma ANSI/ISA-5.1-2009.  
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Fig. I.6. Diagrama de control de la SECCIčN I. 
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I.6.1. INTRODUCCIčN AL ANĆLISIS DE COSTES 

La estimaci·n del coste de los equipos industriales constituye una etapa funda-

mental dentro del an§lisis econ·mico de cualquier planta, ya que representa una pro-

porci·n significativa del capital invertido (CAPEX). Sin embargo, obtener estos valores 

con precisi·n es especialmente complejo en etapas de dise¶o preliminar, donde no se 

dispone a¼n de presupuestos reales ni de especificaciones detalladas de ingenier²a. 

Una de las metodolog²as m§s aceptadas consiste en el uso de correlaciones de coste 

basadas en capacidad, conocidas como reglas de escalado o capacity factoring. La base 

de esta aproximaci·n es la expresi·n: 

ὅ ὅ
ὗ

ὗ
                               [I.25] 

El exponente de escala, n, generalmente comprendido entre 0.5 y 0.8. Para equi-

pos est§ndar, un valor ampliamente utilizado es 0.6, conocido como la ñregla del seis 

d®cimosò (Peters et al., 2003; Turton et al., 2018). Este m®todo asume que el coste de 

fabricaci·n no escala linealmente con el tama¶o del equipo, ya que existen econom²as 

de escala que reducen el coste por unidad de capacidad a medida que esta aumenta. 

Una vez estimado el coste en el a¶o base de referencia, es necesario actualizarlo al a¶o 

actual para reflejar la evoluci·n de los precios en el mercado. Para ello se emplea el 

²ndice CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index), que recoge la evoluci·n de los 

costes asociados a materiales, mano de obra y servicios relacionados con la construc-

ci·n de plantas qu²micas. El ajuste se realiza mediante la relaci·n: 

ὅ ὅ                              [I.26] 

En el presente trabajo se ha adoptado como referencia el ²ndice CEPCI del a¶o 

2025, cuyo valor medio anual ha sido 795.8 (Chemical Engineering Magazine, 2025). 

Para a¶os previos, se han empleado los valores hist·ricos publicados en la misma 

fuente o en compilaciones disponibles en Turton et al. (2018). 

 

I.6.2. COSTES ESPECĉFICOS DE EQUIPOS 

Los costes base utilizados en esta secci·n han sido obtenidos a partir de fuentes 

bibliogr§ficas y t®cnicas especializadas en el dise¶o econ·mico de equipos industriales. 
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Todos los valores se expresan en d·lares estadounidenses y corresponden al coste de 

compra (purchase cost) de equipos comerciales representativos, con especificaciones 

similares a las requeridas para esta planta piloto.  

Para equipos est§ndar como los intercambiadores de placas y los tanques de 

almacenamiento, se han empleado estimaciones base extra²das del manual Chemical 

Engineering Design de Towler y Sinnott (2013). En estos casos, se han considerado 

configuraciones industriales habituales fabricadas en acero inoxidable de grado alimen-

tario, sin requerimientos especiales en cuanto a presi·n o vac²o, representativas de con-

diciones de operaci·n t²picas en plantas piloto de bioprocesos. 

En lo que respecta a los equipos basados en tecnolog²a de membranas, los cos-

tes base se han estimado en funci·n del §rea de superficie instalada. En concreto, para 

los m·dulos de microfiltraci·n fabricados en polipropileno (PP), se ha adoptado un valor 

de referencia de 70 USD/mĮ (Peters et al., 2003). Por su parte, los m·dulos de ultrafil-

traci·n en configuraci·n espiral sanitaria, compuestos por membranas de polietersul-

fona (PES), se han valorado 65 USD/mĮ (Peters et al., 2003). Estos valores han sido 

extra²dos de cat§logos t®cnicos de fabricantes y representan el precio por m·dulo com-

pleto en condiciones de suministro est§ndar. 

El coste base del biorreactor de 1 600 litros ha sido fijado en 42 335 USD. Esta 

estimaci·n se basa en precios de mercado reportados para equipos de distinto volumen 

previo al escalado, equipados con agitaci·n mec§nica y sistemas de control autom§tico 

de pH, temperatura, antiespuma y presi·n. El material de construcci·n es acero inoxi-

dable 316L y el equipo est§ certificado para uso sanitario bajo normativa GMP. La refe-

rencia bibliogr§fica para este valor corresponde a Galliher et al. (2015), quienes detallan 

costes t²picos en aplicaciones biotecnol·gicas y farmac®uticas a escala piloto e indus-

trial. 

En cuanto al sistema CIP/SIP (limpieza y esterilizaci·n in situ), se ha considerado 

un coste base de 60 000 USD. Este valor corresponde a unidades modulares dise¶adas 

para operaciones automatizadas mediante controladores PLC, compatibles con proce-

sos biotecnol·gicos. La estimaci·n ha sido respaldada por documentaci·n t®cnica de 

fabricantes especializados como Pharmec Technologies (2024). 

Respecto a las centr²fugas tubulares, se ha considerado un coste base de 

10400 USD por unidad, correspondiente a modelos de tipo laboratorio-industrial con 

una capacidad nominal de 10 litros. Este valor ha sido obtenido directamente a partir de 
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informaci·n proporcionada por el fabricante para el a¶o 2023, y representa una configu-

raci·n est§ndar en equipos de estas caracter²sticas. 

Tabla I. 9. C§lculo de costes de adquisici·n actualizados por ²ndice CEPCI. 

Equipo Coste ajustado (USD) 

Centr²fugas (2 unidades) 20 826 

Intercambiador de placas (0.9 m2) 6 528 

Microfiltraci·n PP (70 m2) 3 440 

Ultrafiltraci·n PES (51.6 m2) 6 808 

Biorreactor (1 600 L) 42 335 

Tanques de almacenamiento ШШШШШШШШШШШШШШШШШШШШШ 

(8 unidades) 
42 128 

Sistema CIP/SIP 60 075 

 

El coste total instalado estimado para los equipos principales de la parte de pre-

tratamiento de la planta piloto dise¶ada asciende a 182 364 USD como se puede obser-

var en la Figura I.9. Para facilitar la evaluaci·n econ·mica en el contexto europeo, este 

valor ha sido convertido a euros aplicando un tipo de cambio medio de referencia de 

1 USD = 0.93 EUR (Banco Central Europeo, 2025), lo que equivale a un total aproxi-

mado de 169 599EUR. 
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ά : Caudal m§sico de agua. 

ά : Caudal m§sico de lactosuero. 

ά : Masa total de permeado. 

ά : Masa de compuestos retenidos por la membrana. 

ά  Ü : Masa de lactosuero retenida por volumen hidr§ulico no recuperado. 

ά  : Masa total retenida. 

Ὤ : Coeficiente de convecci·n del agua. 

Ὤ : Coeficiente de convecci·n del lactosuero. 

ὅ: Coste conocido d un equipo de referencia. 

ὅ: Coste estimado del equipo a diferente capacidad. 

ὅὉὖὅὍ: Valor del ²ndice CEPCI para el a¶o actual. 

ὅὉὖὅὍ: Valor del ²ndice CEPCI para el a¶o de referencia. 

ὅ : Coste actualizado del equipo al a¶o actual. 

ὅ: Margen adicional por corrosi·n. 

ὅ: Concentración de proteínas en la alimentación. 

ὅ : Coste total instalado del equipo. 

ὅ: Concentración de proteínas en el permeado. 

ὅ: Concentración de proteínas en el retentado. 

ὅ : Coste del equipo en el a¶o de referencia. 

Ὀ: Di§metro de gota de grasa. 

Ὀ: Di§metro del impulsor. 

Ὀ: Di§metro del tanque interno. 

Ὁ: Coeficiente de eficiencia de junta. 

Ὂ ĕ: Factor de instalaci·n. 

ὐ: Flujo de permeado a 50 ÜC. 

ὐ: Flujo de permeado a 70 ÜC. 

ὐ: Flujo de permeado. 

ὒ: Radio de la corona Toroidal del fondo torisf®rico. 

ὔ: N¼mero de potencia. 

ὖ đ: Presi·n de dise¶o. 

ὖ: Presi·n manom®trica. 

ὗ: Capacidad del equipo de referencia. 

ὗ: Capacidad deseada del nuevo equipo. 

ὗ ĕ: Caudal volum®trico de alimentaci·n. 

ὗ : Caudal volum®trico de permeado. 
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Ὑ: Resistencia t®rmica por ensuciamiento del fluido caliente. 

Ὑ: Resistencia del fluido secundario (lactosuero. 

Ὑ: Rendimiento de permeado, fracci·n del caudal de alimentaci·n que atraviesa la 

membrana. 

ὛὉ: Tensi·n efectiva de dise¶o. 

ὠ  : Volumen ocupado por los cabezales toroidales. 

ὠ : Volumen de una esfera. 

ὠ: Volumen de alimentación. 

ὠ: Volumen de retentado. 

ὧȟ : Capacidad calor²fica del agua. 

ὧȟ : Capacidad calor²fica del lactosuero. 

ὧ: Capacidad calorífica. 

Ὠ: Di§metro hidr§ulico. 

Ὧ: Conductividad t®rmica del material. 

ά: Caudal másico del fluido. 

ὶ: Radio inicial (entrada del fluido a la centr²fuga). 

ὶ: Radio final (zona de recolecci·n de la centr²fuga). 

ὶ: Radio interior del tanque. 

ὸ : Espesor m²nimo requerido en el fondo torisf®rico. 

ό: Velocidad terminal de sedimentaci·n centr²fuga. 

”: Densidad del fluido (lactosuero). 

”: Densidad de la grasa. 

„ ȾὛ: Tensi·n admisible del material. 

ЎὝ : Cambio de temperatura del agua. 

ЎὝ : Cambio de temperatura del lactosuero. 

ЎὝ : Diferencia de temperatura logar²tmica media. 

ЎὝ: Diferencia de temperatura del fluido. 

ὃ: Ćrea de intercambio t®rmico - Ćrea de membrana requerida. 

ὅὊ: Centrifugaci·n. 

Ὁ: Separaci·n vertical entre impulsores consecutivos. 

Ὄ: Altura total del tanque. 

ὐὝ: Flujo de permeado en funci·n de la temperatura. 

ὐ: Distancia desde el fondo del tanque hasta el primer impulsor. 

ὓὊ: Microfiltraci·n. 

ὓὡὅὕ: Molecular Weight Cut-Off ï Umbral de corte molecular de la membrana. 
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ὔ: Velocidad de agitaci·n. 

ὔό: N¼mero de Nusselt. 

ὖ: Potencia consumida por agitaci·n. 

ὖὶ: N¼mero de Prandtl. 

ὗ: Potencia térmica intercambiada. 

ὙὉ: Reacci·n de inoculaci·n. 

ὙὩ: Reynolds. 

Ὕ: Temperatura de operaci·n. 

Ὕὓὖ: Presi·n transmembrana de operaci·n. 

Ὗ: Coeficiente global de transferencia de calor. 

ὟὊ: Ultrafiltraci·n. 

ὠ: Volume total del biorreactor - Volumen de permeado - Volumen ¼til del tambor de la 

centr²fuga. 

ὠὅὊ: Volumetric Concentration Factor ï Factor de concentraci·n volum®trica. 

ὣ: Protein recovery yield ï Rendimiento de recuperaci·n de prote²na. 

ὦ: Espesor de la placa del intercambiador. 

Ὣ: Aceleraci·n de la gravedad. 

Ὧ: Conductividad t®rmica del fluido - Relaci·n altura-di§metro (H/D). 

ὲ: Exponente de escala. 

ὶ: Coordenada radial. 

ὸ: Espesor m²nimo requerido de pared - Tiempo de operación - Tiempo de sedimenta-

ci·n. 

ό: Velocidad de entrada del fluido. 

ὺ: Caudal volum®trico. 

‐: Tasa de disipación de energía específica. 

–: Eficiencia hidr§ulica del tambor de la centr²fuga (adimensional). 

‗: Escala de torbellino más pequeño. 

‘: Viscosidad din§mica del lactosuero. 

’: Viscosidad cinemática. 

†: Tiempo de residencia del fluido en la centr²fuga. 
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Fig. I.7. Efecto de la temperatura sobre el cultivo en matraz agitado de Pseudomonas 
taetrolens. Adaptado de: Alonso et al. (2017). 

Fig. I.8. Permeabilidad del lactosuero §cido usando membranas de 0,2 Õm 
a 50 ÁC y 70 ÁC. Adaptado de: C§ceres-Roa et al. (2021). 
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Fig. I.9. Estandarizaci·n de la ultrafiltraci·n de lactosuero a 1 y 1.5 bares. Adaptado 
de: Proa¶o Cortez et al. (2021). 

 

Tabla I.11. Caracter²sticas f²sicas de las prote²nas principales del lactosuero. Adaptado 
de: Zydney (1998). 

 

 

Tabla I.10. Caracter²sticas t®cnicas de las centr²fugas CEPA aplicaciones industriales y 
de laboratorio. Adaptado de: CEPA Zentrifugen (s.f.). 
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Tabla I.13. Ecuaciones para la determinaci·n del grosor de la pared para el dise¶o de 
recipientes a presi·n seg¼n el c·digo ASME. Adaptado de: Peters et al. (2003). 

Tabla I.12. Ecuaciones para la determinaci·n del grosor de la pared para el dise¶o de 
recipientes a presi·n seg¼n el c·digo ASME. Adaptado de: Peters et al. (2003). 
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Fig. I.10. Efecto de la resistencia por fouling a medida que aumenta la temperatura en 

membranas de microfiltraci·n para suspensiones con prote²nas ɓ-Lg. Adaptado de: 

Steinhauer et al. (2015). 

 

 

 

  



 
 

 
 

 

 

 

 

3%##)s. ))ȡ $)3%p/ $% ,!  

&%2-%.4!#)s. -)#2/")!.! 

 

0ÏÒȡ  

%ÌÅÎÁ 6ÉÃÔÏÒÉÁ ,ÏǲÐÅÚ -ÉÇÕÅÌÁǲÎǿÅÚ 

 

h±L95hΣ W¦[Lh 59 нлнр 

 

  



 

157 
 

ĉNDICE 

 

II.1. INTRODUCCIčN 163 

II.2. DIAGRAMA DE FLUJO Y BALANCES DE MATERIA Y ENERGĉA 165 

II.3. DISE¤OШDEL PROCESO DE FERMENTACIčN 170 

II.3.1. DESCRIPCIčN DE LA UNIDAD 170 

ff.3.2. ESTRATEGIA DE DISE¤O Y RESULTADOS OBTENIDOS  171 

II.3.2.1. Estrategia de operaci·n: alimentaci·n escalonada 171 

II.3.2.2. Cin®tica y balances de materia 173 

II.3.2.3. C§lculo del tiempo de fermentaci·n 178 

II.3.2.4. Balance de Energ²a y dise¶o del sistema de calefacci·n 181 

                       II.3.2.4.1. Dise¶o del sistema de transferencia de calor 182 

II.3.2.5. Sistema de agitaci·n y aireaci·n 185 

II.3.2.6. Dise¶o de equipos auxiliares 188 

II.3.2.6.1. Bombas de alimentaci·n y vaciado de los fer-
mentadores 

188 

II.3.2.7. Protocolo de limpieza y esterilizaci·n de los biorreacto-
res 

190 

II.4. DISE¤O MECĆNICO 193 

ff.4.1. DISE¤O MECĆNICO DE LOS FERMENTADORES 193 

II.5. DIAGRAMA DE TUBERĉAS E INSTRUMENTACIčN 198 

II.6. ANĆLISIS DE COSTES 202 

II.6.1. COSTES DE LOS FERMENTADORES 202 

II.6.2. COSTES DE LAS BOMBAS DE ALIMENTACIčN Y VACIADO 203 



 

158 
 

II.6.2.1. Bombas perist§lticas 204 

II.6.2.2. Bomba de l·bulos 204 

II.7. BIBLIOGRAFĉA 207 

ANEXO II-A: LISTA DE SĉMBOLOS 211 

ANEXO II-B: TABLAS, CĆLCULOS Y DOCUMENTOS ADICIONALES 214 

 

 

 

 

  



 

159 
 

ĉNDICE DE TABLAS 

 
  

Tabla II.1. Balances de materia y energ²a de la Secci·n II. 168 

Tabla II.2. Par§metros utilizados en la resoluci·n de las integrales para el 
c§lculo de tiempo de reacci·n por etapa. 

179 

Tabla II.3. Hoja de especificaciones de los fermentadores (Parte 1). 195 

Tabla II.4. Hoja de especificaciones de los fermentadores (Parte 2). 196 

Tabla II.5. Tabla resumen del precio actualizado del fermentador completo y de 
sus componentes. 

203 

Tabla II.6. Tabla resumen del precio actual de todas las bombas de la secci·n 
de fermentaci·n. 

205 

Tabla II.7. Par§metros cin®ticos considerados en el modelado, con indicaci·n 
de las fuentes de origen. 

214 

Tabla. II.8. Valores de concentraci·n temporal de lactosa, biomasa y §cido lac-
tobi·nico obtenidos por digitalizaci·n de gr§ficas experimentales (Alonso Tuero, 
2013). 

214 

Tabla II. 9. C§lculo de la masa de §cido lactobi·nico generada en cada pulso a 
partir del consumo de lactosa. 

217 

Tabla II.10. Datos acumulativos de masa, volumen y concentraci·n tras cada 
etapa de alimentaci·n escalonada. 

217 



 

160 
 

Tabla II.11. Especificaciones de las turbinas del biorreactor de laboratorio BioFlo 
110, New Brunswick Scientific, NJ, USA. 

222 

Tabla II.12. Especificaciones de las turbinas del biorreactor de laboratorio (Bio-
Flo 110, New Brunswick Scientific, NJ, USA) proporcionadas por el fabricante: 
Fusion Fluid Equipment. 

222 

Tabla II.13. Hoja de especificaciones de bombas Watson-Marlow 840 series 
(parte 1). 

223 

Tabla II.14. Hoja de especificaciones de bombas Watson-Marlow 840 series 
(parte 2). 

224 

Tabla II.15. Hoja de especificaciones de bomba Alfa Laval OptiLobe 12 (parte 
1). 

225 

Tabla II.16. Hoja de especificaciones de bomba Alfa Laval OptiLobe 12 (parte 
2). 

226 

Tabla II.17. Ecuaciones de dise¶o para recipientes a presi·n basados en el c·-
digo ASME Boiler and Pressure Vessel Code (Peters, Timmerhaus y West 
2003). 

227 

Tabla II.18. Datos de dise¶o para recipientes a presi·n basados en el c·digo 
ASME Boiler and Pressure Vessel Code (Peters, Timmerhaus y West, 2003). 

228 

Tabla II.19. Dimensiones y pesos de tuber²as estandarizadas de distinto tama¶o 
nominal. 

231 

 

 

 



 

161 
 

ĉNDICE DE FIGURAS 

 

Fig. II.1. Diagrama de flujo de la Secci·n II.  165 

Fig. II.2. Esquema representativo del biorreactor de tanque agitado (RE2/RE3) 
y sus sistemas auxiliares. Fuente: Elaboraci·n propia. 

171 

Fig. II.3. Representaci·n esquem§tica del modo de alimentaci·n escalonada en 
el biorreactor. Fuente: Elaboraci·n propia. 

172 

Fig. II.4. Formas de evolución del sustrato (S), concentración celular (X) y de 
producto (P) en la producción de un metabolito secundario. (Se indica como - - 
- la evolución de un posible metabolito primario) (Díaz Fernández, 2021, p. 
319). 

174 

Fig. II.5. Curva t²pica de crecimiento de microorganismos (D²az Fern§ndez 
2021, p. 287). 

175 

Fig. II.6. Evoluci·n experimental ajustada de la concentraci·n de lactosa, bio-
masa y §cido lactobi·nico en funci·n del tiempo, bajo condiciones de operaci·n 
de 30 ÁC y pH 6.5. Datos digitalizados de Alonso Tuero (2013). 

177 

Fig. II.7. Correlaci·n entre el n¼mero de potencia y el n¼mero de Reynolds para 
turbinas Rushton (1), palas (2) y h®lices marinas sin burbujeo (3) (Doran, 1995). 

187 

Fig. II.8. Diagrama de control de la Secci·n II. 200 

Fig. II.9. Coste de compra de columnas y torres. Los costes son del cuerpo con 
dos cabezales y fald·n, pero sin platos, ni relleno, ni conexiones (Peters, Tim-
merhaus y West, 2003). 

229 

Fig. II.10. Coste de compra de agitadores de turbina y propulsi·n (Peters, Tim-
merhaus y West, 2003). 

229 

Fig. II.11. Coste de compra de tuber²a soldada y roscada por unidad de longitud 
(Peters, Timmerhaus y West, 2003). 

230 



 
 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

II.1. INTRODUCCIčN 

 

 

 



II.1. Introducci·n 

 

163 
 

Este apartado detalla el dise¶o y dimensionamiento de la unidad de fermenta-

ci·n, el coraz·n del proceso, donde se lleva a cabo la bioconversi·n de la lactosa, pro-

cedente del suero l§cteo, en §cido lactobi·nico (LBA). 

El proceso es catalizado por el microorganismo aerobio Pseudomonas taetro-

lens. Como se ha justificado en las consideraciones previas del proyecto, la producci·n 

de LBA por esta bacteria presenta un comportamiento caracter²stico de un metabolito 

secundario, al no asociado al crecimiento celular. Esta particularidad fisiol·gica consti-

tuye el factor biol·gico clave que condiciona la estrategia de operaci·n y el dise¶o del 

biorreactor (Alonso, Rendueles y D²az, 2011). 

Para cumplir con los objetivos de producci·n y rendimiento, se ha seleccionado 

una configuraci·n de biorreactor de tanque agitado (STR) operando en modo disconti-

nuo alimentado (fed-batch). Esta elecci·n es id·nea para este proceso, ya que asegura 

una mezcla homog®nea y una adecuada transferencia de ox²geno, crucial para el mi-

croorganismo aerobio y, adem§s, permite extender la fase productiva para maximizar la 

concentraci·n final de producto (Doran, 1995). 

Con el fin de asegurar un flujo de producci·n constante y mejorar la robustez 

operativa, la secci·n de fermentaci·n est§ compuesta por dos biorreactores id®nticos 

que operar§n en una configuraci·n desfasada en el tiempo. El ciclo de operaci·n del 

segundo reactor se inicia con un desfase de 2 horas respecto al primero. Esta estrategia 

de operaci·n en paralelo desfasado responde a varios criterios clave de dise¶o: por un 

lado, mejora la seguridad y el control operativo, ya que permite al personal de planta 

centrar su atenci·n en cada operaci·n cr²tica de forma secuencial, facilitando la super-

visi·n y la respuesta ante cualquier incidencia, en lugar de gestionar dos arranques si-

mult§neos. Por otro lado, permite una optimizaci·n de equipos auxiliares al posibilitar el 

uso compartido de bombas no continuas, reduciendo la inversi·n de capital. Finalmente, 

el desfase de solo 2 horas se ha fijado para garantizar la integridad biol·gica del in·culo, 

minimizando su tiempo de espera y evitando inconsistencias entre lotes. 

La base cient²fica y t®cnica para el dise¶o de esta unidad se fundamenta en el 

extenso trabajo experimental realizado por Sa¼l Alonso. El dise¶o que se presenta a 

continuaci·n se ha realizado a partir del escalado de los datos y modelos cin®ticos de-

tallados tanto en su tesis doctoral (Alonso Tuero, 2013) como en art²culos cient²ficos 

complementarios publicados por el mismo autor, que exploran en mayor profundidad las 

condiciones de operaci·n y la fisiolog²a del microorganismo. 
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Fig. II.1. Diagrama de flujo de la Secci·n II. 
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Con el objetivo de representar de forma coherente los flujos del sistema, se ha 

elaborado un balance de materia global para la unidad de fermentaci·n que incluye las 

corrientes de entrada y salida m§s relevantes. Este balance se encuentra alineado con 

los de las Secciones I y III, asegurando el correcto acoplamiento de todas las unidades 

del proceso. Aunque la secci·n consta de dos biorreactores id®nticos, estos operan de 

forma desfasada. Para mantener la consistencia con el resto de la memoria, la tabla de 

balances adjunta presenta las magnitudes totales agregadas tratadas por la unidad com-

pleta, de modo que cada fermentador individual procesa la mitad de las cantidades mos-

tradas. 

Durante la operaci·n se identifican dos corrientes de alimentaci·n principales. 

La Corriente 19 (In·culo) se introduce una ¼nica vez al inicio del proceso y contiene, 

adem§s de la biomasa celular activa, los componentes arrastrados desde el reactor de 

inoculaci·n. Por su parte, la Corriente 13 (Lactosuero esterilizado) constituye la fuente 

principal de sustrato (lactosa) y se introduce de forma escalonada a lo largo de la fase 

productiva. El sistema requiere adem§s dos flujos auxiliares: la Corriente 20, que repre-

senta la disoluci·n de hidr·xido de sodio al 4% dosificada para el control del pH, y la 

Corriente 21, que cuantifica la masa de aire est®ril suministrado. Finalmente, la Corriente 

25 corresponde al caldo de fermentaci·n al final del proceso. 

Para la resoluci·n del balance, las especies no transformadas (prote²nas, mine-

rales) se han tratado como componentes conservativos. La biomasa tambi®n se consi-

dera constante, ya que el proceso se centra en la fase estacionaria. Respecto al pro-

ducto de inter®s, si bien en el resto de la memoria se hace referencia al §cido lactobi·-

nico (LBA) por ser el compuesto objetivo, en el presente balance se ha optado por re-

presentar su forma i·nica en soluci·n: el lactobionato de sodio. Esta elecci·n responde 

a la realidad qu²mica del proceso. Dado que el pH del medio se mantiene constante en 

6.5 mediante la adici·n controlada de hidr·xido de sodio, el §cido lactobi·nico generado 

es inmediatamente neutralizado, existiendo predominantemente como su sal s·dica. De 

este modo, la masa total de lactobionato en la corriente de salida (237.9 kg) es la suma 

del producto generado en esta etapa de fermentaci·n m§s la peque¶a cantidad que ya 

se gener· en la etapa de inoculaci·n de la Secci·n I (4.3 kg). Finalmente, la masa de 

lactosa residual (10.3 kg) se corresponde con el criterio de dise¶o operativo, seg¼n el 

cual la fermentaci·n se detiene cuando la concentraci·n de sustrato alcanza 1 g/L en el 

volumen final del ¼ltimo pulso. 

Las condiciones de temperatura y presi·n de cada corriente se detallan en la 

siguiente tabla. No se ha incluido un balance de energ²a en esta secci·n, ya que los 
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c§lculos relacionados con la generaci·n y requerimientos de calor, as² como el dise¶o 

del sistema de calefacci·n, se tratan de forma espec²fica en los apartados posteriores 

de esta secci·n. 
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Tabla II.1. Balances de materia y energ²a de la Secci·n II. 

Corriente  16 17 23   22 19 20 21 

 Agua 1182.8 8704.4 9898.3  Agua 614.2 - 39173.8 39173.8 

 Grasa 0 0 0  NaOH 24.6 - - - 

 ɓ-lactoglobulina 1.7 15.4 17.1  Aire - 6561.8 - - 

 Ŭ-lactoalb¼mina 0.6 5.1 5.7       

 Otras prote²nas 0.6 5.1 5.7       

Masa por ciclo 
(kg) 

Lactosa 37.7 455.1 10.3       

Minerales 6.7 60.6 67.3       

 S·lidos suspendidos 
no disueltos 

0.2 0.2 0.4       

 Lactobionato de so-
dio 

4.3 - 237.9     
  

 Biomasa 1.07 - 1.07     
  

 TOTAL 1235.7 9246.0 10243.7  TOTAL 638.8 6561.8 39173.8 39173.8 

T (ÜC)  30 30 30  T (ÜC) 20 20 50 40 

P (kPa)  101.3 101.3 101.3  P (kPa) 120 150 120 120 
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II.3.1. DESCRIPCIčN DE LA UNIDAD 

La sección de fermentación del proceso está constituida por dos biorreactores 

de tanque agitado (STR) idénticos, diseñados para operar de forma alternada con un 

desfase de 2 horas para optimizar la productividad global de la planta. Dado que ambos 

reactores son idénticos, los cálculos de diseño y las especificaciones que se presentan 

a continuación son válidos para ambas unidades. Al final de cada ciclo productivo de 

aproximadamente 8 horas, cada reactor será sometido a las fases de vaciado y a un 

riguroso protocolo de limpieza y esterilización (CIP/SIP) antes de poder iniciar el si-

guiente lote. 

Cada reactor presenta un volumen total de 7.66 m3, con un volumen útil de ope-

ración de 5.74 m3. La geometría del tanque consiste en un recipiente cilíndrico vertical 

con cabezales hemisféricos. Para asegurar una mezcla homogénea y una adecuada 

transferencia de masa, el interior está equipado con cuatro deflectores verticales dis-

puestos a 90° y un eje de agitación central con dos turbinas de tipo Rushton de seis 

palas (Shuler y Kargi, 2002). 

La operación se llevará a cabo en modo discontinuo alimentado (fed-batch) me-

diante la adición escalonada de pulsos de sustrato, una estrategia que permite controlar 

la concentración efectiva del mismo en el medio y evitar posibles inhibiciones por exceso 

de lactosa, maximizando así la productividad (Doran, 1995). 

Es importante señalar que en esta etapa del proceso se considera que el cultivo 

ya ha completado su fase de crecimiento celular, la cual ha tenido lugar en el reactor de 

inoculación descrito en la Sección I. Por tanto, el diseño de esta unidad se centra exclu-

sivamente en la fase de producción de ácido lactobiónico, en la que las Pseudomonas 

taetrolens actúan en estado estacionario y se maximiza la conversión del sustrato en 

producto. 

El control de las condiciones de operación es esencial. La temperatura se man-

tendr§ constante a 30 ÁC mediante un sistema de calefacci·n por serpent²n externo, 

necesario para aportar el calor consumido por la reacción endotérmica. Asimismo, para 

mantener la actividad metabólica del microorganismo, se asegurarán condiciones aero-

bias mediante un sistema de difusión de aire situado en la base del tanque, y el pH se 

mantendrá en su valor óptimo de 6.5 mediante la dosificación automática de NaOH 

(Alonso Tuero, 2013). 
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Fig. II. 2. Esquema representativo del biorreactor de tanque agitado (RE2/RE3) y sus 
sistemas auxiliares. Fuente: Elaboraci·n propia. 

 

II.3.2. ESTRATEGIA DE DISE¤O Y RESULTADOS OBTENIDOS 

II.3.2.1. Estrategia de operaci·n: alimentaci·n escalonada 

El dise¶o del proceso fermentativo se ha basado en una estrategia de operaci·n 

fed-batch mediante alimentaci·n por pulsos escalonados, con el objetivo de prolongar 

la fase productiva del cultivo y evitar posibles efectos inhibitorios derivados de altas con-

centraciones de lactosa en el medio (D²az Fern§ndez, 2021). Esta elecci·n se funda-

menta en el comportamiento fisiol·gico del microorganismo, cuya capacidad productiva 

se activa en condiciones estacionarias, una vez superada la fase de crecimiento. 

En concreto, el proceso se estructura en cuatro pulsos secuenciales de lacto-

suero est®ril, cada uno con un volumen constante de 1130.87 L y una concentraci·n fija 

de lactosa de 42 g/L. Previamente al inicio de la alimentaci·n escalonada, se introduce 

en el biorreactor el in·culo microbiano, con un volumen de 604.55 L. Este se incorpora 
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de forma simult§nea, aunque por una l²nea independiente, al primer pulso de sustrato, 

conformando un volumen inicial de 1735.42 L en el sistema. A medida que se a¶aden 

los tres pulsos restantes, el volumen del reactor se incrementa progresivamente hasta 

alcanzar un total de 5128.03 L. 

Aunque conceptualmente la estrategia de operaci·n se basa en una proporci·n 

90 %-10 % entre el volumen total de sustrato alimentado y el in·culo inicial, los valores 

reales presentan ligeras desviaciones. Estas se deben a los ajustes realizados en el 

reactor de inoculaci·n previo, donde fue necesario diluir el medio para alcanzar la con-

centraci·n de lactosa de 42 g/L empleada en los estudios cin®ticos de referencia. Como 

consecuencia, el volumen de in·culo representa aproximadamente un 11.8 % del volu-

men total de la masa reaccionante. No obstante, se mantiene la l·gica operativa y el 

planteamiento funcional de una carga inicial rica en biomasa, seguida de una alimenta-

ci·n escalonada de sustrato. 

 

 

Fig. II. 3. Representaci·n esquem§tica del modo de alimentaci·n escalonada en el bio-

rreactor. Fuente: Elaboraci·n propia. 

 

La adici·n de sustrato se realiza de forma escalonada a lo largo del tiempo, per-

mitiendo mantener condiciones controladas dentro del reactor. Tras cada adici·n, el sis-

tema reacciona hasta alcanzar una conversi·n deseada del sustrato, momento en el 

cual se introduce el siguiente pulso. Como criterio general, se detiene cada etapa 
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cuando la concentraci·n de lactosa alcanza un nivel residual determinado, excepto en 

el ¼ltimo pulso, donde se permite una conversi·n mayor para maximizar la producci·n 

de §cido lactobi·nico. 

Un aspecto clave en la implementaci·n de esta estrategia es el tiempo de adici·n 

de cada pulso. Aunque para la modelizaci·n se asume una adici·n instant§nea, en la 

pr§ctica esta etapa tiene una duraci·n finita que debe ser optimizada. Un tiempo de 

llenado excesivamente largo alterar²a las condiciones iniciales de cada etapa, mientras 

que uno muy corto requerir²a bombas sobredimensionadas y costosas. Por ello, se ha 

establecido un tiempo de llenado objetivo de 11 minutos para cada pulso. Este valor 

representa un equilibrio t®cnico-econ·mico, siendo suficientemente r§pido para que la 

reacci·n que ocurre durante la adici·n sea despreciable en comparaci·n con el tiempo 

de cada etapa de reacci·n (cuyas duraciones superan la hora), pero permitiendo a su 

vez el uso de bombas de tama¶o razonable. 

El volumen acumulado en el reactor va aumentando con cada etapa, y la con-

centraci·n efectiva de lactosa tras la adici·n se va diluyendo progresivamente, ya que 

se mezcla con el medio previamente existente que contiene lactosa residual y producto 

generado. De este modo, aunque cada pulso entra con una concentraci·n nominal de 

42 g/L, la concentraci·n inicial real en el reactor var²a en funci·n del volumen total y del 

estado del sistema en el momento de la adici·n. 

Desde el punto de vista de modelizaci·n y c§lculo, se ha considerado que cada 

pulso se comporta como un sistema batch independiente, sobre el cual se aplicar§ la 

ecuaci·n de dise¶o de reactores discontinuos. Esto permite determinar el tiempo nece-

sario para completar la reacci·n tras cada etapa de alimentaci·n. 

No obstante, para poder resolver dicha ecuaci·n de dise¶o, es necesario cono-

cer la velocidad de consumo de lactosa en cada etapa, la cual depende del comporta-

miento cin®tico del sistema en condiciones de producci·n. Por tanto, en el siguiente 

apartado se describen las expresiones empleadas para modelar la cin®tica de reacci·n, 

los balances de materia utilizados y las fuentes bibliogr§ficas que sustentan los par§-

metros cin®ticos aplicados. 

II.3.2.2. Cin®tica y balances de materia 

El an§lisis cin®tico del proceso fermentativo se ha centrado en la fase de produc-

ci·n de §cido lactobi·nico, tras la etapa de crecimiento microbiano llevada a cabo en el 

reactor de inoculaci·n (ver secci·n I.1). Durante esta fase, las c®lulas de Pseudomonas 
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taetrolens se encuentran en fase estacionaria, en la cual la formaci·n del producto ocu-

rre de forma mayoritariamente desacoplada del crecimiento celular, rasgo caracter²stico 

de un metabolito secundario. Este comportamiento fisiol·gico se ilustra en la Figura II.4. 

 

Fig. II. 4. Formas de evoluci·n del sustrato (S), concentraci·n celular (X) y de producto 
(P) en la producci·n de un metabolito secundario. (Se indica como - - - la evoluci·n de 
un posible metabolito primario) (D²az Fern§ndez, 2021, p. 319). 

 

No obstante, aunque la producci·n se considera fundamentalmente indepen-

diente del crecimiento, el consumo de sustrato no se atribuye exclusivamente a ®ste. El 

sustrato es consumido para el mantenimiento celular, la bios²ntesis del producto y tam-

bi®n para una peque¶a fracci·n de crecimiento residual que puede estar presente en 

esta etapa. Esta din§mica fisiol·gica se refleja en los modelos cin®ticos empleados, que 

consideran las distintas contribuciones al consumo de sustrato para describir con preci-

si·n la evoluci·n del sistema. 

Sobre esta base, se han planteado los balances diferenciales de materia para 

los principales componentes del sistema (biomasa, sustrato y producto), integrando las 

ecuaciones cin®ticas necesarias para describir su evoluci·n a lo largo del tiempo. A con-

tinuaci·n, se detallan las formulaciones empleadas. 

Å       Biomasa: 

La evoluci·n de la concentraci·n celular sigue una curva t²pica con cuatro fases: 

latencia, crecimiento exponencial, estacionaria y muerte celular. En este dise¶o, las fa-

ses I y II (latencia y crecimiento) se completan en el biorreactor de inoculaci·n, de modo 

que en el biorreactor de producci·n las c®lulas entran en fase estacionaria (fase III), 

durante la cual se inicia la s²ntesis de §cido lactobi·nico. 



II.3. Dise¶o del proceso de fermentaci·n 

 
175 

 

Fig. II. 5. Curva t²pica de crecimiento de microorganismos (D²az Fern§ndez 2021, p. 
287). 

Durante la fase exponencial, el crecimiento microbiano puede describirse me-

diante la siguiente expresi·n: 

ὶ
Ὠὢ

Ὠὸ
‘ὢ [II.1] 

donde ɛ es la tasa espec²fica de crecimiento (h-1). Aunque en la fase de produc-

ci·n se considera que ɛå0, esta expresi·n es necesaria para el balance de sustrato y 

para describir la evoluci·n global de la biomasa. 

Para simular la curva completa de crecimiento, se ha empleado la ecuaci·n de 

Verhulst (o tipo Ricatti): 

ὶ Ὧὢρ
ὢ

ὢ
 [II.2] 

donde k indica la forma de crecimiento, y Xm el valor m§ximo de concentraci·n 

celular alcanzado. Este modelo representa adecuadamente la transici·n entre la fase 

exponencial y la fase estacionaria sin requerir t®rminos adicionales de inhibici·n o 

muerte celular, y se ha seleccionado por su buen ajuste a los datos experimentales del 

sistema estudiado. 

Å       Sustrato (lactosa): 

La velocidad de consumo de sustrato se ha calculado a partir de la siguiente 

expresi·n: 

ὶ
ὶ

ὣȾ
άὢ

ὶ

ὣȾ
 [II.3] 
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En esta ecuaci·n se consideran tres contribuciones al consumo de sustrato: cre-

cimiento celular, mantenimiento metab·lico y producci·n de §cido lactobi·nico. Los coe-

ficientes YX/S y YP/S representan las conversiones de sustrato en biomasa y producto, 

respectivamente (kg X/kg S y kg P/kg S), mientras que mS corresponde al coeficiente de 

mantenimiento (g S/g XĿh). 

Dado que no se dispone de datos espec²ficos para Pseudomonas taetrolens, se 

ha adoptado un valor estimado de mS = 0.03 g S/g XĿh, correspondiente a Lactobacillus 

casei cultivada en lactosuero (Altiok, Tokatli y Harsa, 2006). Esta estimaci·n se consi-

dera razonable, ya que otras especies del g®nero Pseudomonas han mostrado valores 

cercanos, como el caso documentado de 0.037 g S/g XĿh. 

Este planteamiento es adecuado para metabolitos secundarios, ya que es un 

modelo que se aplica generalmente para la formaci·n de productos no asociados al 

crecimiento (D²az Fern§ndez, 2021). 

Å       Producto (§cido lactobi·nico): 

La velocidad de formaci·n de producto se puede expresar como: 

ὶ ήὢ [II.4] 

donde qP representa la tasa especifica de producci·n, la cual puede ser mode-

lada utilizando la ecuaci·n de Luedeking-Piret: 

ή ‌‘ ‍ [II.5] 

Los coeficientes de Ŭ y ɓ, son par§metros emp²ricos cuya magnitud depende 

tanto de la fisiolog²a intr²nseca del microorganismo como de las condiciones de opera-

ci·n del cultivo. Por lo que se han extra²do del art²culo de Alonso et al. (2014), titulado 

"Effect of temperature on lactobionic acid production by Pseudomonas taetrolens". 

Para aplicar estas ecuaciones al dise¶o del proceso por pulsos, ha sido necesa-

rio conocer la evoluci·n temporal de los tres componentes clave del sistema: sustrato 

(lactosa), biomasa y producto (§cido lactobi·nico). 

Con este fin, se han empleado datos experimentales digitalizados a partir de la 

tesis doctoral de Alonso Tuero (2013), en la que se evalu· la producci·n de §cido lacto-

bi·nico por Pseudomonas taetrolens en diferentes condiciones de operaci·n. Para el 
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presente trabajo se han considerado exclusivamente los resultados obtenidos bajo con-

diciones de temperatura de 30 ÁC y pH controlado a 6.5, coincidentes con las condicio-

nes seleccionadas en este dise¶o. 

Estas curvas fueron obtenidas de experimentos realizados en un biorreactor de 

2 L (volumen ¼til de 1 L) y representan la evoluci·n representativa del sistema durante 

la fermentaci·n. Dado que la producci·n de §cido lactobi·nico se inicia una vez comple-

tada la fase de crecimiento celular, ¼nicamente se ha considerado la franja temporal 

correspondiente a la fase estacionaria, que comienza aproximadamente a las 8 horas 

desde la inoculaci·n. La Figura II.6 muestra el perfil de concentraci·n de lactosa, bio-

masa y §cido lactobi·nico a lo largo del tiempo. 

 
Fig. II. 6. Evoluci·n experimental ajustada de la concentraci·n de lactosa, biomasa y 
§cido lactobi·nico en funci·n del tiempo, bajo condiciones de operaci·n de 30 ÁC y pH 
6.5. Datos digitalizados de Alonso Tuero (2013). 

 

Estas curvas han permitido estimar la velocidad media de consumo de sustrato 

correspondiente a esta etapa del proceso, lo cual constituye la base para el c§lculo del 

tiempo de fermentaci·n requerido tras cada pulso de alimentaci·n. 

A continuaci·n, en el siguiente apartado, se aplica la ecuaci·n de dise¶o de reac-

tores discontinuos para determinar los tiempos de operaci·n en cada fase y estimar as² 

la duraci·n total del proceso. 
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II.3.2.3. C§lculo de tiempo de fermentaci·n 

El objetivo de este apartado es determinar la duración total del proceso de fer-

mentación de un reactor llevado a cabo en modo fed-batch, compuesto por cuatro pulsos 

de alimentación escalonada, a partir de las velocidades de reacción descritas en el apar-

tado anterior. 

Para ello, se ha aplicado la ecuación de diseño para reactores discontinuos, de-

rivada del balance general de materia sobre un sistema sin entrada ni salida de flujo 

durante la reacción: 

ὉὲὸὶὥὨὥὛὥὰὭὨὥὈὩίὥὴὥὶὭὧὭĕὲ ὃὧόάόὰὥὧὭĕὲ  

ὃὧόάόὰὥὧὭĕὲ  ὈὩίὥὴὥὶὭὧὭĕὲ  

ὨὛ

Ὠὸ
ὶ [II.6] 

Integrando esta expresión entre los límites de concentración de sustrato al inicio 

y al final de cada etapa, se obtiene el tiempo de reacción: 

ὸ
ὨὛ

ὶ
 [II.7] 

donde S0 y S son las concentraciones inicial y final de lactosa en cada etapa 

(g/L), y -rS es la velocidad de consumo del sustrato (g/L·h).  

Esta velocidad se ha calculado utilizando la expresión desarrollada en el apar-

tado anterior, que combina el consumo de sustrato asociado al crecimiento, al manteni-

miento y a la producción de ácido lactobiónico. Los valores utilizados para las variables 

cinéticas (biomasa, tasa de producción, coeficientes estequiométricos, etc.) se han ob-

tenido a partir de la curva experimental de evolución de biomasa, sustrato y producto 

(Figura II.5), para las condiciones de operaci·n de 30 ÁC y pH 6.5. A partir de dicha curva 

y de las ecuaciones cinéticas presentadas en el apartado 3.2.2, se ha estimado una 

velocidad media de consumo de lactosa constante durante la fase de producción de -rS 

= 10.11 g/L·h (véase anexo II.B.2 para los cálculos detallados). 
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Este valor se ha considerado representativo del comportamiento cinético del sis-

tema en la fase de producción y se ha aplicado en los cuatro pulsos como simplificación 

razonable del proceso. 

En la Tabla II.2 se resumen los valores utilizados en el cálculo: concentración 

inicial y final de lactosa en cada etapa, volumen acumulado y tiempo de reacción calcu-

lado. Como criterio operativo, se ha definido una concentración residual de 5 g/L como 

punto de parada para los tres primeros pulsos, mientras que en el último se ha permitido 

una mayor conversión (hasta 1 g/L) para maximizar la producción final. 

Tabla II.  2. Par§metros utilizados en la resoluci·n de las integrales para el c§lculo de 
tiempo de reacci·n por etapa. 

Pulso Volumen acumulado (L) S0 (g/L) S (g/L) Tiempo de reacción (h) 

V1 1735.42 42.00 5 3.66 

V2 2866.29 19.60 5 1.44 

V3 3997.16 15.47 5 1.04 

V4 5128.03 13.16 1 1.20 

Total  ð ð ð 7.34 

Además del tiempo dedicado exclusivamente a la reacción, se ha considerado el 

tiempo necesario para la introducción del inóculo y de cada uno de los pulsos de sus-

trato. Dado que esta alimentación no es instantánea, sino que se realiza con un caudal 

de entrada determinado, el tiempo total de fermentación se ha calculado como la suma 

del tiempo de alimentación de cada pulso y del tiempo de reacción correspondiente. En 

este dise¶o, el in·culo (604.55 L, correspondiente al å10 % del volumen total) se intro-

duce junto al primer pulso de sustrato, mientras que los siguientes tres pulsos (1130.87 

L cada uno) se van añadiendo sucesivamente tras alcanzar la conversión deseada en 

cada etapa. 

Para la ejecución de estas adiciones, se emplearán los equipos de bombeo di-

mensionados en el apartado II.3.2.6, con caudales de 3.30 m³/h para la bomba de 

inóculo (B6) y 6.17 m³/h para la de sustrato (B7/B8). Como se definió en la estrategia de 

operación, el tiempo de llenado para cada uno de los cuatro pulsos de alimentación se 

ha fijado en 11 minutos. Esto resulta en un tiempo total de alimentación de 44 minutos. 

Por consiguiente, el tiempo total de fermentación se calcula como: 
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ὝὭὩάὴέ Ὕέὸὥὰ  ὝὭὩάὴέ ὨὩ ὙὩὥὧὧὭĕὲ  ὝὭὩάὴέ ὨὩ ὃὰὭάὩὲὸὥὧὭĕὲ  

ὝὭὩάὴέ Ὕέὸὥὰ  χȢστ Ὤ  ττ άὭὲ Ⱦ φπ άὭὲȾὬ  χȢστ Ὤ  πȢχσ Ὤ  ψȢπχ Ὤ  

Este valor de 8.07 horas representa la duración completa del lote en el biorreac-

tor de producción, desde la carga inicial hasta la consecución de la conversión final. Al 

finalizar esta etapa, el ciclo operativo continúa con el vaciado del reactor y su posterior 

limpieza y esterilización (CIP/SIP). 

La operación desfasada de ambas unidades asegura un suministro quasi-conti-

nuo de producto a las etapas de purificación, mejorando la eficiencia global de la planta 

y maximizando la utilización de los activos. 

Por otro lado, durante el proceso fermentativo se genera acidez como resultado 

de la formación de ácido lactobiónico. Para mantener constante el pH del medio en su 

valor óptimo de 6.5, se ha previsto la dosificación automática de NaOH mediante un 

sistema de control acoplado a sensores de pH. Aunque los detalles del cálculo se reco-

gen en el anexo II.B.4, se ha estimado que la cantidad total de hidróxido sódico consu-

mido al final del proceso es de 24.57 kg. Este valor ha sido incorporado al balance global 

de materia (apartado II.2) y será especialmente relevante en la etapa de purificación 

posterior (Sección III), en la que deberá eliminarse mediante resinas de intercambio ió-

nico. 

Finalmente, con base en las conversiones alcanzadas y el volumen acumulado 

en el reactor al término del cuarto pulso, se ha estimado una concentración final de ácido 

lactobiónico de 42.92 g/L, valor que se ha incorporado al balance de materia global y 

que servirá de condición de entrada para la etapa de purificación. Esta concentración 

final equivale a una producción total de 220.08 kg de LBA por lote. Este resultado se ha 

obtenido a partir de la masa generada en cada etapa, asumiendo una estequiometría 

1:1 con respecto a la lactosa consumida, y considerando el volumen acumulado de me-

dio en el reactor (procedimiento detallado en el anexo II.B.3). 

Aunque en cada pulso se añade la misma cantidad de sustrato (42 g/L en 

1130.87 L), la concentración acumulada de LBA se mantiene constante durante los tres 

primeros pulsos (å38.73 g/L), ya que la masa generada crece proporcionalmente con el 

volumen. Solo en el cuarto pulso, al permitirse una mayor conversión (residual de lac-

tosa de 1 g/L en lugar de 5 g/L), la concentración acumulada se incrementa hasta el 
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valor final. Los cálculos detallados de las masas generadas y las concentraciones inter-

medias se presentan en el anexo II.B.3. 

II.3.2.4. Balance de Energía y diseño del sistema de calefacción  

La reacción principal que tiene lugar en el biorreactor corresponde a la oxidación 

aerobia de la lactosa para dar lugar a ácido lactobiónico. Esta transformación bioquímica 

se representa de forma simplificada como: 

ὅ Ὄ ὕ
ρ

ς
ὕ ᴼὅ Ὄ ὕ  [II.8] 

Uno de los principales desafíos de este proyecto ha sido la ausencia de datos 

termodinámicos en la literatura para el producto de interés, el ácido lactobiónico. Esta 

carencia es atribuible a su condición de producto químico de especialidad, cuyo enfoque 

investigador se ha centrado históricamente en sus aplicaciones funcionales más que en 

su caracterización termofísica. Para superar esta limitación, se recurrió a una aproxima-

ci·n de ingenier²a, seleccionando el §cido gluc·nico (ȹHÁf = -1586.9 kJ/mol, fuente: 

NIST) como el análogo más adecuado para la estimación. La elección del ácido glucó-

nico se fundamenta en su fuerte similitud estructural y química, ya que constituye la 

mitad de la molécula de ácido lactobiónico (que es un disacárido de galactosa y ácido 

glucónico) y comparte con este la naturaleza de ser un polihidroxiácido derivado de un 

azúcar. 

Con este valor, junto con la entalpía de formación estándar de la lactosa (-2213.3 

kJ/mol, cuyo cálculo a partir de la entalpía de combustión se detalla en el anexo II.B.5) 

y del oxígeno (0 kJ/mol, por ser un elemento en su estado de referencia), la entalpía 

estándar de reacción se calcula mediante la Ley de Hess: 

ЎὌЈ ‡ЎὌЈȟ ‡ЎὌЌȟ  [II.9] 

Este valor de entalpía, calculado a 25 °C, debería ser corregido a la temperatura 

de operación de 30 °C mediante la ecuación de Kirchhoff. Dicha corrección, no obstante, 

requeriría la capacidad calorífica del ácido glucónico, dato que tampoco se encuentra 

disponible. Por ello, se asume ȹHr (30ÁC) å ȹHÁr (25°C). Esta aproximación es robusta, 

ya que para pequeños rangos de temperatura (5 K) en sistemas acuosos, la variación 

neta de la capacidad calorífica es mínima, resultando en una corrección de la entalpía 

despreciable frente a otras incertidumbres del modelo. De este modo, el valor de ȹHr = 
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+626.4 kJ/mol se considera una estimación fiable para las condiciones del proceso, in-

dicando que la reacción es endotérmica. 

A partir de esta entalpia de reacción se calcula la potencia térmica que debe 

suministrar el sistema de calefacción para mantener la temperatura constante a 30 °C 

durante toda la operación, mediante la siguiente expresión: 

ὗ ЎὌ ὶὠ [II.10] 

donde -rs = 7.84·10ϖ  mol/LĿs corresponde a la velocidad de consumo de sustrato 

(estimada a partir de datos cinéticos experimentales, apartado II.3.2.2), y V = 5742.26 L 

es el volumen total del medio reaccionante. El resultado fue una demanda térmica de 

28.20 kW, que representa la potencia que debe suministrarse continuamente a cada 

biorreactor. 

II.3.2.4.1. Diseño del Sistema de Transferencia de Calor  

Inicialmente, se evaluó utilizar un encamisado tipo anular convencional. Sin em-

bargo, dicha opción fue descartada al comprobar que la geometría del reactor impedía 

alcanzar un régimen de flujo turbulento. Por ello, se optó por un diseño alternativo más 

eficiente: un serpentín externo (external coil). Este tipo de sistema es comúnmente em-

pleado en fermentaciones y bioprocesos, debido a su capacidad para transmitir calor de 

manera uniforme sin perturbar excesivamente el medio biológico y facilitando su lim-

pieza.  

Para su dise¶o, se seleccion· una tuber²a de acero inoxidable AISI 316L de 1ôô 

(DN25), Schedule 40S, con un diámetro interior de 0.0266 m y exterior de 0.0334 m 

(Green y Perry, 2008). Se asumi· una entrada de agua caliente a 50 ÁC y una salida a 

40 ÁC, lo que supone un salto t®rmico ȹT = 10 ÁC y una temperatura media de 45 ÁC. 

Con esta diferencia de temperatura y la potencia requerida (Q), se calculó el caudal 

másico necesario usando la ecuación: 

ὗ άὧῳὝ [II.11] 

donde cp = 4182 J/kgĿK y ɟ = 990 kg/mį son los valores de capacidad calor²fica y 

densidad del agua a la temperatura media de operaci·n (45 ÁC). El caudal resultante fue 

 = 0.67 kg/s (å0.68 L/s). 
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La velocidad media del agua en el serpentín se calculó a partir del área de sec-

ci·n transversal del tubo y el caudal volum®trico, obteniendo v = 1.23 m/s. Esta velocidad 

se considera óptima, ya que se encuentra en el rango de 1-3 m/s recomendado para un 

diseño económico y eficiente, evitando caídas de presión excesivas y riesgos de erosión 

(Sinnott y Towler, 2020). 

Con estos datos, se calculó el Número de Reynolds: 

ὙὩ
” ’ Ὀ

‘
 [II.12] 

donde ɛ = 5.98Ŀ10-4 PaĿs es la viscosidad din§mica del agua a 45 ÁC. El valor 

obtenido fue Re å 54000, lo que confirma un r®gimen plenamente turbulento (Re > 

10000) y valida el uso de correlaciones de transferencia de calor para dicho régimen. 

En este contexto, se aplicó la correlación de Dittus-Boelter para estimar el nú-

mero de Nusselt y calcular el coeficiente de transferencia de calor del lado del serpentín: 

ὔό πȢπςσὙὩȾὖὶ [II.13] 

Ὤ
ὔό Ὧ

Ὀ
 [II.14] 

utiliz§ndose Pr = 3.5 y k = 0.64 W/mĿK para el agua, y un exponente n=0.3 ya 

que se est§ enfriando al ceder calor al reactor. El c§lculo arroj· un coeficiente de he å 

4919 W/m²·K. 

Para el lado del reactor (hi), en contacto con el caldo de fermentación, se utilizó 

la correlación para recipientes agitados con turbina de disco y deflectores, propuesta en 

Chemical Engineering Design (Sinnott y Towler, 2020), válida para Re > 400. Las pro-

piedades del fluido de reacci·n (lactosuero) utilizadas fueron: densidad ɟ å 1025 kg/mį, 

viscosidad ɛ å 1.20Ŀ10ϖ³ Pa·s, capacidad calorífica cp å 4000 J/kgĿK y conductividad 

t®rmica k å 0.53 W/mĿK. 

 

ὔό πȢχτὙὩȢ ὖὶȢ
‘

‘

Ȣ

πȢχτὙὩȢ ὖὶȢ  [II.15] 

ὖὶ
ὧ‘

Ὧ
 [II.16] 
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Dado que se trabaja con un fluido acuoso de baja viscosidad, el término de co-

rrecci·n de viscosidad (ɛ/ɛw)0.14 se aproxima a la unidad y es despreciado, de acuerdo 

con la práctica estándar de ingeniería para estos sistemas. Con un Reynolds de agita-

ción Rei de 4.87·105 (estimado en el apartado II.3.2.5) y un Pr de 9.1, se obtuvo un 

coeficiente interno de hi å 2703 W/mĮĿK. 

El coeficiente global de transferencia de calor (U) se determinó incluyendo los 

factores de ensuciamiento seleccionados de las tablas estándar TEMA (Green y Perry, 

2008). Se adoptó un valor de Rf,i = 0.0002 m²·K/W para el caldo de fermentación y Rf,e = 

0.0001 m²·K/W para el agua de servicio. 

ρ

Ὗ

ρ

Ὤ
Ὑȟ

Ὡ

Ὧ
Ὑȟ

ρ

Ὤ
 [II.17] 

Considerando un espesor de pared e = 0.0072 m y una conductividad del acero 

inoxidable de k = 16 W/mĿK, se obtuvo un coeficiente global de U å 757 W/mĮĿK.  

Para calcular el área requerida del serpentín para la transmisión de calor se 

aplicó: 

ὗ ὟὃῳὝ [II.18] 

en donde ȹTln se calculó como: 

ῳὝ
Ὕȟ Ὕ Ὕȟ Ὕ

ÌÎ
Ὕȟ Ὕ

Ὕȟ Ὕ

 
[II.19] 

siendo Th,i la temperatura del agua a la entrada (50 °C), Th,o la temperatura del 

agua a la salida (40 °C) y Treacción la temperatura de la masa reaccionante que se man-

tiene constante a 30 °C. Esto resulta un valor del incremento de temperatura media 

logarítmica de 14.43 K.  

Por lo que el área requerida despejándose de la ecuación [II.18] es de 2.58 m2. 

Finalmente, se verificó si esta área podía ser instalada. Para ello, se calculó la 

longitud de la tubería necesaria como: 

ὒ
ὃ

“Ὀ
 [II.20] 



II.3. Dise¶o del proceso de fermentaci·n 

 
185 

en donde A es el área requerida y Dext el diámetro externo de la tubería (0.0334 

m), por lo que se obtiene un valor de 24.6 metros. Y el número de vueltas alrededor 

cuerpo del reactor de diámetro 1.94 m: 

ὔ
ὒ

ὖὩὶþάὩὸὶέ

ὒ

“Ὀ
 [II.21] 

Se requieren aproximadamente 4 vueltas. El espaciado vertical entre estas 

(Paso vertical = Altura disponible / Nvueltas) sería de unos 32 cm, lo cual es geométrica-

mente factible en la altura de 1.29 m del cuerpo del reactor. Se concluye que el diseño 

de un serpentín externo de 1 pulgada con 4 vueltas es una solución técnica y viable. 

II.3.2.5. Sistema de agitación y aireación  

El diseño del sistema de agitación y aireación es esencial en la ingeniería de 

bioprocesos, especialmente en fermentaciones aerobias estrictas como la oxidación de 

lactosa por Pseudomonas taetrolens. Como se ha establecido previamente, la viabilidad 

de este proceso depende intrínsecamente de un suministro de oxígeno que no limite la 

cinética de crecimiento y producción. Un diseño inadecuado conduciría a la creación de 

gradientes de concentración, zonas anóxicas y una transferencia de masa deficiente, 

comprometiendo el rendimiento global (Shuler y Kargi, 2002). Por tanto, este apartado 

detalla el dimensionamiento y la configuración del biorreactor y sus sistemas asociados, 

basándose en un escalado riguroso desde condiciones de laboratorio optimizadas. 

Atendiendo a criterios de seguridad operativa y a las exigencias del proceso de 

aireación, se ha dimensionado un reactor de 7.66 m³ de volumen total. El volumen de 

operación se ha fijado en 5.74 m³, lo que equivale al 75% del volumen total, garantizando 

así un espacio de cabeza adecuado para la gestión de gases y la prevención de arrastre 

por espuma. Para el diseño estructural se optó por un tanque cilíndrico vertical con ca-

bezales hemisféricos, una configuración que promueve una mezcla eficiente y facilita 

los procedimientos de limpieza y esterilización (Doran, 1995). La determinación de las 

dimensiones geométricas se ha realizado resolviendo un sistema de dos ecuaciones 

que relacionan el volumen total y el volumen útil con el diámetro y la altura del cilindro. 

El volumen total (VT) que comprende la sección cilíndrica y ambos cabezales se expresa 

como: 

ὠ “
Ὀ

ς
Ὤ ς

ς

σ
“
Ὀ

ς
 [II.22] 

Mientras que el volumen útil (VL) corresponde al cuerpo cilíndrico más un solo 

cabezal (el inferior): 
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ὠ “
Ὀ

ς
Ὤ

ς

σ
“
Ὀ

ς
 [II.23] 

Resolviendo este sistema se obtiene un diámetro interno del tanque de 1.94 m, 

y una altura de la sección cilíndrica de 1.29 m. Consecuentemente, la altura total del 

fermentador (incluyendo ambos cabezales) es de 3.20 m. 

El diseño del sistema de agitación se fundamentó en el escalado de las condi-

ciones operacionales de un biorreactor de laboratorio de 2 L (modelo BioFlo 110, New 

Brunswick Scientific, NJ, USA), cuyos datos de referencia proceden de la tesis doctoral 

de Alonso Tuero (2013). Para procesos donde la transferencia de oxígeno es el factor 

limitante, uno de los criterios de escalado más robustos es mantener constante la po-

tencia específica disipada por unidad de volumen (P/V). Este criterio asegura que la 

intensidad de la turbulencia, y por extensión el coeficiente volumétrico de transferencia 

de oxígeno (kLa), se mantengan equivalentes entre la escala de laboratorio y la industrial 

(Shuler y Kargi, 2002). 

La potencia consumida en el reactor de laboratorio se determinó mediante la 

ecuación fundamental de potencia para sistemas agitados: 

ὖ ὔ  ” ὔ  Ὀ  [II.24] 

donde NP es el n¼mero de potencia, ɟ la densidad del fluido, N la velocidad de 

rotación y Di el diámetro del impulsor. Para las condiciones de laboratorio, que emplea-

ban un sistema de agitación con dos turbinas Rushton de seis palas, se operó a 350 

rpm con un diámetro de impulsor de 0.052 m, una densidad de 1022 kg/m³ y una visco-

sidad 1.2·10-3 Pa·s. Para esta configuración específica, se utilizó un número de potencia 

de 5.75. Este valor, obtenido de las hojas de especificaciones del fabricante (Fusion 

Fluid Equipment), es consistente con el valor estándar documentado en la literatura para 

este tipo de impulsor en régimen de flujo turbulento, condición que se verificará poste-

riormente (Doran, 1995).  

Con estos datos, la potencia disipada en el laboratorio resultó ser de 0.44 W. 

Esto corresponde a una potencia específica de 221.75 W/m³. Manteniendo este valor 

constante para el volumen del reactor industrial (7.66 m³), la potencia requerida en la 

nueva escala es de 1697.76 W. 
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Una vez definida la potencia, se dimensionaron los componentes del sistema de 

agitación. Siguiendo reglas heurísticas de diseño bien establecidas, el diámetro del im-

pulsor se fijó en un tercio del diámetro del tanque, resultando en un Di de 0.65 m (Walas, 

2010). En cuanto al número de impulsores, el Perry's Chemical Engineers' Handbook 

recomienda el uso de dos rodetes cuando la relación altura de líquido/diámetro del tan-

que (H/D) se encuentra entre 1 y 1.8. Dado que en este diseño dicha relación es de 1.2, 

se optó por instalar dos turbinas Rushton de seis palas (Green y Perry, 2008). 

Con la potencia, la geometría del impulsor y las propiedades del fluido conocidas, 

se calculó la velocidad de rotación necesaria, que resultó ser de 81.96 rpm. La validez 

de utilizar un NP constante de 5.75 se confirmó calculando el número de Reynolds para 

ambas escalas: 

ὙὩ
Ὀ ὔ”

‘
 [II.25] 

Los valores obtenidos, 1.34·104 (laboratorio) y 4.87·105 (industrial), se sitúan am-

bos en la región de flujo plenamente turbulento, donde el NP para turbinas Rushton es 

independiente de Re, tal y como muestran las gráficas de correlación estándar. 

 
Fig. II. 7. Correlaci·n entre el n¼mero de potencia y el n¼mero de Reynolds para turbi-
nas Rushton (1), palas (2) y h®lices marinas sin burbujeo (3) (Doran, 1995). 

 

Para asegurar una mezcla eficaz y evitar la formación de un vórtice central que 

reduciría la dispersión de gas, el diseño incluye cuatro deflectores (baffles) instalados 

de forma perpendicular a la pared. Su ancho se calculó como un décimo del diámetro 

del tanque, resultando en 0.19 m, de acuerdo con las directrices de diseño estándar 

(Doran, 1995).  
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Un aspecto crucial en el diseño de la agitación es la evaluación del posible daño 

celular por estrés de cizalla. Se aplicó la teoría de la turbulencia isótropa de Kolmogorov 

para estimar el tama¶o del remolino m§s peque¶o (ɚ), donde se concentra la disipación 

de energ²a. El criterio de seguridad estipula que el da¶o celular es despreciable si ɚ es 

significativamente mayor que el tamaño de la célula. 

Asumiendo un diámetro celular conservador para P. taetrolens de 2 µm (Pírez y 

Mota, 2006) (Alonso, Rendueles y Díaz, 2012), el umbral de daño se sitúa en ‗

ςȾσς‘ά ρȢσσ‘άȢ 

La escala de Kolmogorov se calcula como: 

‗
’

‐
 [II.26] 

en donde ɜ es la viscosidad cinem§tica (1.17Ŀ10ϖ  mĮ/s) y Ů la tasa de disipaci·n 

de energía, que se estimó como: 

‐
ὖ

ὠ”
πȢςς ὡȾὯὫ [II.27] 

Estos datos arrojan un valor de ɚ de 52.26 Õm. Dado que es muy superior a 1.33 

µm, se concluye que las condiciones de agitación diseñadas no suponen un riesgo para 

la integridad celular. 

Finalmente, el sistema de aireación se diseñó para mantener una tasa de 1 vvm 

(volumen de aire por volumen de líquido por minuto) valor utilizado en la escala de la-

boratorio. Esta tasa se considera adecuada para procesos oxidativos intensivos y se ha 

mantenido constante en el escalado, lo que implica un caudal de aire proporcional al 

volumen útil del reactor. Esto se traduce en un caudal de aire estéril de 5.74 m³/min, que 

será introducido mediante un sparger anular situado en la base del reactor para generar 

burbujas finas y maximizar el área interfacial gas-líquido, favoreciendo así la transferen-

cia de oxígeno (Shuler y Kargi, 2002). 

II.3.2.6. Diseño de equipos auxiliares  

II.3.2.6.1. Bombas de alimentación y vaciado de los fermentadores  

El sistema de bombeo para la sección de fermentación se ha diseñado para dar 

servicio a los dos biorreactores (RE2 y RE3), optimizando el número de equipos me-

diante el uso de unidades compartidas donde la operación en paralelo desfasado lo 
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permite. Todas las bombas seleccionadas son de desplazamiento positivo, un requisito 

indispensable para garantizar el control preciso del caudal y la integridad del producto. 

La tecnología de bomba peristáltica se ha escogido para las tareas más críticas 

de alimentación, debido a sus ventajas fundamentales en bioprocesos: su principio de 

funcionamiento previene la contaminación al aislar el fluido en una manguera estéril; su 

mecanismo de compresión suave es de bajo cizallamiento, protegiendo la integridad de 

las células del inóculo; y su naturaleza de desplazamiento positivo permite un control 

del caudal preciso y repetible. 

El sistema de bombeo se compone de las siguientes unidades: 

Å   Bombas de Sustrato (B7/B8): Se requiere una bomba peristáltica dedicada 

para cada fermentador, ya que sus ciclos de alimentación por pulsos se solapan en el 

tiempo. Se han seleccionado dos unidades idénticas del modelo Watson-Marlow 840 

series, cada una equipada con un motor de 2.2 kW. Están diseñadas para entregar el 

caudal de diseño de 6.17 m³/h (102.8 L/min) a una velocidad de rotación aproximada de 

79 rpm. 

Å    Bomba de Inóculo (B6): Dado que la inoculación es una operación corta y no 

simultánea, una única bomba Watson-Marlow 840 series dará servicio a ambos reacto-

res a través de una válvula de tres vías. Esta bomba está equipada con un motor de 1.1 

kW para suministrar el caudal de 3.30 m³/h (55.0 L/min), operando a una velocidad apro-

ximada de 42 rpm. 

Å   Bomba de Vaciado (B9): De manera análoga, una única bomba compartida 

se encargará del vaciado secuencial de los reactores. Para esta tarea, donde la veloci-

dad no es un factor crítico y se busca optimizar el coste de capital, se ha seleccionado 

una bomba de lóbulos rotativos sanitaria. Se ha dimensionado para vaciar cada reactor 

en un tiempo objetivo de 2 horas, lo que requiere un caudal de 2.87 m³/h. El modelo 

comercial de referencia es la Alfa Laval OptiLobe 12, cuyo rango de operación se ajusta 

de manera óptima a este caudal. Se estima una potencia de motor de 0.75 kW para esta 

función. 

La selección de bombas compartidas para el inóculo y el vaciado permite una 

reducción significativa de la inversión de capital, mientras que la estrategia de limpieza 

y esterilización (CIP/SIP) de estas líneas tras su uso asegura la integridad del proceso. 

La hoja de especificaciones completa de los modelos de bomba seleccionados se puede 

consultar en el anexo II.B.8. 
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II.3.2.7. Protocolo de Limpieza y Esterilización de los Biorreactores  

La operación aséptica es un requisito indispensable en los procesos de fermen-

tación para evitar la contaminación microbiana. Por tanto, al finalizar cada lote, los bio-

rreactores RE2 y RE3 son sometidos a un riguroso protocolo de Limpieza In Situ (CIP) 

y Esterilización In Situ (SIP). 

El procedimiento se basa en la misma filosofía detallada en la Sección I.3.2.6. 

Es fundamental que la limpieza química preceda siempre a la esterilización térmica, ya 

que esta última no elimina depósitos y podría incluso fijarlos, reduciendo su eficacia 

(Doran, 1995). 

El protocolo aplicado a cada fermentador consta de los siguientes pasos secuen-

ciales: 

1.    Enjuague Inicial: Recirculación de agua caliente (aprox. 40 °C) para arrastrar 

los residuos no adheridos.  

2.   Limpieza Alcalina (CIP): Se recircula una solución de Iberlact B-20 (1% v/v) 

a 55 °C durante 30 minutos. El uso de soluciones alcalinas calientes es el método es-

tándar para la eliminación de residuos biológicos como proteínas y otros depósitos or-

gánicos, cuya eficacia se basa en los principios de hidrólisis y saponificación (Stanbury, 

Whitaker y Hall, 2008). 

3.   Enjuague Intermedio: Enjuagues con agua de calidad hasta que el efluente 

recupera un pH neutro. 

4.   Limpieza Ácida (Opcional): De ser necesario para eliminar incrustaciones 

minerales, se realiza una limpieza con Iberlact A-42 (0.5% v/v), ya que las soluciones 

ácidas son efectivas para disolver este tipo de depósitos (Doran, 1995). 

5.    Esterilización (SIP): Se inyecta vapor vivo saturado para alcanzar y mantener 

una temperatura de 121 °C durante un mínimo de 30 minutos. Esta temperatura es el 

estándar industrial para la esterilización por vapor, ya que asegura la inactivación de las 

endosporas bacterianas más termorresistentes. El tiempo de mantenimiento se esta-

blece como un margen de seguridad para garantizar que todos los puntos del sistema 

alcanzan la letalidad requerida, siguiendo los principios de la cinética de muerte térmica 

(Stanbury, Whitaker y Hall, 2008). 
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Este protocolo asegura que cada biorreactor se encuentre en condiciones esté-

riles y óptimas para iniciar un nuevo ciclo de fermentación.
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II.4. Dise¶o mec§nico de los fermentadores 

La integridad estructural y la operaci·n segura del fermentador constituyen un 

pilar fundamental en la ingenier²a de bioprocesos, garantizando la contenci·n del pro-

ducto y la longevidad del equipo. Este apartado detalla el dise¶o mec§nico del reci-

piente, cuyo objetivo es determinar el espesor m²nimo de pared requerido para soportar 

de forma segura las condiciones de operaci·n a lo largo de su vida ¼til. El procedimiento 

de c§lculo se rige por los est§ndares del C·digo ASME para Calderas y Recipientes a 

Presi·n (Boiler and Pressure Vessel Code), Secci·n VIII, Divisi·n 1, que es la normativa 

de referencia para este tipo de equipos (Peters, Timmerhaus y West, 2003). Dado que 

los dos fermentadores del proceso son id®nticos, los c§lculos presentados son v§lidos 

para ambos. 

La elecci·n del material es una decisi·n cr²tica que afecta directamente a la pu-

reza del producto y la durabilidad del equipo. Para este bioproceso, se ha seleccionado 

el Acero Inoxidable AISI 316L. Esta elecci·n se fundamenta en su superior resistencia 

a la corrosi·n frente al medio de fermentaci·n. Concretamente, el uso de hidr·xido de 

sodio (NaOH) para la neutralizaci·n y el control del pH hace indispensable un material 

que resista ambientes c§usticos sin degradarse, y el acero 316L cumple excelentemente 

con este requisito a las temperaturas de operaci·n previstas. Adem§s, es un material 

biol·gicamente inerte que previene la lixiviaci·n de iones met§licos que podr²an ser t·-

xicos para Pseudomonas taetrolens y facilita los ciclos de limpieza y esterilizaci·n 

(CIP/SIP) necesarios para mantener la asepsia (Doran, 1995). 

El c·digo ASME estipula que el dise¶o no debe basarse en las condiciones nor-

males de operaci·n, sino en unas condiciones de dise¶o que incorporen un margen de 

seguridad. Aunque la operaci·n normal del fermentador es a presi·n atmosf®rica (1 atm 

o 14.7 psi), se deben considerar posibles sobrepresiones. Siguiendo las directrices de 

Walas (2010), se establece una presi·n m§xima de operaci·n con un margen de segu-

ridad de 25 psi sobre la normal, y sobre este valor, se aplica otro margen adicional (el 

mayor entre 10% o 25 psi). Este procedimiento resulta en una presi·n manom®trica de 

dise¶o de 344.6 kPa. An§logamente, a la temperatura de operaci·n de 30 ÁC se le aplica 

un margen de seguridad de 50 ÁF, fijando as² una temperatura de dise¶o de 57.8 ÁC. 

Con las condiciones de dise¶o y el material definidos, se procede a calcular el 

espesor de pared para el cuerpo cil²ndrico (virola) y los cabezales hemisf®ricos. Para 

ello, se establecieron los siguientes par§metros de dise¶o extra²dos de la literatura de 
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referencia (Peters, Timmerhaus y West, 2003): una tensi·n m§xima admisible (S) de 

117392 kPa para el acero 316 a la temperatura de dise¶o, una eficiencia de junta (Ej) 

de 0.85 para soldaduras con inspecci·n por puntos y una tolerancia a la corrosi·n (Cc) 

de 3.81 mm, un valor conservador recomendado para garantizar una vida ¼til extendida 

(Walas, 2010). El radio interno del recipiente (ri) es de 0.97 m. 

Para el cuerpo cil²ndrico, la normativa ASME requiere primero validar la aplicabi-

lidad de la f·rmula para pared delgada. Se comprueba que la presi·n de dise¶o es muy 

inferior al l²mite σττȢφ ὯὖὥπȢσψυὛὉ σψτρφȢτ Ὧὖὥ por lo que la condici·n se cum-

ple. Se aplica entonces la ecuaci·n correspondiente: 

ὸ
ὖὶ

ὛὉ πȢφὖ
ὅ [II.28] 

La resoluci·n de esta ecuaci·n con los par§metros definidos arroja un espesor 

m²nimo requerido para el cuerpo cil²ndrico de 7.17 mm. 

De manera an§loga, para los cabezales hemisf®ricos se valida el criterio                              

σττȢφ ὯὖὥπȢφφυὛὉ φφσυυȢυ Ὧὖὥ y, al cumplirse la condici·n, se utiliza la f·rmula 

espec²fica para geometr²as esf®ricas: 

ὸ
ὖὶ

ὛὉ πȢςὖ
ὅ [II.29] 

Este c§lculo resulta en un espesor m²nimo requerido para los cabezales de 7.16 

mm. 

Al comparar los resultados, el espesor requerido para el cuerpo cil²ndrico (7.17 

mm) es marginalmente superior y, por tanto, rige el dise¶o global del recipiente. Por 

razones de simplicidad constructiva y para garantizar una seguridad uniforme, se adopta 

el mayor valor para la fabricaci·n de todo el equipo. Este valor se redondea al alza hasta 

el espesor de chapa comercial est§ndar inmediatamente superior. 

En consecuencia, se especifica un espesor nominal de 8.0 mm (aproximada-

mente 5/16 pulgadas) para la virola y los cabezales del fermentador, garantizando as² 

su integridad mec§nica y una operaci·n segura bajo las condiciones de dise¶o estable-

cidas. 
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Tabla II.  3. Hoja de especificaciones de los fermentadores (Parte 1). 

HOJA DE ESPECIFICACIONES:      
FERMENTADORES 

Hoja 1 de 2 

ID Equipo: RE2/RE3 

Secci·n: Fermentaci·n 

DATOS GENERALES 

Denominaci·n: Stirred Tank Reactor (STR) 

Funci·n: 
Reactor de oxidaci·n de lactosa en lac-

tosuero a §cido lactobi·nico 

CONTENIDO DEL REACTOR 

L²quidos: 
Lactosuero pretratado 

Biomasa 
Hidr·xido de sodio 

Gases: Aire atmosf®rico 

DATOS DE OPERACIčN 

Temperatura (ÁC) 30 

Presi·n (kPa) 101.3 

Volumen ¼til (%) 75 

Densidad (kg/m3) 1022 

Peso de operaci·n (kg) 5855 

DATOS DE DISE¤O 

Volumen total (mį) 7.66 

Altura total (m) 3.24 

Di§metro interno (m) 1.94 

Geometr²a del cuerpo Cil²ndrico 

Geometr²a de cabezales Hemisf®ricos 

Temperatura de dise¶o (ÜC) 57.8 

Presi·n de dise¶o (kPa) 344.6 

Material de construcci·n Acero inoxidable AISI 316L 

Norma de dise¶o ASME 

Grosor cuerpo cil²ndrico (mm) 8 

Grosor fondos (mm) 8 

Peso en vac²o (kg) 1359.41 

Peso total (kg) 7228.00 

Sobreespesor por corrosi·n (mm) 3.81 
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Tabla II.  4. Hoja de especificaciones de los fermentadores (Parte 2). 

HOJA DE ESPECIFICACIONES:      
FERMENTADORES 

Hoja 2 de 2 

ID Equipo: RE2/RE3 

Secci·n: Fermentaci·n 

SISTEMA DE CALEFACCIčN 

Sistema Serpent²n externo 

Fluido de servicio Agua 

Temperatura media del fluido (ÜC) 45 

Caudal estimado (kg/s) 0.67 

Di§metro externo (m) 0.0334 

Di§metro interno (m) 0.0266 

N¼mero vueltas/espiras 4 

Longitud (m) 24.61 

Material  Acero inoxidable AISI 316L 

DISE¤O DE AGITACIčN 

Tipo de agitador Turbina Rushton 

N¼mero de turbinas 2 

N¼mero de palas 6 por turbina 

Material del agitador Acero inoxidable AISI 316 

Potencia estimada (kW) 1.70 

Velocidad de agitaci·n (rpm) 81.96 

OTROS DATOS DE DISE¤O 

Eficiencia de soldadura 0.85 

Tipo de soldadura Doble soldadura 

Tipo de radiografiado Por puntos 
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La estrategia de instrumentaci·n del biorreactor se ha dise¶ado para mantener 

las condiciones de proceso estrictamente controladas, un requisito indispensable para 

la producci·n reproducible de §cido lactobi·nico. El siguiente diagrama de tuber²as e 

instrumentaci·n (P&ID) detalla la configuraci·n de los sensores, actuadores y lazos de 

control implementados para regular las variables cr²ticas que gobiernan la actividad me-

tab·lica de Pseudomonas taetrolens. 

Lazos de Control Esenciales: 

Å    Control de Temperatura: la temperatura es uno de los par§metros m§s influ-

yentes en la cin®tica de las reacciones bioqu²micas (Shuler y Kargi, 2002). Dada la lenta 

din§mica t®rmica de un reactor de gran volumen, se ha seleccionado un controlador PID 

para asegurar un control preciso y estable a 30 ÁC. Este actuar§ sobre la v§lvula del 

serpent²n de calefacci·n, modulando el flujo de servicio para compensar la entalp²a de 

la reacci·n y evitar oscilaciones. 

Å      Control de pH: como se ha demostrado en los estudios de referencia (Alonso, 

Rendueles y D²az, 2011), la productividad del proceso es altamente sensible a las des-

viaciones de pH. Por esta raz·n, se requiere un control muy preciso y estable. Se ha 

implementado un controlador PID que, a partir de la lectura del sensor, regula la veloci-

dad de la bomba dosificadora de NaOH. Este tipo de control avanzado es esencial para 

mantener el pH de forma constante en su valor ·ptimo de 6.5, minimizando el estr®s 

fisiol·gico sobre el cultivo y maximizando as² el rendimiento de la fermentaci·n. 

Å    Control de Agitaci·n y Aireaci·n: en fermentaciones aerobias, asegurar una 

adecuada transferencia de ox²geno y una mezcla homog®nea es crucial para evitar la 

formaci·n de gradientes de concentraci·n y zonas an·xicas que limitar²an el rendimiento 

(Shuler y Kargi, 2002). La velocidad de agitaci·n (controlada por un controlador sobre 

el motor) y el caudal de aire est®ril se fijan seg¼n los c§lculos de dise¶o para mantener 

una tasa de aireaci·n de 1 vvm. 

Sistemas de Supervisi·n y Seguridad: 

Å     Monitorizaci·n de Ox²geno Disuelto (DO): Aunque no se implementa un con-

trol en lazo cerrado, un sensor de ox²geno disuelto supervisa este par§metro cr²tico. Una 

lectura baja podr²a indicar un problema en la aireaci·n o un aumento inesperado de la 

actividad metab·lica, permitiendo una intervenci·n manual o la futura implementaci·n 

de un lazo de control en cascada con la agitaci·n (Doran, 1995). 
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Å    Seguridad de Nivel y Espuma: se incluyen sensores de nivel para prevenir 

reboses o vac²os del reactor, integrados en la l·gica de parada de las bombas de ali-

mentaci·n. Adicionalmente, se contempla un sistema de adici·n de antiespumante que 

puede ser activado por un sensor de espuma para evitar la contaminaci·n del sistema 

de gases de salida. 

Todos los instrumentos est§n conectados a una unidad de control (PLC), desde 

la cual se puede visualizar, registrar y ajustar la operaci·n en tiempo real. Se recomienda 

establecer rutinas de calibraci·n y mantenimiento para garantizar la fiabilidad del sis-

tema.  
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Fig. II.8. Diagrama de control de la Secci·n II. 
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II.6.1. Costes de los fermentadores 

La estimaci·n del coste de capital (CAPEX) para cada una de las dos unidades 

de fermentaci·n (RE2 y RE3) se ha realizado mediante un m®todo de construcci·n por 

componentes. Este enfoque suma los costes individuales de los elementos principales: 

el recipiente desnudo, el sistema de agitaci·n y el serpent²n de calefacci·n externo. 

Los datos de costes extra²dos de la literatura de referencia (Peters et al., 2003) 

corresponden al a¶o 2002. Para obtener una estimaci·n relevante en el contexto actual, 

es imprescindible actualizar dichos valores por inflaci·n. En la ingenier²a de procesos, 

el est§ndar para esta correcci·n es el Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI). 

La actualizaci·n se realiza mediante la siguiente f·rmula: 

ὅέίὸὩ ὃὧὸόὥὰ  ὅέίὸὩ ὄὥίὩ ςππς  
ὅὉὖὅὍ

ὅὉὖὅὍ
 [II.30] 

Para este estudio, se han utilizado los siguientes valores del ²ndice: 

CEPCI Base (Enero 2002): 395.6 

CEPCI Actual (Mayo 2024): 800  

Esto resulta en un factor de actualizaci·n de aproximadamente 2.02, que ser§ 

aplicado a todos los costes base obtenidos de la bibliograf²a. Todos los costes, original-

mente en d·lares estadounidenses, se han convertido a euros utilizando una tasa de 

cambio de 1 USD = 0.93 EUR. 

Å Coste del Recipiente Desnudo (Cuerpo y Cabezales) 

El coste del recipiente del fermentador se ha estimado a partir de su peso total 

de fabricaci·n. El peso del cuerpo cil²ndrico y de los cabezales de acero inoxidable 316L, 

calculado a partir de las dimensiones geom®tricas del dise¶o mec§nico (ver apartado 

II.5), es de 1132.8 kg. A este valor se le ha aplicado un factor del 20%, una pr§ctica 

est§ndar para contabilizar el peso de accesorios en recipientes verticales. El peso total 

de fabricaci·n resultante es de 1359.4 kg. El c§lculo detallado se presenta en el anexo 

II.B.6. 

Utilizando la Figura II.7 (anexo II.B.10) para recipientes verticales de acero inoxi-

dable 316L, se obtiene un coste base para este peso de $40000 USD (a¶o 2002). Tras 

aplicar el factor de actualizaci·n y la conversi·n de divisa, el coste de adquisici·n del 

recipiente desnudo se estima en 75218 ú.  
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Å Coste del Sistema de Agitaci·n 

El sistema de agitaci·n, compuesto por un eje con dos turbinas Rushton, est§ 

dise¶ado para una potencia de 1.70 kW. Seg¼n la Figura II.8 (anexo II.B.10) para agita-

dores de turbina dual en acero inoxidable 316, el coste base de adquisici·n es de $8000 

USD (a¶o 2002). El coste actualizado es de 15044 ú. 

Å Coste del Sistema de Calefacci·n (Serpent²n) 

El coste del serpent²n externo se estim· aplicando un factor de fabricaci·n al 

coste del material base, una metodolog²a est§ndar para componentes a medida. Seg¼n 

la Figura II.9 (anexo II.B.), el coste de una tuber²a base (tipo 304) de 1" es de $65/m. 

Aplicando el factor de correcci·n para material 316L (1.45) indicado en la misma figura, 

y un factor de fabricaci·n de 4.0 (que engloba la mano de obra para doblado, soldadura 

y montaje), el coste del serpent²n de 24.6 m, una vez actualizado, es de 17440 ú. 

Coste total por unidad de Fermentador 

El coste de adquisici·n total para cada fermentador es la suma de sus compo-

nentes principales: 

 

Tabla II. 5. Tabla resumen del precio actualizado del fermentador completo y de sus 
componentes. 

Componente Coste Estimado (ú) 

Recipiente Desnudo  75218  

Sistema de Agitaci·n  15044  

Serpent²n de Calefacci·n  17440  

Total por Unidad (RE2 / RE3) 107702 

 

Se estima un valor de 107702 ú por cada unidad de fermentador. 

II.6.2 Costes de las bombas de alimentaci·n y vaciado 

El coste para el sistema de bombeo, compuesto por cuatro unidades, se ha es-

timado a partir de datos de mercado y metodolog²as de coste por componentes para 

asegurar la precisi·n de la valoraci·n. 



II.6. An§lisis de costes 

 
204 

II.6.2.1. Bombas perist§lticas  

La estimaci·n para las bombas de alimentaci·n Watson-Marlow 840 series se 

basa en el precio de una unidad usada identificada en el mercado ($5400 USD) (ND 

Industrial Surplus). Asumiendo, seg¼n pr§cticas est§ndar de valoraci·n, que este valor 

representa aproximadamente el 40% del coste de un equipo nuevo, se establece un 

precio de referencia de 12555 ú para una unidad con motorizaci·n est§ndar (1.5 kW). 

A partir de este valor, el coste se ajusta para cada bomba en funci·n de la po-

tencia espec²fica requerida: 

Å     Bomba de In·culo (B6): Con una motorizaci·n de 1.1 kW, su coste de adqui-

sici·n se estima en 11555 ú. 

Å    Bombas de Sustrato (B7/B8): Al requerir una mayor potencia de 2.2 kW, su 

coste estimado asciende a 14055 ú, cada una. 

II.6.2.2. Bomba de l·bulos  

Para la bomba de vaciado (B9), modelo de referencia Alfa Laval OptiLobe 12, se 

ha utilizado un m®todo de estimaci·n por componentes, ya que estos equipos se confi-

guran a medida y su coste final depende de la motorizaci·n y el montaje. El c§lculo se 

desglosa de la siguiente manera: 

Å    Coste del Cabezal de la Bomba:  El punto de partida es el precio de mercado 

del cabezal de la bomba (modelo OptiLobe 12), que es de $4995 USD (Central State 

Industrial Store). 

Å    Coste del Conjunto de Motorizaci·n:  A este valor se le a¶ade el coste esti-

mado del paquete de accionamiento. Este paquete incluye el motor de 0.75 kW, el re-

ductor de velocidad y el variador de frecuencia (VFD), todos con especificaciones sani-

tarias ("wash-down"). Aplicando una regla de estimaci·n de ingenier²a, se considera que 

este paquete de accionamiento representa un 70% del coste del cabezal de alta preci-

si·n, lo que a¶ade un coste de $3496 USD. 

         La suma de estos componentes arroja un coste total en origen de $8491 USD. 

Tras aplicar la conversi·n de divisa, el coste de adquisici·n final de la unidad completa 

se estima en 7897 ú. 
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Coste total del sistema de bombeo 

El coste de inversi·n total para las cuatro bombas de la secci·n de fermentaci·n 

se resume en la siguiente tabla: 

ÑċĤũċШffЮШШΣЮШÑċĤũċШƖĲƚƨůĲŰШĬĲũШƓƖĲĦŔŸШċĦƣƨċũШĬĲШƣŸĬċƚШũċƚШĤŸůĤċƚШĬĲШũċШƚĲĦĦŔŹŰШĬĲШŉĲƖůĲŰр
ƣċĦŔŹŰЮ 

Equipo Cantidad Coste Estimado (ú) Coste Total (ú) 

Bomba de In·culo 1 11555 11555 

Bombas de Sustrato  2 14055 28110 

Bomba de Vaciado  1 7897 7897 

Total 4 - 47562 
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A: Ćrea de intercambio t®rmico 

Cc: Margen adicional por corrosi·n  

cp: Capacidad calor²fica espec²fica  

D: Di§metro (seg¼n contexto: interno de tanque, de tuber²a)  

De: Di§metro externo de la tuber²a 

Di: Di§metro del impulsor 

Dreactor: Di§metro interno del reactor 

Ej: Coeficiente de eficiencia de junta  

e: Espesor de la pared del recipiente 

h: Altura de la secci·n cil²ndrica del reactor  

he: Coeficiente de convecci·n del fluido de servicio (agua)  

hi: Coeficiente de convecci·n del caldo de fermentaci·n 

ťаШConductividad t®rmica del material 

L: Longitud de la tuber²a del serpent²n 

ἨаШCaudal m§sico 

ms: Coeficiente de mantenimiento celular 

N: Velocidad de rotaci·n del agitador 

Np: N¼mero de potencia 

Nu: N¼mero de Nusselt 

Nvueltas: N¼mero de vueltas del serpent²n 

P: Potencia consumida por agitaci·n; Presi·n de dise¶o (en ecuaciones ASME)  

Pr: N¼mero de Prandtl 

Q: Potencia t®rmica intercambiada 

qP: Tasa espec²fica de producci·n de producto 

Rf,e: Resistencia t®rmica por ensuciamiento (lado del fluido de servicio) 

Rf,i:  Resistencia t®rmica por ensuciamiento (lado del caldo de fermentaci·n) 

ri: Radio interior del recipiente 

rP: Velocidad de formaci·n de producto 

-rS: Velocidad de consumo de sustrato 

rX: Velocidad de crecimiento celular 

Re: N¼mero de Reynolds 

S: Concentraci·n de sustrato; Tensi·n m§xima admisible del material 
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S0: Concentraci·n inicial de sustrato en una etapa 

T: Temperatura de operaci·n 

Treacci·n: Temperatura de la masa reaccionante 

Th,i/ Th,o: Temperatura de entrada/salida del fluido t®rmico 

t: Tiempo (h); Espesor de pared 

U: Coeficiente global de transferencia de calor 

V: Volumen (seg¼n contexto: del medio, total del reactor) 

v: Velocidad media del fluido 

X: Concentraci·n de biomasa 

Xm: Concentraci·n m§xima de biomasa alcanzada  

YP/S: Rendimiento de producto respecto al sustrato 

YX/S: Rendimiento de biomasa respecto al sustrato 

ɻȡШCoeficiente de Luedeking-Piret (asociado al crecimiento) 

ɼȡШCoeficiente de Luedeking-Piret (no asociado al crecimiento) 

ȹHr: Entalp²a de reacci·n a temperatura de operaci·n 

ȹHÁf: Entalp²a est§ndar de formaci·n 

ȹHÁr: Entalp²a est§ndar de reacci·n  

ȹT: Diferencia de temperatura  

ȹTln: Diferencia de temperatura media logar²tmica  

ʀȡШTasa de disipaci·n de energ²a espec²fica  

ʇȡШEscala de Kolmogorov (tama¶o del remolino m§s peque¶o)Ш 

АȡШTasa espec²fica de crecimiento; Viscosidad din§mica  

ʉȡШViscosidad cinem§tica  

ʍȡШDensidad 

ʑ: Coeficiente estequiom®trico 
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II.B. 1. C§lculos de la cin®tica  

Tabla II.7. Par§metros cin®ticos considerados en el modelado, con indicaci·n de las 

fuentes de origen. 

͓ШыőрΝь 0.21 (Alonso, Rendueles y D²az, 2013) 

ůÉШыŊШÉоŊШñзőь 0.03 (Altiok, Tokatli y Harsa, 2006) 

 ͈ 3.9004 (Alonso, Rendueles y D²az 2017) 

 ͉ -0.1464 (Alonso, Rendueles y D²az 2017) 

 

Tabla II.8. Valores de concentraci·n temporal de lactosa, biomasa y §cido lactobi·nico 

obtenidos por digitalizaci·n de gr§ficas experimentales (Alonso Tuero, 2013). 

t (h) Lactosa (g/L) Biomasa (g/L) LBA (g/L) 

0 42.0 0.175 0.0 

2 41.0 0.472 0.5 

4 40.5 0.819 1.0 

6 39.5 1.003 2.5 

8 37.5 1.063 4.0 

10 34.5 1.080 7.5 

24 12.0 1.085 30.0 

28 8.0 1.085 34.0 

32 5.5 1.085 36.5 

34 5.0 1.085 37.0 

48 1.5 1.085 41.0 

52 1.0 1.085 42.0 

56 0.8 1.085 42.0 

58 0.5 1.085 42.5 

60 0.0 1.085 42.7 
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II.B. 2. Resoluci·n de la ecuaci·n de dise¶o de reactor discontinuo y c§lculo del 

tiempo de reacci·n 

El tiempo de reacci·n tras cada pulso se ha calculado mediante la ecuaci·n de 

dise¶o de reactores tipo batch (discontinuos), derivada del balance general de materia: 

ὸ
ὨὛ

ὶ
 [II.7] 

 

¶ C§lculo de rS 

Se ha empleado la siguiente expresi·n global para rS que combina las contribucio-

nes debidas al crecimiento celular, el mantenimiento metab·lico y la s²ntesis de pro-

ducto (ver Secci·n 3.2.2): 

ὶ
ὶ

ὣȾ
άὢ

ὶ

ὣȾ
 [II.3] 

 

En lo relativo al crecimiento, se ha calculado la velocidad de formaci·n de bio-

masa y el coeficiente de rendimiento YX/S: 

ὶ ‘ὢ πȢςρ Ὤ ρȢπω Ὣὒϳ πȢςσ 
Ὣ

ὒ Ὤ
 

ὣϳ
ὢ ὢ

Ὓ Ὓ

ρȢπωπȢρχυὫὒϳ

τςυ Ὣὒϳ
πȢπςυ Ὣ ὢὫ Ὓϳ  

Para el t®rmino correspondiente al mantenimiento metab·lico: 

άὢ πȢπσ 
Ὣ Ὓ

Ὣ ὢ Ὤ
ρȢπω

Ὣ

ὒ
πȢπσσ 

Ὣ

ὒ Ὤ
 

Y en cuanto al t®rmino de producci·n, se ha determinado primero la tasa espe-

c²fica mediante la ecuaci·n de Luedeking-Piret: 

ή ‌‘ ‍ σȢωππτπȢςρ Ὤ πȢρτφτπȢφχ
Ὣ

Ὣ Ὤ
 

ὶ ήὢ πȢφχ
Ὣ

Ὣ Ὤ
ρȢπω ὫȾὒ πȢχσ 

Ὣ

ὒ Ὤ
 

ὣȾ
ὖ ὖ

Ὓ Ὓ

σχτ ὫȾὒ

τςυ ὫȾὒ
πȢψω Ὣ ὖὫ Ὓϳ  

Finalmente, al sustituir todos los valores anteriores en la Ecuaci·n [II3] se ob-

tiene: 

ὶ
πȢςσ

πȢπςυ
πȢπσσ

πȢχσ

πȢψω
ρπȢρρ 

Ὣ

ὒ Ὤ
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¶ C§lculo del tiempo de reacci·n para cada etapa 

Para la primera etapa: 

ὸ
ὨὛ

ρπȢρρ ὫȾὒὬ
σȢφφ Ὤέὶὥί

 Ⱦ

 Ⱦ

 

Para la segunda etapa: 

ὸ
ὨὛ

ρπȢρρ ὫȾὒὬ
ρȢυπ Ὤέὶὥί

Ȣ  Ⱦ

 Ⱦ

 

Los tiempos de las etapas 3 y 4 se han calculado de manera análoga, empleando 

los valores de concentración inicial y final de lactosa correspondientes a cada etapa. 

Finalmente, el tiempo total de fermentación se ha estimado como la suma de los tiempos 

de reacción de cada etapa, más el tiempo requerido para la adición de los pulsos de 

sustrato, considerando los caudales de alimentación previstos (ver Sección 3.2.3). 

 

II.B. 3. Cálculos de la concentración acumulada de LBA  

Procedimiento seguido para estimar la masa total de ácido lactobiónico generada 

durante el proceso, así como su concentración acumulada en el reactor tras cada uno 

de los cuatro pulsos de alimentación. 

Estimación de la masa generada por pulso 

En cada etapa, se introduce un volumen fijo de 1130.87 L de lactosuero con una 

concentración de 42 g/L de lactosa. La concentración inicial de lactosa en el reactor, sin 

embargo, depende del volumen ya acumulado y de la lactosa residual no consumida del 

pulso anterior. El valor de lactosa consumida en cada etapa se ha obtenido por diferen-

cia entre la concentración inicial y final de lactosa en el reactor, multiplicada por el volu-

men acumulado correspondiente: 

άὥίὥ ὨὩ ὰὥὧὸέίὥ ὧέὲίόάὭὨὥὛ Ὓὠ  [II.31] 

 

Se ha considerado una estequiometría 1:1 entre lactosa consumida y LBA pro-

ducido, por lo que: 

άὥίὥ ὨὩ ὰὥὧὸέίὥ ὧέὲίόάὭὨὥάὥίὥ ὨὩ ὒὄὃ ὫὩὲὩὶὥὨὥ 

Los valores utilizados y los resultados se resumen a continuación: 
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Tabla II.9. Cálculo de la masa de ácido lactobiónico generada en cada pulso a partir del 

consumo de lactosa. 

Pulso 
Volumen acumu-

lado (L) 
Lactosa inicial SϚ 

(g/L) 
Lactosa final S 

(g/L) 
Masa generada 
LBA (g) 

V1 1735.42 42.00 5.00 67211.94 

V2 2866.29 19.60 5.00 43798.04 

V3 3997.16 15.47 5.00 43798.04 

V4 5128.03 13.16 1.00 65268.96 

 

En V1, se parte de 1130.87 L de sustrato + 604.55 L de inóculo = 1735.42 L 

acumulados. En V2, se añaden 1130.87 L más, alcanzando 2866.29 L acumulados, y 

así sucesivamente. 

Los valores de S0 se obtienen de la concentración de lactosa inmediatamente 

después de la adición del nuevo pulso, ya diluida en el volumen acumulado y S es la 

concentraci·n residual que se permite antes de iniciar el siguiente pulso (5 g/L en los 

tres primeros; 1 g/L en el último). 

Cálculo de la concentración acumulada de LBA 

Una vez obtenida la masa total acumulada de producto, se calcula la concentra-

ción acumulada mediante: 

ὧ
ά

ὠ
 [II.32] 

 

Tabla II.10. Datos acumulativos de masa, volumen y concentraci·n tras cada etapa de 

alimentaci·n escalonada. 

Pulso 
Masa acumulada 

(g) 
Volumen acumulado 

(L) 
Concentraci·n acumulada 

(g/L) 

V1 67211.94 1735.42 38.73 

V2 111009.97 2866.29 38.73 

V3 154808.01 3997.16 38.73 

V4 220076.97 5128.03 42.92 
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Durante los tres primeros pulsos, la concentración acumulada de LBA se man-

tiene estable en torno a 38.73 g/L, ya que tanto el volumen como la masa aumentan en 

proporciones similares. Sin embargo, en el último pulso se permite una mayor conver-

sión del sustrato (reducción a 1 g/L), lo que incrementa significativamente la masa de 

producto generada y, en consecuencia, la concentración final. 

 

II.B. 4. Cálculo de la cantidad de NaOH consumido para el control de pH  

Durante la fermentación microbiana, la conversión de lactosa en ácido lactobió-

nico (LBA) genera protones en el medio, lo que provoca una acidificación progresiva. 

Para mantener el pH constante en su valor óptimo de 6.5, se ha previsto la dosificación 

automática de hidróxido sódico (NaOH) mediante un sistema de control conectado a 

sensores de pH. 

La neutralización de la acidez generada se modela mediante la siguiente reac-

ción: 

ὅ Ὄ ὕ ὔὥὕὌOὅ Ὄ ὕ ὔὥ Ὄὕ [II.33] 

 

Dado que la reacción es estequiométrica (1 mol de LBA genera 1 mol de Hϕ, y 

por tanto requiere 1 mol de NaOH para su neutralización), se ha asumido una equiva-

lencia molar directa entre la masa total de LBA producida y la cantidad de NaOH nece-

sario. 

Entonces sabiendo que la masa total de LBA generada es 220.08 kg y que su 

peso molecular es de 358.3 g/mol se calculan los moles de NaOH necesarios y los kilo-

gramos. 

ὲ
ςςππχχ Ὣ

συψȢσ ὫȾάέὰ
φρτȢςσ άέὰὩί ὲ  

ά φρτȢςσ άέὰὩίτπ
Ὣ

άέὰ
ςτυφωȢπς Ὣ ςτȢυχ ὯὫ ὔὥὕὌ 

Esta cantidad representa el total de base fuerte que será añadida de forma con-

trolada durante toda la fermentación mediante un sistema de dosificación automático. 
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II.B. 5. Cálculo de la entalpía estándar de formación de la Lactosa  

La entalp²a est§ndar de formaci·n de la lactosa (ȹHÜf,lactosa) se obtuvo de forma 

indirecta a partir de su entalp²a est§ndar de combusti·n (ȹHÜc,lactosa), utilizando la ecua-

ción general que relaciona ambas magnitudes. Esta metodología se basa en la ley de 

Hess, que permite calcular la entalpía de una reacción a partir de las entalpías de for-

mación de los reactivos y productos implicados. 

La reacción de combustión completa de la lactosa es: 

ὅ Ὄ ὕ ρςὕ ᴼρςὅὕ ρρὌὕ [II.34] 

 

La entalpía de combustión de un compuesto corresponde al calor liberado 

cuando un mol de dicho compuesto se oxida completamente a dióxido de carbono y 

agua. Según la expresión general: 

ЎὌ ‡ЎὌЈȟ ‡ЎὌЌȟ  [II.35] 

 

En este caso, la única entalpía de formación desconocida es la de la lactosa. Por 

tanto, se puede reorganizar la ecuación para despejar su valor: 

ЎὌЈȟ ‡ЎὌЈȟ ЎὌ  [II.36] 

 

Sustituyendo los valores tabulados de entalpías estándar de formación a 25°C y 

1 atm (NIST): 

ȹHÜf,COϜ = ï393.5 kJ/mol 

ȹHÜf,HϜO = ï285.8 kJ/mol 

ȹHÜc,lactosa = ï5652.5 kJ/mol 

ȹHÜf,OϜ = 0 kJ/mol (por convenio) 

Se obtiene: 

ЎὌЈȟ ρς σωσȢυ ρρ ςψυȢψ υφυςȢυ ςςρσȢσ ὯὐȾάέὰ 
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El signo negativo confirma que la formación del compuesto a partir de sus ele-

mentos en estado estándar es un proceso exotérmico, lo que indica que la molécula de 

lactosa es energéticamente estable en comparación con sus elementos constituyentes. 

Este dato es fundamental para la realización de los balances de energía del bioproceso 

estudiado en este trabajo. 

II.B. 6. Cálculo del peso del fermentador  

En este anexo se detalla el procedimiento de cálculo para determinar el peso en 

vacío y el peso en operación de los biorreactores RE2 y RE3. 

¶ Peso del Cuerpo Cilíndrico (Virola) 

El peso del cuerpo cilíndrico del fermentador se calcula como el producto del 

volumen del acero empleado por su densidad. El volumen del acero se obtiene por la 

diferencia entre el volumen del cilindro exterior y el del cilindro interiorЮ 

La fórmula empleada es: 

ὠ
“ὒ

τ
Ὀό  Ὀό [II.37] 

Donde: 

L: Altura de la sección cilíndrica = 1.29 m 

De: Diámetro exterior = ὈὭ  ςὸ  ρȢωτ ά  ςπȢππψ ά  ρȢωυφ ά 

Di: Diámetro interior = 1.94 m 

t: Espesor de pared = 8 mm = 0.008 m 

Sustituyendo los valores: 

ὠ  
“ ρȢςω

τ
 ρȢωυφό  ρȢωτό  πȢπυφχχ άύ 

Considerando una densidad para el acero inoxidable 316L de ɟacero å 8000 kg/mį, 

el peso del cilindro es: 

ὖὩίέ  ὠ ”   πȢπυφχχ ά  ψπππ ὯὫȾάύ  τυτȢρφ ὯὫ 

 

¶ Peso de los Cabezales Hemisféricos 

Para estimar el peso de los cabezales, se utiliza la fórmula de aproximación para 

cabezales semiesféricos proporcionada por Peters et al. (2003): 
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ὖὩίέ  ” ς“ὒόὸ [II.38] 

Donde: 

ɟacero: Densidad del acero inoxidable 316L å 8000 kg/m į 

La: Radio interior del cabezal (igual al radio del tanque) = Di / 2 = 0.97 m 

t: Espesor de pared = 0.008 m 

A partir de esta fórmula, se obtiene un peso por cada cabezal de 339.34 kg. Dado 

que el fermentador cuenta con dos cabezales hemisféricos (superior e inferior), el peso 

total es: 

ὖὩίέ   ςσσωȢστ ὯὫ  φχψȢφψ ὯὫ 

 

¶ Peso Total en Vacío  

El peso total del recipiente en vacío incluye el peso del cilindro y los cabezales, 

más un margen adicional para tener en cuenta el faldón de soporte, las boquillas, la 

boca de hombre y otros accesorios. Se ha aplicado un factor del 20%, una práctica 

estándar en el diseño de recipientes verticales. 

ὖὩίέ  ὖὩίέ  ὖὩίέ    τυτȢρφ ὯὫ  φχψȢφψ ὯὫ 

 ρρσςȢψτ ὯὫ 

ὖὩίέ þ ὖὩίέ ρȢςπ  ρρσςȢψτ ὯὫρȢςπ  ρσυωȢτρ ὯὫ 

 

¶ Peso Total en Operación  

El peso total en operación corresponde al peso del fermentador en vacío más la 

masa del caldo de fermentación en su volumen máximo de operación. 

ὖὩίέ ὖὩίέ þ  ὖὩίέ   [II.39] 

Donde: 

Pesovacío = 1359.41 kg 

Pesomasa reaccionante = 5868.6 kg (calculado en el balance de materia) 

Por lo que será igual a: 

ὖὩίέὰὰὩὲέ  ρσυωȢτρ ὯὫ  υψφψȢφ ὯὫ  χςςψȢπρ ὯὫ 
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II.B. 7. Datos utilizados en el c§lculo del dise¶o de la agitaci·n  

Tabla II.  11. Especificaciones de las turbinas del biorreactor de laboratorio BioFlo 110, 

New Brunswick Scientific, NJ, USA. 

 

 

Tabla II.  12. Especificaciones de las turbinas del biorreactor de laboratorio (BioFlo 110, 

New Brunswick Scientific, NJ, USA) proporcionadas por el fabricante: Fusion Fluid 

Equipment. 
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II.B. 8. Hojas de especificaci·n de las bombas dise¶adas en la secci·n  

Tabla II.  13. Hoja de especificaciones de bombas Watson-Marlow 840 series (parte 1). 
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Tabla II.  14. Hoja de especificaciones de bombas Watson-Marlow 840 series (parte 2). 
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Tabla II.  15. Hoja de especificaciones de bomba Alfa Laval OptiLobe 12 (parte 1). 
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II.B. 9.  Dise¶o mec§nico de los fermentadores 

Tabla II. 17. Ecuaciones de dise¶o para recipientes a presi·n basados en el c·digo 

ASME Boiler and Pressure Vessel Code (Peters, Timmerhaus y West 2003). 
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Tabla II. 18. Datos de dise¶o para recipientes a presi·n basados en el c·digo ASME 
Boiler and Pressure Vessel Code (Peters, Timmerhaus y West, 2003). 
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II.B. 10.  C§lculo de los costes de los fermentadores 

 
Fig. II. 9. Coste de compra de columnas y torres. Los costes son del cuerpo con dos 
cabezales y fald·n, pero sin platos, ni relleno, ni conexiones (Peters, Timmerhaus y 
West, 2003). 

 

 
Fig. II. 10. Coste de compra de agitadores de turbina y propulsi·n (Peters, Timmerhaus 
y West, 2003). 
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Fig. II. 11. Coste de compra de tuber²a soldada y roscada por unidad de longitud (Pe-
ters, Timmerhaus y West, 2003). 
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II.B. 11.  Tabla para el dise¶o del serpent²n 

Tabla II. 19. Dimensiones y pesos de tuber²as estandarizadas de distinto tama¶o nomi-
nal. 
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III.1. Introducci·n 

ΞΟΤ 
 

En los procesos biotecnol·gicos, la eficiencia de la etapa de reacci·n no garan-

tiza por s² sola la obtenci·n de un producto final con caracter²sticas deseadas de pureza 

y calidad. Una vez concluida la fermentaci·n para la obtenci·n de §cido lactobi·nico, es 

necesario implementar una serie de operaciones de separaci·n y purificaci·n que per-

mitan aislar y concentrar el producto deseado, eliminando c®lulas microbianas, impure-

zas y otros compuestos no deseados presentes en el caldo de cultivo. Estas etapas son 

fundamentales no solo para garantizar la calidad y estabilidad del §cido lactobi·nico, 

sino tambi®n para asegurar que el proceso global sea eficiente y econ·micamente via-

ble. 

El proceso de purificaci·n propuesto incluye una secuencia de operaciones que 

combina tecnolog²as f²sicas y qu²micas, cada una seleccionada en funci·n de su capa-

cidad para eliminar componentes espec²ficos del fermentado de lactosuero. Entre las 

etapas consideradas se encuentran la centrifugaci·n, para la separaci·n inicial de bio-

masa; la ultrafiltraci·n y la ·smosis inversa, como m®todos de clarificaci·n y concentra-

ci·n; el uso de resinas de intercambio i·nico, para la eliminaci·n de impurezas i·nicas; 

y finalmente, el secado por aspersi·n, empleado para obtener el §cido lactobi·nico en 

su forma s·lida. 

Este conjunto de operaciones se presenta y organiza estrat®gicamente para ma-

ximizar la recuperaci·n del producto y minimizar la p®rdida de rendimiento. En los apar-

tados siguientes, se detalla la funci·n espec²fica de cada una de estas unidades, los 

fundamentos que justifican su incorporaci·n al proceso, y el procedimiento llevado a 

cabo para el dise¶o de las mismas. 

  



 

 
 

III.2. DIAGRAMA DE FLUJO Y BALANCES 

DE MATERIA Y ENERGĉA 

 

 



III.2. Diagrama de flujo y balances de materia y energ²a 

ΞΟΦ 
 

Fig. III.3. Diagrama de flujo de la secci·n III. 



III.2. Diagrama de flujo y balances de materia y energ²a 
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Tabla III.1. Balances de materia y energ²a de la secci·n III. 

Corriente  22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 

Masa por 
ciclo (kg) 

Agua 9909.3 7.5 9901.8 39010.1 29726.6 618.4 29108.2 9283.5 65871.2 7920.0 57951.2 

Grasa 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 

ɓ-lactoglobulina  
 

17.1 0.0 17.1 345.5 335.4 7.0 328.4 10.1 429.7 0.0 429.7 

Ŭ-lactoalb¼mina 5.7 0.0 5.7 115.2 111.8 2.3 109.5 3.4 143.2 0.0 143.2 

Otras prote²nas 5.7 0.0 5.7 115.2 111.8 2.3 109.5 3.4 143.2 0.0 143.2 

Lactosa 10.3 0.0 10.3 44.0 34.4 0.7 33.7 9.6 407.0 0.0 407.0 

Lactobionato de 
sodio 

471.5 0.4 471.1 2013.6 1575.3 32.8 1542.5 438.3 18630.4 0.0 18630.4 

Ćcido lactobi·nico 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 

Minerales 67.3 0.1 67.2 269.0 206.0 4.3 201.7 63.0 2676.1 0.0 2676.1 

S·lidos suspendi-
dos no disueltos 

0.4 0.4 0.0 1.0 1.0 0.0 0.9 0.0 0.0 0.0 0.0 

Biomasa 1.1 1.0 0.1 2.6 2.6 0.1 2.5 0.0 0.0 0.0 0.0 

TOTAL 10488.3 9.3 10479.0 41916.1 32104.9 667.8 31437.1 9811.2 88300.8 7920.0 80380.8 

T (ÜC)  30 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30 

P (kPa)  150 101.3 101.3 1200 150 150 1200 5500 5500 101.3 5500 
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Corriente  33 34 35 36 39   37 39 

Masa por 
ciclo (kg) 

Agua 56587.7 1363.5 1363.8 1380.4 18.2  Aire 44298.3 44298.3 

Grasa 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0     

ɓ-lactoglobulina  419.6 10.1 10.1 10.1 10.1     

Ŭ-lactoalb¼mina 139.9 3.4 3.4 3.4 3.4     

Otras prote²nas 139.9 3.4 3.4 3.4 3.4     

Lactosa 397.4 9.6 9.6 9.6 9.6     

Lactobionato de 
sodio 

18192.0 438.3 0.0 0.0 0.0     

Ćcido lactobi·nico 0.0 0.0 410.8 410.8 410.8     

Minerales 2613.1 63.0 30.6 0.1 0.1     

S·lidos suspendi-
dos no disueltos 

0.0 0.0 0.0 0.0 0.0     

Biomasa 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0     

TOTAL 78489.6 1891.2 1833.7 1817.7 455.5  TOTAL 44298.3 44298.3 

T (ÜC)  30 30 30 30 30  T (ÜC) 180 70 

P (kPa)  5500 150 150 150 101.3  P (kPa) 101.3 101.3 
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III.3.1. DESCRIPCIčN DE LA UNIDAD 

III.3.1.1. Separaci·n de biomasa mediante centrifugaci·n 

El proceso de purificaci·n comienza con una primera etapa de centrifugaci·n, 

cuyo objetivo es separar la biomasa del fermentado de lactosuero, compuesta por las 

bacterias empleadas para la biocat§lisis de la reacci·n. 

La Figura III.2 muestra una gu²a para la selecci·n de centr²fugas en funci·n del 

di§metro nominal de las part²culas a separar. 

 

Fig. III.4. Clasificaci·n de centr²fugas por tama¶o de part²cula (Towler y Sinnott, 2008). 

Considerando que el tama¶o de las bacterias est§ entre 1 y 3 ɛm, se opta por 

una centr²fuga de discos. Este tipo de equipos son ampliamente utilizados en bioproce-

sos para separar cultivos de bacterias (Beveridge, 2000). M§s concretamente, se elige 

una centr²fuga del tipo de boquilla de descarga, dado que interesa llevar a cabo la se-

paraci·n de forma continua. Dichos modelos disponen de boquillas ubicadas alrededor 

del tambor que permiten la salida continua de s·lidos (Coulson, 1982). 

 

III.3.1.2. Separaci·n de prote²nas mediante ultrafiltraci·n 

El clarificado de la centrifugaci·n se somete a una ultrafiltraci·n, esta etapa per-

mite separar principalmente prote²nas disueltas a¼n presentes en la disoluci·n y restos 

de biomasa que no hayan sido separados en la etapa previa. 
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III.3.1.3. Concentraci·n del producto mediante ·smosis inversa 

Una vez eliminadas las impurezas de mayor tama¶o, se realiza una segunda 

etapa de filtraci·n en membranas, en este caso una ·smosis inversa. La ·smosis in-

versa es el proceso de filtraci·n en membrana m§s herm®tico, esta operaci·n permite 

obtener agua pura en el permeado, rechazando casi la totalidad del material disuelto y 

en suspensi·n (Wagner, 2001). 

El objetivo de esta operaci·n es aumentar la concentraci·n de s·lidos en la co-

rriente eliminando parte del agua de la mezcla. De esta forma, se facilita el posterior 

secado del producto y se reduce el coste energ®tico del mismo. 

 

III.3.1.4. Desalinizaci·n por intercambio i·nico 

El siguiente paso del proceso de purificaci·n es eliminar las impurezas de menor 

tama¶o, las sales disueltas. Para ello se lleva a cabo una etapa de intercambio i·nico, 

la cual cuenta con una resina §cida, para la eliminaci·n de cationes y una b§sica, para 

la eliminaci·n de aniones. 

Estas resinas son pol²meros cargados capaces de adsorber iones presentes en 

la disoluci·n, reemplaz§ndolos por iones diferentes manteniendo siempre la carga inicial 

de la mezcla (Green y Southard, 2019). 

Dado que el objetivo de la operaci·n es la desmineralizaci·n total de la corriente, 

no la eliminaci·n de iones de manera selectiva se opta por resinas de intercambio i·nico 

fuertes. Este tipo de resinas sustituyen las sales disueltas liberando iones H+ (en el caso 

de las cati·nicas) y OH- (en el caso de las ani·nicas). 

 

III.3.1.5. Secado del producto por pulverizaci·n 

El secado del producto constituye la ¼ltima etapa del proceso de producci·n. 

Para llevar a cabo esta operaci·n se utiliza un equipo de secado por pulverizaci·n. Este 

tipo de equipos cuentan con atomizadores que dispersan las disoluciones en una co-

rriente de aire caliente. Al entrar en contacto con el aire, el agua se evapora r§pidamente 

debido a la alta superficie de contacto, resultando el producto seco en forma de polvo, 

que sedimenta del gas en la parte inferior de la c§mara. El aire, a su salida, circula a 

trav®s de un cicl·n integrado en el equipo, en el que se recuperan los s·lidos que hayan 

sido arrastrados por la corriente (McCabe, Harriott y Smith, 1991). 
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Esta t®cnica presenta importantes ventajas, permite tratar grandes cantidades 

de producto operando de forma continua y permite llevar a cabo el proceso de secado 

empleando temperaturas relativamente bajas, lo que posibilita el secado de productos 

sensibles al calor sin que se produzca degradaci·n t®rmica (Mujumdar, 2006). 

 

III.3.2. ESTRATEGIA DE DISE¤O Y RESULTADOS 

La secci·n de separaci·n y purificaci·n de producto se dise¶a para operar en 

ciclos de 8 horas, durante las cuales los equipos operar§n de manera continua. De forma 

que en cada uno de esos ciclos se trata la cantidad de fermentado correspondiente a 10 

000 L de alimentaci·n al comienzo del proceso. 

 

III.3.2.1. Separaci·n de biomasa mediante centrifugaci·n 

El modelo seleccionado para la llevar a cabo la centrifugaci·n es el MBUX 420 

de la compa¶²a Alfa Laval. Este equipo posee un tambor de 70 L de volumen y opera a 

una velocidad de giro de 3 740 rpm. 

Para realizar los c§lculos relativos a la centrifugaci·n se aplica el mismo funda-

mento te·rico descrito previamente en la secci·n I. 

Se comienza calculando el radio de la tuber²a de entrada, mediante la ecuaci·n 

[III.1]. Para ello, se utiliza el flujo volum®trico de alimentaci·n de 1 282.8 L/h (conside-

rando la densidad t²pica del lactosuero de 1.022 kg/L) y se supone una velocidad de 

circulaci·n del fluido a la entrada de la centr²fuga de un valor est§ndar de 0.6 m/s 

(McCabe, Harriott y Smith, 1991). 

ὶ
ὗ

“ ό
 [III.1] 

  

Aplicando la ecuaci·n [III.1] resulta un radio de 1.37 cm. El radio calculado se 

introduce en la ecuaci·n [III.2] para estimar el tiempo de residencia en el equipo. Se 

considera la velocidad de giro definida en la ficha t®cnica de la centr²fuga, de 3 740 rpm, 

un di§metro de part²cula promedio de 2 ɛm, densidad de part²cula de 1 600 kg/m3, y la 

viscosidad y densidad t²picas del lactosuero como propiedades del fluido: 1.2 10-3 Pa s 

y 1 022 kg/m3. El radio del tambor de la centr²fuga (ὶ) no viene especificado en la ficha 
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t®cnica por lo que se asume un valor t²pico para centr²fugas de discos, 0.3 m (McCabe, 

Harriott y Smith 1991). 

ὸ
ρψ ‘

” ”  Ὀ ύ
 ὰὲ
ὶ

ὶ
 [III.2] 

  

Resulta un tiempo de residencia de 188 segundos. Este valor se utiliza para cal-

cular el volumen m²nimo del equipo a trav®s de la ecuaci·n [III.3]. 

†
ὠ

ὗ
 [III.3] 

  

Aplicando la ecuaci·n se obtiene un volumen de 66.9 L. Este valor representa el 

volumen m²nimo que necesitar²a el equipo para poder realizar la separaci·n adecuada-

mente. Puesto que el valor obtenido est§ por debajo del volumen del tambor de la cen-

tr²fuga seleccionada, se determina que el modelo es apto para realizar la operaci·n. 

Para estimar la composici·n de las corrientes de salida de la centr²fuga se utili-

zan datos de centrifugaciones de lodos de depuradora. Este tipo de lodos pueden con-

siderarse como una mezcla similar al fermentado de lactosuero del proceso, siendo am-

bas suspensiones de bacterias mayoritariamente. 

A continuaci·n, en la Tabla III.2 se muestran los resultados t²picamente obtenidos 

en la centrifugaci·n de distintos tipos de lodos. 

Tabla III.2. Rendimientos t²picos en la centrifugaci·n de lodos (Andreoli, Von Sperling y 

Fernandes, 2007). 

 

Entre los distintos tipos de lodos que aparecen en la tabla III.2, los lodos activa-

dos son los que presentan la menor concentraci·n de s·lidos, siendo los m§s similares 

a la suspensi·n del proceso. Por tanto, se considera una concentraci·n de s·lidos en el 
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espesado de la centrifugaci·n del proceso del 15 % y un rendimiento del 95 % en la 

captura de s·lidos (valores t²picos en el tratamiento de lodos activados). 

Utilizando estos valores se realizan los balances de materia correspondientes 

para determinar la composici·n de las corrientes de salida. Se asume que las concen-

traciones de los compuestos presentes en la fracci·n l²quida de la mezcla se mantienen 

constantes en todas las corrientes de la operaci·n, vi®ndose ¼nicamente alterada la 

composici·n de los componentes s·lidos en suspensi·n (biomasa y otros s·lidos sus-

pendidos no disueltos). 

A continuaci·n, se representa en la figura III.3. el esquema de las corrientes de 

la etapa. 

 

Fig. III.5. Esquema de la centrifugaci·n. 

 

III.3.2.2. Separaci·n de prote²nas mediante ultrafiltraci·n 

Para el dise¶o de la etapa de ultrafiltraci·n se selecciona el modelo de mem-

brana PT8040C50, producido por la empresa Suez Group, caracterizado por un MWCO 

de 5 kDa. El tama¶o de poro de esta membrana ofrece una mayor selectividad en la 

eliminaci·n de prote²nas respecto a las membranas utilizadas en la fase de pretrata-

miento. 

El rango t²pico de flujo de operaci·n a trav®s esta membrana, seg¼n su ficha 

t®cnica, est§ entre 8 y 34 L/m2h, lo cual, teniendo en cuenta el §rea activa de la mem-

brana, de 24.5 m2 por m·dulo, equivale a un caudal de permeado de entre 196 y 833 

L/h por m·dulo de membrana. 

Dado que el caudal de alimentaci·n de esta operaci·n es de 1 281.7 L/h, se 

utilizan dos m·dulos de membrana para llevar a cabo la filtraci·n. Se fija un caudal total 
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de permeado de 1 200 L/h, lo que equivale a 600 L/h por m·dulo, dentro de las condi-

ciones t²picas de operaci·n. Se trata de un flujo alto en relaci·n al flujo de alimentaci·n, 

lo que se traduce en un caudal de purga bajo, minimizando las p®rdidas de producto en 

esta corriente. 

Se establece una relaci·n de recirculaci·n del retenido de 3, un valor t²pico en 

este tipo de operaciones. Operar con recirculaci·n y purga permite obtener un mayor 

rendimiento en la separaci·n y reducir el ensuciamiento de la membrana. 

Para determinar la composici·n de la corriente de permeado es necesario con-

siderar los coeficientes de retenci·n (R) de los distintos compuestos. Este par§metro, 

definido mediante la ecuaci·n [III.4], mide la capacidad de la membrana para rechazar 

solutos (Jirjis y Luque, 2010), estableciendo la relaci·n entre la concentraci·n de soluto 

en el permeado y a la entrada de la membrana. 

Ὑ ρ
ὧ

ὧ
 [III.4] 

  

A partir de estudios experimentales sobre filtraci·n de lactosuero en membranas 

similares (De Souza et al. 2010), se obtienen los coeficientes de rechazo para los solu-

tos presentes en la disoluci·n. 

Se considera que el valor de R para el lactobionato de sodio es aproximada-

mente igual al de la lactosa dado el tama¶o similar de ambas mol®culas. Para mol®culas 

de tama¶o considerablemente menor, como son los minerales disueltos, se asume R=0. 

Por otro lado, las bacterias y los s·lidos suspendidos no disueltos (significativamente 

mayores a las prote²nas) se asume que son rechazados en su totalidad por la membrana 

(R=1). En la Tabla III.3. se recopilan los coeficientes de rechazo determinados para cada 

uno de los componentes. 
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Tabla III.3. Coeficientes de rechazo de solutos presentes en el fermentado de lactosuero 

frente a una membrana de 5 kDa. 

Compuesto R 

Lactobionato de sodio 0.07 

Lactosa 0.07 

ɓ-lactoglobulina 0.875 

Ŭ-lactoalbúmina 0.875 

Otras proteínas 0.875 

Minerales 0 

SS no disueltos 1 

Bacterias 1 

 

Mediante balances de materia y aplicando los coeficientes de la tabla [III.3], se 

estima la composici·n de las distintas corrientes de la operaci·n. En la figura III.4 se 

representan de manera simplificada las corrientes de entrada y salida de proceso junto 

a sus correspondientes composiciones. 

 

Fig. III.6. Esquema de la ultrafiltraci·n. 
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III.3.2.3. Concentraci·n del producto mediante ·smosis inversa 

El modelo de membrana empleado para la operaci·n de ·smosis inversa es el 

ʂʄ 4040-ʉ de la empresa Membranium. Se trata de un modelo dise¶ado para la desa-

linizaci·n de aguas marinas, capaz de tratar corrientes de altas concentraciones de so-

lutos. 

El flujo t²pico de permeado de esta membrana es de 330 L/h por m·dulo. Para 

alcanzar una concentraci·n de s·lidos alta el retenido, la operaci·n contar§ con 3 m·-

dulos de filtraci·n. De esta forma, el flujo total de permeado ser§ de 990 L/h de agua 

pura. 

La ficha t®cnica del producto establece que la relaci·n concentrado/permeado 

debe ser de al menos 10/1. Para cumplir con este requisito se establece una relaci·n de 

recirculaci·n de 8. 

Dada la alta eficiencia de separaci·n que caracteriza a las operaciones de ·s-

mosis inversa, se asume que la membrana rechaza el 100 % de los solutos. Partiendo 

de esta consideraci·n se determina la composici·n de las corrientes de la etapa me-

diante balances de materia. El esquema de la Figura III.5 representa las composiciones 

determinadas en las entradas y salidas de la operaci·n. 

 

Fig. III.7. Esquema de la ·smosis inversa. 

La corriente de salida de retenido presenta una concentraci·n de s·lidos del 

27.9%, valor que se considera adecuado para poder llevar a cabo la operaci·n de se-

cado m§s adelante. 

Debido a la alta concentraci·n de s·lidos que presenta la corriente obtenida, se 

cometer²a un error considerable si se asumiera que su densidad sigue siendo la del 
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lactosuero. Por tanto, se recalcula esta propiedad partir de las densidades de sus com-

ponentes mayoritarios, resultando una nueva densidad de 1.114 kg/L. 

 

III.3.2.4. Desalinizaci·n por intercambio i·nico 

Para la desalinizaci·n de la corriente se emplea el modelo C100H de la empresa 

Purolite como resina §cida, con una capacidad de 2 eq/L seg¼n su ficha t®cnica y el 

modelo SBG2-OH de ResinTech como resina b§sica, de 1.05 eq/L de capacidad. Ambas 

son resinas fuertes espec²ficamente dise¶adas para procesos de desmineralizaci·n. 

La corriente circular§ primero por la resina cati·nica, ya que la resina ani·nica 

podr²a retener el ion lactobionato procedente de la disociaci·n del lactobionato de sodio 

formado como consecuencia de la adici·n de NaOH durante la etapa de fermentaci·n, 

lo cual supondr²a p®rdidas de producto. 

Para realizar los c§lculos relativos al dimensionamiento de las resinas se debe 

conocer detalladamente la composici·n de iones de la disoluci·n. Bas§ndose en estu-

dios de composici·n de distintos tipos de lactosuero (Gernigon et al., 2009) se determina 

la proporci·n media en la que se encuentran los iones mayoritarios. Dicha composici·n 

se muestra a continuaci·n en la Tabla III.4. 

Tabla III.4. Composici·n de iones en lactosuero. 

Ion % 

Ca2+ 10.11 

K+ 31.18 

Mg2+ 1.74 

Na+ 8.32 

Cl- 20.91 

SO4
2- 9.27 

PO4
3- 18.47 

 

La composici·n de iones mostrada en la tabla III.3 corresponde a los minerales 

propios del lactosuero. M§s all§ de estas cantidades, se ha de considerar la presencia 

de ion Na+ procedente del NaOH a¶adido previamente, la cual hasta ahora se ha consi-

derado que se encuentra formando lactobionato de sodio. 
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La entrada de lactobionato de sodio a esta etapa del proceso es de 438.3 kg en 

cada ciclo de operaci·n. Tomando en cuenta que cada mol de lactobionato de sodio 

contiene un mol de Na+, esta masa de sal equivale a 26.3 Kg de Na+. 

A continuaci·n, en la Tabla III.5 se recogen las masas estimadas de cada ion en 

la corriente de entrada de la operaci·n de intercambio i·nico, considerando la composi-

ci·n de minerales definida en la Tabla III.4 y la masa adicional de Na+ procedente del 

NaOH. 

 

Tabla III.5. Cantidades de iones disueltos a la entrada de la etapa de intercambio i·nico. 

Ion m (kg) 

Ca2+ 6.4 

K+ 19.6 

Mg2+ 1.1 

Na+ 31.6 

Cl- 13.2 

SO4
2- 5.8 

PO4
3- 11.6 

Total 89.3 

 

Una vez determinadas las cantidades en las que se encuentran las distintas es-

pecies i·nicas en la mezcla a tratar, se calcula el calcula la equivalencia de dichos iones 

para determinar el volumen de resinas necesario para llevar a cabo la operaci·n. Es 

posible calcular la cantidad de equivalente de cada ion a trav®s de la siguiente f·rmula. 

Ὡή
άϽὺὥὰὩὲὧὭὥ

ὖ
 [III.5] 

  

Introduciendo los datos de la Tabla III.5 en la Ecuaci·n III.5 se calcula la cantidad 

de equivalente correspondiente a cada ion y se suman los valores obtenidos para las 

especies cati·nicas y ani·nicas separadamente. De esta forma se obtienen los siguien-

tes valores: 

¶ Cationes: 2 284 eq 

¶ Aniones: 857 eq 
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Multiplicando las cantidades de equivalente calculadas previamente para catio-

nes y aniones por las capacidades de sus respectivas resinas, seg¼n la Ecuaci·n [III.6], 

se obtienen los vol¼menes m²nimos de cada una de ellas. 

ὠ ὧὥὴὩή [III.6] 

  

Sobre los vol¼menes resultantes se considera un sobredimensionamiento del 20 

% para mejorar la vida ¼til y la eficacia del sistema, resultando los siguientes valores 

¶ Resina cati·nica: 1.371 m3 

¶ Resina ani·nica: 0.980 m3 

Para determinar las dimensiones de las columnas que contendr§n estas resinas 

se fija una relaci·n entre altura y di§metro del lecho de 4/1. Teniendo en cuenta la ex-

pansi·n del lecho por retrolavado, se establece la altura total de la columna un 50 % 

mayor que la altura del lecho, dejando este espacio libre en la parte superior del equipo. 

En la Tabla III.6 se recogen las dimensiones calculadas para cada una de las columnas. 

Tabla III.6. Dimensiones de las columnas de intercambio i·nico. 

Columna Vlecho (m3) D (m) Hlecho (m) Hcolumna (m) 

Catiónica 1.371 0.76 3.04 4.56 

Aniónica 0.980 0.68 2.72 4.08 

  

Calculados los vol¼menes de las resinas, se estiman las condiciones de la co-

rriente de salida de la operaci·n. Para ello se aplica el modelo de Thomas, que permite 

predecir las curvas de ruptura en procesos de intercambio i·nico y se puede definir me-

diante la siguiente expresi·n. 

ὅ

ὅ

ρ

ρ Ὡὼὴ
Ὧ
ὗ ήὺ ὅὠ

 
[III.7] 

  

 Siendo ὅ la concentraci·n inicial de sal en la disoluci·n (g/L), ὅ la concentraci·n 

de sal en el efluente en un momento dado (g/L),  Ὧ  la constante cin®tica de Thomas 

(L/g min), ή la m§xima concentraci·n de sal capaz de retener la resina (g/L), ὺ el vo-

lumen del lecho de la resina (L), ὠ el volumen de disoluci·n tratado (L) y ὗ el caudal de 

operaci·n (L/min). 
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Puesto que no se dispone de datos espec²ficos experimentales del sistema, se 

supone un valor t²pico de 0,002 L/g min para constante Ὧ  en ambas resinas. Se de-

termina q0 dividiendo la masa total de cationes y aniones, separadamente, entre el vo-

lumen a tratar por ciclo. A partir de las capacidades de las resinas, se calcula el valor de 

C0 para la mezcla de iones a tratar. En la Tabla III.7 se recopilan los parámetros del 

modelo estimados para cada una de las resinas. 

Tabla III.7. Par§metros del modelo de Thomas para las resinas utilizadas. 

Resina q0 (g/L) kTh (L/g·min) vL (L) C0 (g/L) Q (L/min) 

Catiónica 51.387 0.002 1 371 34.583 3.536 

Aniónica 37.509 0.002 980 18.048 3.536 

 

Para determinar las curvas de ruptura, se introducen los par§metros de la Tabla 

III.7 en la Ecuaci·n [III.7] y se calcula el valor de la relaci·n de concentraciones ὅ
ὅ 

para distintos valores de V. Se determina tambi®n el pH en el efluente en funci·n del 

volumen tratado (Anexo III-B.1). Los resultados obtenidos para cada una de las resinas 

se representan a continuaci·n, en las Figuras III.6 y III.7. 

 

 

Fig. III.8. Curvas de ruptura de la resina cati·nica. 
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Fig. III.9. Curvas de ruptura de la resina ani·nica. 

Una vez definidas las curvas de ruptura se estiman la composici·n y las condi-

ciones de las corrientes del proceso. La masa total a tratar por ciclo en las resinas de 

intercambio es de 1 891.2 kg, convirtiendo este dato a unidades de volumen a trav®s de 

densidad actualizada previamente (1.114 kg/L), resultan 1 697.2 L de disoluci·n a tratar. 

Mediante los datos de las Figuras III.6 y III.7 se estima el valor promedio de pH y C/C0, 

entre 0 y 1 697.2 L de volumen tratado. A partir de esos datos se calculan los datos de 

las corrientes del proceso. Los resultados se muestran en el esquema de la Figura III.8. 

 

Fig. III.10. Esquema de la operaci·n de intercambio i·nico. 
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III.3.2.5. Secado del producto por pulverizaci·n 

Para el dise¶o de la etapa de secado se comienza fijando los par§metros de 

operaci·n, la selecci·n de estos par§metros se realiza en base a las condiciones de 

operaci·n habituales en otros procesos de secado de lactosuero. 

Los equipos de secado por aspersi·n de lactosuero t²picamente operan en r®gi-

men de cocorriente. La temperatura de entrada del aire suele encontrarse en el rango 

de 150 a 180 ÁC, mientras que la temperatura de salida generalmente var²a entre 70 y 

80 ÁC, por otro lado, la humedad final del producto suele estar en torno al 4 % (Mujumdar, 

2006). En cuanto al tiempo de residencia, generalmente en productos secados a coco-

rriente toma un valores intermedios, entre los 20 y 40 segundos (Masters, 1972). 

Tomando esto en consideraci·n, se selecciona un tiempo de residencia medio 

de 30 s.  En cuanto a las temperaturas del aire, se seleccionan la mayor temperatura de 

entrada y la menor temperatura de salida, dentro de las condiciones t²picas de opera-

ci·n, de esta forma se fija el mayor valor de T̍ en el aire posible, lo que implica mayor 

intercambio de calor. A continuaci·n, en la Tabla III.8, se recopilan los par§metros selec-

cionados. 

Tabla III.8. Par§metros de operaci·n del secadero por aspersi·n. 

Parámetro Valor 

Tin (ºC) 180 

Tout (ºC) 70 

Xsalida 0.04 

tr (s) 30 

 

En la siguiente Tabla (III.9) se recogen la composici·n de la corriente de alimen-

taci·n de la operaci·n de secado. 

Tabla III.9. Datos de la corriente de entrada en la operaci·n de secado. 

Total (kg/h) 227.2 

Sólidos (kg/h) 54.7 

Agua (kg/h) 172.6 

% solidos 24.1 
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El siguiente paso es determinar la cantidad agua evaporada en el proceso, la 

cual viene dada por la diferencia entre el flujo de agua a la entrada y a la salida del 

equipo, seg¼n la Ecuaci·n [III.8]. 

ά ȟ ά ȟ ά ȟ   [III.8] 

El flujo de agua a la entrada es conocido, se debe determinar el valor de salida, 

que se puede definir a partir de la humedad final del producto, mediante la Ecuaci·n 

[III.9]. 

ά ȟ ά  ὢ    [III.9] 

El flujo total de salida (ά ) se puede expresar como la suma de los flujos 

m§sicos de agua y de s·lidos en esta corriente, a trav®s de la Ecuaci·n [III.10]. El flujo 

de s·lidos se mantiene constante en ambas corrientes, asumiendo que no se producen 

p®rdidas. 

ά  ά ȟ ά    [III.10] 

Sustituyendo ά  en la Ecuaci·n [III.9] por su expresi·n correspondiente en 

[III.10] y despejando ά ȟ  resulta la siguiente ecuaci·n. 

ά ȟ ά    [III.11] 

Utilizando la Ecuaci·n [III.11] se calcula el flujo de aire se salida, posteriormente 

se determina el agua evaporada mediante la Ecuaci·n [III.8]. Siguiendo este procedi-

miento se obtienen 170.3 kg/h de agua evaporada. 

Conociendo la cantidad de vapor de agua, se calcula el calor necesario para su 

evaporaci·n. Se debe considerar tanto el calor de vaporizaci·n como el calor latente 

requerido para aumentar la temperatura del agua desde los 30 ÜC de partida hasta los 

100 ÜC a los que se produce el cambio de fase. De esta forma el calor queda definido 

por la expresi·n [III.12]. 

ή ά ȟ  ὧȟ  ρππσπ Јὅ ά ȟ  ЎὌ  [III.12] 

Tomando 4,18 kJ/kg ÜC como calor espec²fico del agua y 2 260 kJ/kg como en-

talp²a de vaporizaci·n, se estima que el requerimiento de calor es de 120.7 kW. En los 

c§lculos se ha asumido que los s·lidos y el agua no evaporada que abandona el equipo 

junto a ellos no absorben calor, tampoco se han considerado p®rdidas de calor a trav®s 

de las paredes de los equipos. Se estima que, en promedio, en torno al 29 % de la 

energ²a suministrada en los equipos de secado por aspersi·n se desperdicia (Baker y 
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McKenzie, 2005). Esto implica que la eficiencia t®rmica (–) media de este tipo de equipos 

es de 0.71. Esta eficiencia se define seg¼n la relaci·n establecida en la siguiente ecua-

ci·n (Masters, 1972).  

–
    ĕ

    [III.13] 

De la Ecuaci·n [III.13] se deduce que, para un factor de eficiencia de 0.71, se 

deben aportar 170 kw de calor para llevar a cabo la operaci·n de secado correctamente. 

Utilizando el aporte de calor calculado se determina el flujo de aire, igualando este valor 

al calor latente del aire, seg¼n muestra la Ecuaci·n [III.14]. Se consideran las tempera-

turas de entrada y salida de aire seleccionadas previamente (Tabla III.8).  

ή ά  ὧȟ  ρψπχπ ÜC  [III.14] 

Considerando un ὧȟ  de 1.005 kJ/kg ÜC se obtiene un flujo de aire de 1.538 

kg/s. 

El volumen de la c§mara de secado se calcula a partir del flujo de aire y el tiempo 

de residencia de 30 segundos, fijado previamente (Tabla III.8), aplicando la Ecuaci·n 

[III.15]. 

ὠ
 
ὸ     [III.15] 

Se estima la densidad del aire a la temperatura media de la c§mara (125 ÜC) 

mediante la ecuaci·n de los gases ideales, obteni®ndose 0.887 kg/m3. Empleado este 

valor se resuelve la Ecuaci·n [III.15], obteni®ndose un volumen de 52 m3. 

Seguidamente en la Figura III.8 se representa un esquema simplificado de la 

operaci·n, incluyendo las composiciones de las corrientes de entrada y salida expresa-

das a trav®s de las cantidades tratadas a lo largo de todo un ciclo de producci·n de 8 

horas. 
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Fig. III.11. Esquema del secado por aspersi·n. 

De los datos de la corriente de salida, recogidos en la Figura III.9, se extrae la 

producci·n final, de 455.5 kg por ciclo diario, y la pureza del producto, del 90.2 %. 
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En este apartado se determina el material de construcci·n, las dimensiones y el 

grosor requerido de los tanques de disoluci·n regenerante de las resinas de intercambio 

i·nico.  

Primero es necesario determinar las cantidades de disoluci·n necesarias para 

restaurar las resinas despu®s de un ciclo de operaci·n. La ficha t®cnica de la resina 

ani·nica indica que su regeneraci·n debe constar de dos fases, un primer ciclo en el 

que se utiliza una disoluci·n de NaOH (2 ï 6 %) y un segundo en el que se hace circular 

una disoluci·n de NaCl (2 ï 10 %), haciendo circular en cada una de estas etapas entre 

4 y 10 lb de disoluci·n por ft3 de resina.  

Para llevar a cabo este procedimiento se aprovecha la misma disoluci·n de 

NaOH empleada en el control de pH durante las etapas de inoculaci·n y fermentaci·n, 

caracterizada por una concentraci·n de 1 M, lo que supone un 4 % en masa. En cuanto 

a la disoluci·n de NaCl, se selecciona una concentraci·n de 6 %, intermedia dentro del 

rango establecido. Los flujos de regenerante se fijan tambi®n en un valor intermedio 

dentro del intervalo recomendado, 7 lb/ft3, lo que equivale a 112.1 kg/m3. 

Por otro lado, la ficha t®cnica de la resina cati·nica no contiene especificaciones 

acerca del proceso de regeneraci·n. Se decide utilizar un §cido fuerte, como es el HCl, 

como regenerante. Teniendo en cuenta que la capacidad de la resina cati·nica es casi 

el doble que la de la ani·nica, se asume una concentraci·n del 8 % en masa en la 

concentraci·n del §cido y se considera la misma relaci·n de flujo de disoluci·n regene-

rante en ambas resinas. 

Se calcula el producto de las relaciones de flujo (112.1 kg/m3 para todas las re-

sinas) y los vol¼menes de las correspondientes resinas, obteni®ndose la masa de diso-

luci·n necesaria en cada regeneraci·n. Los resultados se muestran a continuaci·n en 

la Tabla III.10. 

Tabla III.10. Determinaci·n de las cantidades de disoluciones regenerantes requeridas 

por ciclo. 

 Resina Vresina (m3) mdis (kg) 

HCl Catiónica 1.37 153.7 

NaOH Aniónica 0.98 109.9 

NaCl Aniónica 0.98 109.9 
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Los tanques de almacenamiento se dise¶an para almacenar las cantidades de 

disoluciones a utilizar durante 7 d²as de operaci·n, por tanto, para determinar el conte-

nido de los equipos, las cantidades determinadas en la Tabla III.10. se multiplican por 7. 

En el caso del NaOH se a¶ade la cantidad utilizada en las etapas de inoculaci·n y fer-

mentaci·n, 11.6 kg y 1 277.6 kg diarios respectivamente, tambi®n multiplicado para 7 

d²as. 

Dada la baja concentraci·n de las disoluciones se asume una densidad es similar 

a la del agua en todos los casos (Н͑= 1 000 kg/m3). Determinando de esta forma el volu-

men di l²quido aproximado en cada uno de los tanques. 

Asumiendo que el llenado de los tanques es de un 75 % se determina el volumen 

total de los equipos. En cuanto a las proporciones, se consideran tanques cil²ndricos 

(volumen definido en la Ecuaci·n [III.16]), con una relaci·n altura/di§metro de 2/1.  

╥
Ⱬ ╓

     [III.16] 

Considerando la relaci·n H/D se determinan las dimensiones de cada uno de los 

tanques de almacenamiento. En la Tabla III.11 se recogen los resultados obtenidos si-

guiendo este procedimiento. 

Tabla III.11. C§lculo de las dimensiones de los tanques de almacenamiento. 

 mdis (kg)  Vdis (m3) Vtanque (m3) D (m) H (m) 

HCl 1 075.8 1.076 1.434 0.970 1.940 

NaOH 9 793.7 9.794 13.058 2.026 4.052 

NaCl 769.1 0.770 1.026 0.868 1.735 

 

En cuanto a la selecci·n del material de construcci·n de los tanques, se deben 

tener en cuenta las propiedades de las disoluciones contenidas. El HCl es un §cido 

fuerte y el NaOH, una base fuerte, ambos compuestos son altamente corrosivos a¼n en 

bajas concentraciones. Por otro lado, el NaCl, aunque en menor medida, tambi®n puede 

provocar corrosi·n. En base a esto se selecciona un material resistente a la corrosi·n 

para el dise¶o de los tres equipos: Acero de alta aleaci·n tipo inoxidable 304. 

Finalmente se determina el grosor de los tanques, para ello se utiliza la Ecuaci·n 

[III.17], espec²fica para tanques de almacenamiento de l²quidos, que permite estimar el 

espesor m²nimo que requieren este tipo de equipos para soportar la presi·n hidrost§tica 

del fluido (Peters, Timmerhaus y West, 2003). 
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◄◄
ⱬ╛ ╗╛ ▌

 ╢◄ ╔
 
╓◄     [III.17] 

Donde ⱬ╛ es la densidad del l²quido (se considera 1 000 kg/m3),  ╗╛ la profundi-

dad del l²quido (m), ▌ la aceleraci·n gravitatoria (9.81 m/s2), ╓◄ el di§metro del tanque 

(m), ╢◄ la m§xima presi·n capaz de soportar el material (kPa) y ╔ la eficiencia de junta. 

El valor de ╢◄ del material seleccionado es de 128 900 kPa, y asumiendo juntas 

inspeccionadas por puntos se considera ╔ = 0,85 (Peters, Timmerhaus y West, 2003). 

Estos valores se introducen en la Ecuaci·n [III.17] y se calcula el grosor m²nimo a¶a-

diendo margen de seguridad del 25 %. Los resultados obtenidos se recogen a continua-

ci·n en la Tabla III.12. 

Tabla III.12. Grosor m²nimo de los tanques de almacenamiento. 

 Vtanque (m3) tt (mm) 

HCl 1.43 0.079 

NaOH 13.06 0.344 

NaCl 1.03 0,063 
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El diagrama de control de la secci·n se representa a continuaci·n en la Figura 

III.10, dicho diagrama incluye diversos bucles de control, compuestos por medidores y 

controladores para gestionar diversas variables en las etapas principales que componen 

el proceso de purificaci·n, optimizando de esta forma las condiciones de operaci·n y 

mejorando la seguridad en los ciclos de funcionamiento de la secci·n. 

Se controla la presi·n transmembranal en los filtros de membranas, el nivel de 

l²quido en las columnas y la temperatura de salida de aire en el secador, actuando sobre 

diferentes bombas y v§lvulas del sistema. 
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Fig. III.12. Diagrama de control de la secci·n III. 


