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RESUMEN

EI 8cido lactobi-nico es un 8cido org8nico c
tria alimentari a, cosm®tica y farmac®uti ca, gr
quel antes y humectantes. Tradicional mente se h
cadedmante procesos qu2micos 0 enzim8ticos, pe
vados costes y generar residuos. Actual ment e,
medi ante fermentaci-n se plantea como una alte

peci aéd meintse emplean residuos agroindustriales

En el presente trabajo se disefa un proceso
§cido |l actobi -nico a partir de | actosuer o, un
tea cuya gesti-n presenta importantes retos med
treiPasseudomonas ethaeutnr osliesntsema de producci -n por
formar | a | actosa presente en el suero en §8cid
das de aireaci-n y temperatur a.

Paral el ament e, se integra una etapa de sepa
cuperaci-n y concentraci-n de prote2nas del | ac
un coproducto de alto valor afadido con aplica
dobva&l orizaci-n contribuye a |l a econom2a circul
pacto ambient al del suero y generar nuevos pr of

En resumen, el objetivo principal del proye
para | a producci-n sostenible de 8cido | actobi
| actosuer o, evaluando su viabilidad t®cnica y ¢

bilidad establecidos en | a Agenda 2030 de | a Ur




EXECUTI VE SUMMARY

Lactohbaicondi ci s an organic acid with multiple

meti c, and pharmaceuti cal i ndustries, due to i
properties. Traditionally, it has been producec
enzymaprocesses, but these routes often involve
rently, the bioproduction of | actobionic acid

sustainable and efficient -ahtdtaeshatallereespgaesa

as raw material s.

This project presents the design of a biote
of I actobionic acid fprroond unchte yo f atnh ea bduanidrayn ti rbdyu s
agement poses significant environment al chall e

Pseudomonas itnaet h@altems production system capabl

present in whey into | actobionic acid under <co
tions.
I n parallel, a membrane separation stage 1is

centration of whey pr ot evianlsu-p rtchdeu cetb ywiotbh aa pnp Inigc
in the food and nutrition sectors. Thos-dual v
omy of the dairy sector by reducing the enviro

new mar ketable product s.

I n summary, the main objective of this proj
sustainable production of | actobionic acid and
its technical feasibility and its shedtrninbuthieon

European Unionbs 2030 Agenda.
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1. Consideraciones previas

1.1. MATERI A PRI MA: LACTOSUERDO

El lactosuero es un subproducto liquido generado masivamente en la industria
qguesera europea, represent andaamenjnicial deileche d a ment e
procesada. Se estima que la Unién Europea produce mas de 40 millones de toneladas
anuales de lactosuero 4cido, mientras que el volumen total de suero (dulce y acido)
supera ampliamente los 60 millones de toneladas al afio. Esta enorme disponibilidad
convierte al lactosuero en una fuente accesible y constante de carbono fermentable.
Compuesto mayoritar i ament e por agua, conserva cerca del
nales de la leche, incluyendo lactosa, proteinas solubles, lipidos residuales y minerales
(USDA, 2015). Su alto contenidode lactosa( 45 g/ L en suero dulce) 1o
sustrato ideal para procesos fermentativos, como la produccién de acido lactobidnico
mediante Pseudomonas taetrolens. La lactosa es oxidada de forma eficiente por este
mi croorgani smo, alcanzando conversiones super.i

suero neutralizado, con minimas necesidades de suplementacién nutricional externa.

Ademas, el lactosuero contiene proteinas solubles, péptidos, vitaminas y oligo-
elementos que pueden actuar como fuente de nitrdgeno y cofactores para el crecimiento
microbiano, lo que permite reducir costes asociados a nutrientes adicionales (SISO,
1996). Estas caracteristicas lo posicionan como una materia prima semicompleja, eco-
ndémica y ya disponible en las propias instalaciones lacteas. Desde el punto de vista
ambiental, la valorizacién del lactosuero permite reducir significativamente la carga con-
taminante de este efluente, cuya demanda quimica de oxigeno (DQO) puede superar
| os 70 00 0etahg2023). Su Ransformacion en acido lactobiénico y coproduc-
tos como concentrados proteicos se alinea con los principios de economia circular pro-
movidos por la Unién Europea en el European Green Deal y la Agenda 2030, contribu-

yendo a reducir residuos y generar bioproductos de alto valor (Comisiéon 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 legislacion restringe su vertido directo

y se promueve su reutilizacion (Real Decreto 1/2001).
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1. Consideraciones previas

1.2. PRODUCTO: ACIDO LACTOBIONICO
1. 2Cdmpos de aplicaci-n del 8cido | actobi -nico

ElI 8cido |l actobi-nico destaca por sus propi e
mectahGetsi ®rr ez, Hamoudi Dyi cBhealsk accueanhii d2a0dlezs) | e ¢
variedad de aplicaciones, convirti®ndol o en un
sostenible y econ-mico unido a su funcionalida
un compuesto de valoryafiadicompdesgoamemengen®se
sect drass principales aplicaciones de este produc

S§mbitos:
f Far ma8i amedi ci na

El §cido | actobi - -nico ofrece grandes resul:t
ci-n de disoluciones conservantes (6Gati @sr azsu
Hamoudi y Bel.k abceesmiac2a0 1t2aymbi ®n su funcionali dad
tesis de nanopart2z2culas des (Al mand &= nallu etl,reassn yp ®r te
201.3)

T Cosm®ti ca

La capacidad de retener agua y actuar como

del 8cido | actobi-nico un ingrediente activo
(Shendur se,2y0 l1kbh)&edk at i | i za en | a fabricaci - -n de
dratant es, antienvejecimiento y otro tipo de p
Asi mi smo, es un compuesto especial mente %til en

ros8cea y otras patohAaoad?tasyad®Pmat ol - gicas

T Al i mentaci -n

El inter®s por el §cido |l actobi-nico en el
medi da durante | os % timos afos, siendo cada v
con diversas finalidades, ya sea como agente ac

(Latvia University of Life Science20489d Technol

Otra funci-n relevante de este producto den:
capacidad para actuar como conservante natur al
bi anas frente a diferentes pat-genos. Al mi s mo
ant eerdsiavs bacterias (d:83Pdvd&ad?2 02.2nhtestinal
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1. Consideraciones previas
T I'ndustria qu2mica

Dentro del 8mbito de | a industria qu2mica, ¢
|l a fabricaci-n de detergente biodegGatdia®d eszy |
Hamoudi vy ,B&IlR3gcemi
1.2.2. Demanda actual del 8cido | actobi - -nico

Debido a sus mw  tiples aplicaciones, el §cC |
compuesto emergente en diversos sectores. Su f
demanda de productos sostenibles por parte de |
di da elt ecrrmeecriceando del producto, cuyo valor se e
madamente 1400 millones de euros entre 2024 vy
anual compuest o (eTcChAnCav Rdee2l4)7., 8% ( T

Entre |l os distintos 8mbitos de aplicaci - -n d¢
m®ti co y biom®dico/farmac®utico son | os predom
producci-n destinada a dichos campos.

Las tendencias recientes enskani mdugsksendba co
promueve el desarroll o de i nugrgdil éegnutge sp rnoum uteivfeu

el aprovechamiento de subproductos (especi al me
el aborar i ngahlidmmert eys RdARWIr,z favorecen |l a util
| actobi-nico en el sector.

El sector cosm®tico en Espafa se ha consoli
pul sores del desarroll o econ-mico del pazs en |
turaci -cnt odrelr esgei str - dAn % mmemtne adieglo 12s 10 400
eur otsarn,paz024) . Los productos destinados al cui
del consumo total y constituyen una de | as cat e

Spai Verd y Skin Generics son ejemplos de en
i ncluyen productos fabrictatdos nacpaePon udterc@t g
| ado, l a industria farmac®utica espafola es un
nom2a del paz2s. Compuesto por 370 empresas, es
mi hee de euros en I0D2a&890 EB2As( Afiif ras sit Yan a
mayor mercado farmac®utico de |l a Uni -inniEsif opea

teri ®amied adl024) .
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1. Consideraciones previas

Esta industria destina cerca de 1 400 millo
posicion8ndose como el segundohaseg&neoa 2@ARM4imayor
Esta apuesta por |l a innovaci-n que caracteriza

raci-n de nuevos compuestos como el §cido | act

1. 2Estrategias deelpr®diudeil mactobi -nico

ElI 8cido | actobi-nico se ha consolidado c¢omo
con una amplia gama de aplicaciones en expansi
tria farmac®uti ca, cosm®tica, alimentaria y di
agent eague, antioxidante y humectante, junto <c
ha i mpulsado una demanda creciente que hace nec
ducci-n eficientes, escalables y sostenibles.

Actual ment e, existen tres vZzas principales
l a s2ntesis qu2mica convencional, | a biocat$§8lis
A continuaci-n, se describen estas tres metodol
terios clave como | a estequiometr2a de reacci - n,
n- mica, |l a escalabilidad industri al y |l a sost el
1.213 S2ntesis Qu2mica por Oxidaci-n Catal?2tic

La producci-n industrial de 8cido | actobi - ni
catal2tica de | a | actosa en medi o acuoso. Este
neos, habitual mente metales nobles como pal adi ¢
carb activado, para facilitar |l a oxidaci -n sel €
| a | acutucssiestt(okKl 2007) . EI proceso se |l eva a cabo

agitado (CSTR) para catalizadores enPBR)spensi
para catalizadores granul ados, operando bajo c

(hasta 10 bar) y tempébfatA€C)apamadepadams z@501 a

mi zar | a degradaci-n t®rmica del sustrato.

El contr ol del pH es un par8metro operativo
un §8ci do, por | o que se requiere | a dsosificaci
NaOH para mantener el pH en un rango - pti mo, en
y selectividad del catalizador. Sin embargo, I

13



1. Consideraciones previas

pueden ocurrir reacciones secundarias indeseabl
del enl ace glicos2dico o | a sobreoxidaci-n a o
mi ento y generan una corriente de salida con co
poductibiseat(.Gl 2008) . Como consecuenci a, |l a etapa
tada, encareciendo el proceso al requerir de o
das como | a cromatograf2za de intercambio i -nico
rad

Adems8s, |l a gesti - -n del catalizador present a
reactores tipo CSTR, donde se emplean cataliza
necesaria una etapa de filtraci-n eficiente pa
caso acect arees de | echo fijo, aunque el <catalizad
surgir |imitaciones en |l a transferencia de mat ¢
superficie del catalizador) como interna (difu
aéctar negativamente a |l a velocidad gl obal del
de | os metales nobles wutilizados, as? como su
vaci-n por envenenamiento o |ixiviaci - ‘tme,s | o que
operativos. En conjunto, y como recogen divers

alternativa con un alto consumo energ®tico y ul

|l es caros, | o que | o convierte enlwma 2pXki) .n po

1. 223 Biocat8lisis Enzim8tica

La biocat8lisis enzim8tica emplea enzi mas a
dores altamente espec2ficos, l o que permite mi
operar bajo condiciones m8s suaves que en |l a ru

at mois¢ ®r temperaturas$0mdd€er ygdausn (PpHO cercano a |

(67). De esta forma se preservan | aoridkiedigsrti dad
al, 2007) . En particul ar, se ha demostrado exp
cel obi osa deshidrogenasa (CDH) o |l a carbohidrat

ducci -n de 8ci dadwesgchohB oAdiked.sa4L2007) .

Este enfoque biocatal?2tico presenta una <con

distinta respecto a | a rwpsat rgee2mmioc& i ekt haeeevapaa
compleja y costosa, ya que primero se debe de
mente un hongo) para que produzca |l a enzima de

l isis celular y posteriorment e 8fea cpar cecxe deen sa vlaa

14



1. Consideraciones previas
ai sl ar Il a enzi ma. Una vez obtenida, l a enzi ma
sustrato de alta pureza, | a |l actosa refinada, [

La etapa de reacci-n tambi®n plantea desaf?
estas enzimas requieren cofactores o mediador ec
el caso de | a CDH, €es necesari o un aceptor de
de macen&ai nua, |l o cual exi gmze I m8dic®bo (demcdius
gunda enzima como |l a | acasa) o0 sistemas el ectr
jidad del di sefTo delamienagdketrarl 2y 0dgl. B odbeem SkB
zado altas productividades volum®tricas a esca
se ve |imitado por | os altos costes asociados
ma s , as2 como su estabilidad operativa | imitad:
1.233 Fermentaci-n Microbiana

Como solwuci-n integral a las Ilimitaciones ¢
fermentaci-n microbiana wutiliza el mi croorgani
una verdadera "microf8&brica" autorreplicante vy
t er ieds gd&nseeruod o mpanrass r eal i zar esta bioconversi -
pri mera vez en el trabajo pionero de Stodola vy
bases para |l a investigaci -n pPstedomonas TCaehis
| ensA niovgeul2 nti c o, el mecani smo se basa en una s
zada por el propio sistema enzim8tico de | a bac
a | a membrana celular oxida | a di-hatbemanah wywnseéen
gundo, anasdabtdroliza este intermediario para
| actobil-onnsca2@01 3) . Todo el sistema, incluyendo |
de cofactores necesari os, est 8 contenido y es

Una caracter2stica c¢clave de esta bioconvers
| actobi-nico (LBA) no est8 acoplada al creci mie
porta como |l a s2ntesis de un metabolito secunde
i ntsei fica principal mente cuando | a proliferaci
detiene. Esta particularidad biol-gica condicio
del proceso, gue, tanto a escala de | amboratori
dos fases diferenciadas. En primer Il ugar, una
una el evada densidad de biomasa catal 2ticament

15



1. Consideraciones previas

de producci-n, en |l a que | as condiciones del (ol
dad metab-lica de |l a biomasa hacia | a s2ntesis
proceso se | leva a cabo bajo condicionas suaves:
(2535 AC), presi-n atmosf®rica y un pH cercano
requerimientos energ®ticos y facilita el manej

Este comportamiento bif8sico impone una ser.i
tivas en el disefo y control del proceso. Var i
pH, | a composici-n del medio y |l a fisiolog2za de
en |l a eficiencia global del sistema. Por ejempl
ox2geno es esencial, se ha observado que su exc
gue obliga a un control precl cmesta eall2a@)agiAtsaci - |
mi smo, el estado fisiol-gico de | as c¢c®lulas ut|
en | a productividad del cultivo, ya que c¢c®l ul a:

nar fases de | atencia prol ongladmesto.yalkRRadjla2sb )t.a s a ¢

La principal ventaja competitiva de esta r.
sustrato. La posibilidad de emplear <corrientes
dr 8sticamente | o0os costes de materia prima y al

econom?2a cligrmsud.aarl 20A1). Aunque | adewmnptdr deempur

puede ser m8s compleja debido a | a presencia d
medi o, l a simplicidad y bajo cauptsd ryeeadm alsa oper
bi oceansvi - n | a convierten en |l a opci-n m8s atr acf

sosteni bl e.

1.243 Evalwvuaci-n y selecci-n de |l a vZ2a m8s pro

Considerando | os criterios t®cnicos, econ - mi
mentaci-n microbiana se posiciona como | a alte
ducci -n sostenible de 8cido |l actobi: -nico. Frent
ticasdiyoamebi ent ales de |l a s2ntesis qu?2mica, Yy a
proceso enzim8tico, la fermentaci -n ofrece un
t ®cni ca, eficiencia econ-mica y alineaci-n con
utiizlaci -n de microorgani smos como sistemas cat e
empl ear materias primas residual es, permite re
operaci-n y aumentar | a sostenibilidad del pro
| €«d onada como base del presente estudio.

16



1. Consideraciones previas

1.3. SUBPRODUCTO: CONCENTRADO DE PROTEINAS DEL LACTOSUERO

1.3.1. Campos de aplicacion y demanda actual del concentrado de proteinas del

lactosuero

El concentrado de proteinas de suero (WPC) es uno de los coproductos mas
valorizados de la industria lactea, especialmente cuando se aplica tecnologia de mem-
branas para su recuperacion directa desde el lactosuero fresco. Gracias a sus propie-
dades funcionales, como su alta solubilidad, capacidad espumante, emulsionante y ge-
lificante, asi como su elevado valor biolégico, el WPC ha adquirido una posicion central
en el mercado global de ingredientes proteicos. Actualmente, su uso se encuentra am-
pliamente extendido en sectores clave como la nutricion deportiva, los suplementos die-

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

El principal sector de aplicacion es la nutricion deportiva, que representa aproxi-
70 % del de
de los estilos de vida activos, al crecimiento del mercado del fitness y a la demanda

madamente el consumo tot al
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

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

consumo, orientados al control

WPC se emplea como ingrediente funcional en panaderia, reposteria, productos carni-
y |
asuusoenf

fortifi

nados,
(3
(2

cCosS 8cteos recombi

as infantil

y
recoge esta distribucion sectorial.

r mul es %)

%)

y

cadas cosm®ti ca (Fact MR,

80%

60%

40%

20%

Suplementos  Procesamiento
dietéticos de alimentos

Formulas y
alimentos para
bebés

WPC por

Bebidas y otros
usos

0%

Nutricién
deportiva

Fi 1. Consumo de s e

g.
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1. Consideraciones previas

En cuanto a la distribucién geogréafica del mercado, el consumo de WPC se con-
centra principalmente en economias industrializadas con una fuerte cultura lactea y altos
niveles de desarrollo del sector de la nutricion funcional. América del Norte lidera con el

36 % del mercado gl obal, i mpul sada por

Estados Unidos y Canad8. Le sigue Europa

Francia, Paises Bajos e Irlanda han consolidado industrias lacteas fuertemente integra-
das con tecnologias de ultrafiltracién y secado, facilitando el acceso a proteinas de suero
concentradas. La regién Asia-Pac 2 f i c o, con un 24 % del

pansién acelerada, especialmente en China e India, debido al crecimiento de la clase
medi a, l a urbanizaci-n y |l a adopci - -n de
corresponde al resto del mundo, donde América Latina, Oriente Medio y Africa comien-
zan a mostrar un desarrollo incipiente del consumo de WPC, ligado tanto a la innovacion
en productos funcionales como a la mejora en la infraestructura industrial. Esta distribu-

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

40%

30%
20%
10%
B

Norteamérica Europa Asia-Pacifico Resto del mundo

Fig. 2. Consumo dFortudeBasiness Insightse 2023). n

La creciente demanda global de WPC responde no solo a factores nutricionales
y tecnoldgicos, sino también a tendencias econdmicas y medioambientales. En este
contexto, recuperar proteinas mediante ultrafiltracion 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 produccion y gene-

rar multiples productos de valor afiadido a partir de una Unica materia prima.
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1. Consideraciones previas

1.3.2. Estrategias de produccion del concentrado de proteinas del lactosuero

El concentrado de prote2nas de suero (WPC)
val or afadido qgue se obtiene exclusivamente a
quido generado tras | a coagulaci-n de | a | eche

resiiod anteriormente considerado un desecho pro

bl es de gran i,mtuer s rmatnreiceinomeanl sol uci -n tras
case2na. La valorizaci- -n de estas prote2znas mec
mi t iadnos ftorr mar el | actosuero en una fuente comer

En | a actuali dad, |l a producci-n de WPC a ni
mente mediante wultrafiltraci-n, un proceso que
componentes(cdmb baetosa, Jmedcirantees me mlgrueanas co
tamafo de poro ajustado al peso mol ecul ar de |

per mite concentr dsuelraocs spirnotsedmeatserdleas a tratam
t ®r mi cos agresivos, l o que garantiza | a conser:
bi oactAvpamtdir de este proceso se obtienen dis
seg¥n su <concentraci-n proteica en base seca
(Owul,at2a012) .

La adopci-n industrial de este m®todo se ha
giones con fuerte tradici-n quesera y capacidad
manioar | aGrdaandes operadores del sector | §ct eo,
Fonterr a, han incorporado sistemas avanzados d

por atomizaci- -n para prodsugenrs WPERIBIe. alta cal ic

En el contexto dlal epereeséennederabbaposecuenci e
a criterios de viabilidad t®cnica como a princi

ya que se recuperan fracci onee ivmaflrieutaisl idzea duon. f
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2. Objeto

El presente Trabajo Fin de Grado tiene por
destinada al tratamiento y valorizaci - -n del | a
separaci-n por membranas y procesos fermentati\
deml to valor afadido. Esta propuesta se inscrib
cionales de transici-n hacia una econom2a sost
Desarroll o Sostenible (United Nations, 2015) , (
mi 6 ® n, 2019) vy el Pl an de Acci-n para | a Econo
2020) .

La industria | 8ctea se identifica como un s
debido a su elevada generaci-n de subproductos
como por su intensa demanda energ®tica y su co

carboelb sector agr o2l 3Qmeenrtyaarni,o 1(6MABGA| B0 @4 x .

En el marco de este disefo, se propone | a ob
inter ®s: un concentrado proteico (WPC) medi
BA) mediante fermentaci-n aerobia del per mea
i @xi dado con propiedades antioxidantes, gue
mandado en |l as industrias alimeatapl2a014)ps m®i
producci-n mediante fermentaciPsrerumiiomoomlisana

et rmdremiste | a conversi-n directa de | actosa

~ N QO O —~ Qo
X 9 < ®d w — o

-genas ni condiciones reactitvamsi agprisma asl, le:
uer o (dBuwlgcid al 2021) .

n o

Frente a otras rutas de s2ntesis como | a ox
dores met8licos y condiciones de proceso seve

r la estabilidad de |l as enzimas y el elevado

®©® O D

z
Y
fermentaci-n aerobia se presenta como | a opci - |
| orizaci-n de corrientes residuales con alta c:
mite diversificar | a cartera de prodectasn-obt er
bi ®n reduce el i mpacto ambiental asociado al ve

gu2mica de ox2geno (DQO).

Desde el punto de vista normativo, el proce
ces del Regl amento (CE) NU 1069/ 2009 sobre sub
(UE) 2019/ 1381 sobre transparencia en | a cadense
ti - n matmbli erecogi dos en | a norma | SO 14001: 2015.
cumplimiento de | os ODS 9 (industria, i nnovaci

consumo respornysdlBl (acci-n por el cl i ma).
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3. Descripci-n del proceso

3.1. LOCALIZACION DE LA PLANTA

La eleccion de una localizacién adecuada para una planta de tratamiento y valo-
rizacion de lactosuero es un aspecto clave para garantizar su viabilidad técnica, econé-
mica y ambiental. En este sentido, el emplazamiento debe responder no solo a criterios
logisticos y de infraestructura, sino también a los principios de sostenibilidad y eficiencia
energética promovidos por la Unién Europea a través de su Agenda 2030, el Pacto
Verde Europeo y los planes nacionales de transicién hacia una economia circular (Eu-

ropean Commission, 2019; United Nations, 2015).

Se propone ubicar la planta en el Poligono Industrial de Salcedo, situado en el
concejo de Navia (Asturias), a tan solo
S.A. (Reny Picot), principal proveedor del lactosuero (Fig. 3). Este emplazamiento per-
mite una conexidn directa con la carretera N-634 y, a su vez, un acceso rapido a la
Autovia del Cantabrico (A-8), lo que facilita tanto el suministro de materia prima como la
distribucion 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. |l magen satelital o

23

5

km de



3. Descripci-n del proceso

El poligono cuenta con una parcela edificablede28 11 m] (referenci a

6331103PJ8263S0001SB), dotada de todos los servicios necesarios: abastecimiento
eléctrico de alta y baja tensién, red de alcantarillado y saneamiento, alumbrado publico,
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 gestién ambiental, tal y como promueve la nhorma ISO 14001:2015
sobre sistemas de gestion ambiental en entornos industriales (ISO, 2015). Ademas, el
poligono dispone de zonas de aparcamiento que mejoran la accesibilidad y las condi-

ciones laborales del personal.

En cuanto al suministro de productos quimicos para los procesos, destaca la
presencia de Brenntag Quimica, ubicada en el Poligono de Silvota (Llanera), como pro-
veedor regional de hidroxido de sodio (NaOH) y otros reactivos utilizados en limpieza
CIP y ajuste de pH. Esta empresa distribuye soluciones de sosa caustica industriales a
nivel nacional y dispone de logistica para entrega en planta (Brenntag, 2024). Por otro
lado, para el desarrollo de procesos biotecnoldgicos con Pseudomonas taetrolens, se
prevé la adquisicién de cultivos iniciadores liofilizados y nutrientes especificos (como
fuentes de nitrégeno 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 cercania de la planta al Aeropuerto de Asturias (OVD), a menos de una hora
por carretera, facilita la recepcion rapida de estos materiales biolégicos en condiciones
refrigeradas o estériles, cumpliendo con normativas de transporte seguro de agentes
microbioldgicos (IATA, 2024). Esta accesibilidad aérea es clave para garantizar la tra-
zabilidad y la continuidad operativa en procesos que dependen de la viabilidad del

indculo o de lotes de produccién especializados.

La ubicacién seleccionada también favorece la dimensién social del proyecto,
uno de los pilares de la sostenibilidad segun la Agenda 2030. Navia ofrece una buena
calidad de vida para los trabajadores: acceso a servicios sanitarios y educativos, red de
transporte publico, 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 produccién limpia (Gobierno del Princi-
pado de Asturias, 2023).
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3.

Descripci-n del proceso

3.2. POTENCIAL ECONOMICO Y TAMAN O DE LA PLANTA

d
d

r
d

c

ElI presente proyecto contempla el disefo de
actobi -nico por v2a fermentativa, con una caps:
iarios de | actosuero dul ce. Esta materia prim
uct é adendustria quesera, es utilizada como su
l evado a cabo poPselddomnemasrigheap soicensde est a
aci-n operativa, se estima una producci - -n diai
e 8tmadoobi-nico, | o que representa un vol umen

onsiderando 330 dzas operativos por afo.

A pesar del creciente inter®s en |l a producc

mentativa no ha alcanzado todav2a un ni vel de i

o O 9 o

O O

d

a mayor2a de |l os estudios relacionados con el
alekes , | aboratori o o, en el mej or de | os casos,
ratamiento de 10 000 Il itros diarios de | actos
ealista, que permite evaluar el comportamientc
iciones cercanas a |l a aplicaci-n industrial,

ersi-n y riesgo qgue supondrza una planta de me

Este enfogque intermedio facilita no solo | a
e vista t®cni co, sino tambi®n | a recopilaci - -n
mpliaci-n futura. Asi mi smo, al tratarse de wun
i@aon una escala que permita ajustes operativos

e rendi mientos sin comprometer |l a viabilidad ¢

En t®r minos generales, el proyecto propuest
avorable, gracias al bajo coste del sustrato e

|l evado del producto final

Como se muestré4 en I8x efi gdwersa i nada a | a inst
aniza en dos zonas diferenciadas: una cubiert .
nas di mensionesd4dhpmei maddse dBcho porEn62 amet r
ona exterior se ubican distintos tanques de al
i - n, as? como un espacio destinado al apar cam
ubierta alberga ,uaapbancandedpsbceada al cont
asper acy omtesa dedicada a |l a realizaci-n de | o0s

d as fr ageemieadmadso s .
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Descripci-n del proceso

ALMACENAMIENTO
EXTERNO

PRETRATAMIENTO REACCION
____________________ N
I
' CONTROL DE
|
POSTRATAMIENTO I CALIDAD
|
|
|

NMLG 1Jc

OFICINA DE CONTROL

Fig. 4. Distribuci-n d
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3. Descripci-n del proceso

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 operacion por
lotes, estructurando el proceso en tres grandes bloques operativos: pretratamiento,
reaccioén y postratamiento. Estas etapas se ejecutan de forma simultdnea cada dia en
distintasuni dades, procesando una tanda de 1
etapa de fermentacion representa el cuello de botella del proceso por su elevada dura-
cion, el dimensionamiento de los equipos y la planificaciébn operativa se han articulado
en torno al biorreactor principal y al sistema de inoculacion, cuya sincronizacion resulta

esencial para mantener la cadencia de produccion.

La decisién de fraccionar el tratamiento en tres lineas simultaneas pero despla-
zadas temporalmente permite maximizar el uso de los equipos y asegurar un flujo cons-
tante de produccion. Aunque cada lote requiere tres dias para completar todas las eta-
pas (pretratamiento, reaccion y postratamiento), la planta esta configurada de forma que
cada unidad funcional trabaja cada dia en una fase distinta del proceso. De este modo,
una vez estabilizado el régimen de operacion, se obtiene una produccion diaria continua

a través de una planificacion en cadena tipo escalera.

Este escalonamiento operativo esta coordinado con los ciclos de limpieza y pre-
paracion de equipos (CIP/SIP), gue se integran entre fases para evitar interferencias y
garantizar las condiciones higiénicas exigidas. Ademas, dentro del bloque de reaccion
se dispone de dos biorreactores operados en desfase de dos horas, lo que permite fle-
xibilizar la transferencia de cultivo desde el tanque de inoculacién, minimizar tiempos

muertos y mejorar la eficiencia general del proceso fermentativo.

La planificacién 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 coordinacion temporal de cada etapa del proceso. Las barras de colores
(rojo, azul, verde y violeta) representan los tiempos de operacion correspondientes a

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

pieza CIP/SIP de apr oxi mada me natiw, adnqub enrdex .

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

pecificas o el tipo de ensuciamiento presente.
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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 i
2027), regulado por el Reglamento (UE) 2021/783, proporciona apoyo directo a proyec-
tos relacionados con la economia circular y la mejora medioambiental. El programa Ho-
rizonte Europa, bajo el Reglamento (UE) 2021/695, constituye el principal marco de in-
vestigacion e innovacion de la UE, incluyendo dentro del Cluster 6 lineas especificas
para bioindustrias, biorrefinerias y valorizacion de residuos. También destaca la Circular
Bio-based Europe Joint Undertaking (CBE JU), una iniciativa publico-privada recogida

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

3.3.2. Descripcion general del proceso

Primeramente, se aplica una centrifugacién para eliminar grasas y sélidos gran-
des. A continuacién, una microfiltracion retira patégenos y particulas finas, seguida de
una ultrafiltracion para separar proteinas de alto valor, que se recuperan por separado.
Finalmente, el suero clarificado y libre de proteinas es conducido a la etapa de inocula-
cion, donde se ajusta el pH con NaOH y se afiade el cultivo microbiano (Pseudomonas

taetrolens) y los nutrientes requeridos para la fermentacion.

La fermentacién aerobia se lleva a cabo en un biorreactor alimentado con aire y
lactosuero inoculado, donde la lactosa es transformada en acido lactobionico (LBA).
Esta etapa constituye el nacleo del proceso biotecnolégico y el principal cuello de botella

en términos de tiempo operativo.

Tras la fermentacién, se separa la biomasa microbiana por centrifugacion, y el
sobrenadante es sometido a una segunda ultrafiltracién para eliminar restos de protei-
nas solubles. El producto se concentra por 6smosis inversa, donde se extrae agua. Pos-
teriormente, se desmineraliza por intercambio idnico, y finalmente el &cido lactobiénico

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

3.3.3. Diagrama de bloques

En | a Ssieguprraesent a el di agrama de bl ogues de

representa de manera simplificada | os procesos
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4 . Bal ances de materia y energ?a

Los balances de materia y energ2a se desar
di ent e, donde se exponen de forma estructurada

obtenidos se presentan de manera sintetizada et
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4 . Bal ances de materia y energ?a

Tabl a Bal ances de materia y energ?2a del proceso gl obal
Corri 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Agua 9 56! 91.19 47.9 47.10 0€10 0¢ 94. 79 38 512 9 67.867.
Gr as a 25. € 25. ¢ 0. 3 0. 3 - - 0. 2 0.1 0.1 0.0 0.0
b-l actogl o 46.C 0. 4 45. € 45. € - - 0.5 45 .1 27. 17.1 0.0
Ul actoalb 15.% 0.2 15.2z 15. 2 - - 0.2 15.(C 9.3 5.7 0.0
Ma s a
ciclo
Otr as prc 15. ¢ 0. 2 15. 2 15. 2 - - 0. 2 15.C 9. 3 5.7 0.0
Lactosa 521. 0.0 521. 521. ) - 5.2 516. 10. 505. 0.0
Mi ner al 71. E 0.0 71. 5 71. & - - 0. 7 70. ¢ 3.5 67.3% 0.0
S-lidos s 5,43 ¢ 51 7. 2.4 2. 4 i ; 1.6 0.7 0.4 0.3 0.0
dos no di
TOTAL 10 22z 138.10 0€10 0&€10 0€10 0€ 120. 9 98 573 10 27867.
T (U0« 4 4 4 35 6 5 45 35 35 35 30 30
P (kF 101. 101. 101. 250. 101. 101. 101. 30.0101 101. 101.
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3. Bal ances de materia y energ?a

Tabl a Bal ances de materia y energ?2a del proceso gl obal
Corri e 12 16 17 18 19 13 14 15
Agua 96 7. 1 1828 70 Agua 11.1 204. -
Gr as a 0.0 0.0 0.0 NaOH 0. 4! - -
b-l actogl ot 1.7 1.7 15. . Bi oma - 0.2 -
Ul actoal bt 0.6 0.6 5.1 Aire - - 682.
Masa p
cl o (
Otras proi 0.6 0.6 5.1

Lact osa 50. 6 37.7 455,

Mi ner al e 6. 7 6. 7 60. |
S-lidos sus 0.2 0.2
no di suel
Lactobionat - 4 . 3 -
Bi omas a - 1.07 -
TOTAL 1 027 1 23t9 24 TOTAL 11. € 204. 682.
T (UC 30 30 30 T (U 20.1t 20.0 25.¢C
P (kP 150. 101. 101. P (kF101. 101. 101.
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3. Bal ances de materia y energ?a

Tabl a Bal ances de materia y energ2?a del proceso gl obal
Corri 20 21 22 23 2 4 25 26 27 28 29 30 33
Agu a 7.5 9 90: 618.65 877 921 361 361 38 18.
Gr as a 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
b-l act ogl ¢ 0.0 17.1 7.0 429. 0.0 10.: 10.: 10.:10.
Ul actoal 0.0 5. 7 2.3 143. 0.0 3.4 3.4 3.4 3.4
Otras pr 0.0 5.7 2.3 143. 0.0 3.4 3.4 3.4 3.4
Ma s a
ciclo Lactosa 0.0 10.3 0.7 407. 0.0 9.6 9.6 9.6 9.6
Lactobior 0.4 471. 32.¢18 62 0.0 438. 0.0 0.0 0.0
sodi o
Ccido | ac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 410. 410. 410
Mi ner al 0.1 67.2 4.3 2676 0.0 63.(30.( 0.1 0.1
S-lidos s 0.4 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.O0
dos no di
Bi omas a 1.0 0.1 0.1 0.0 0.0 O0O.0 O0O.0 O0.0 0.0
TOTAL 9.3 10 47 667.88 3C7 92 18911 831 81 455
T (U 30 30 30 30 30 30 30 30 30
P (kF 101. 101. 150 5500 101. 150 150 150 101
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3. Bal ances de materia y energ?a

Tabla 1. Balances de materia y energ?a del proceso gl obal

Corrie 31 32

Aire 44 29¢ 44 29¢

TOTAL 44298. 44298,

T (UC 180 70

P (kP 101. 3 101. 3

36



S . DI AGRARMAU JDE




5. Di agrama de flujo

ElI esquema general del proceso, con su divi s
tecnol -gica y postratamiento, se representa en
gurfa el cual recoge |l a secuencia de operaciones
ni zada por |l ot es. Este diagrama ha sido el abol
(E-BSO/ LEENNE 1| SO 10628:2001), que establece | as di
di agramdsandeas de proceso, incluyendo tipos de
flujoi,f iicdeecnit-n de equipos y flujos, y presentac
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6 . Il ntegraci -n energ®tica de procesos

6.1. ANCLI SIS PI NCH: DETERMI NACI CN DE NECESES
SERVI CI OS

Con el fin de evaluar y optimizar | a eficie
ha i mplementado | a metodolog?2a de AnS8lisis Pinc

|l a dependencia de servicios externos mediante |

decal efacci-n y refrigeraci-n a trav®s del m8 X i
terna del sistema.

Par a el ans8lisis, se seleccionaron tres cor1
frz2a, cuyas caractefmabt.acds se detallan en | a

Tab2 a Datos de |l as Corrientes de Proceso para

Corrientes 1 2 3

Tin (°C) 4 75 50

Tout (°C) 35 45 40

oH (kW) 83.55 -87.86 -28.02

cp (kJ/kgK) 3.85 4.18 4.18

I (kgls) 0.7 0.7 0.67

CP (KW/K) 2.70 2.93 2.80

Tipo Fria Caliente Caliente

Tin' (°C) 9 70 45

Tout' (°C) 40 40 35

Las corrientes seleccionadas son:

T Corriente 1 (Fr2za): Lactosuero que debe ser c
macenami ento (4 AC) hasta | a temperatura de
(Secci -n | de pretratamiento).

T Corriente 2 (Caliente): Agua de servicio util

frig§ndose desde 75 AC hasta 45 AC (Secci-n |

T Corriente 3 (Caliente): Agua de refrigeraci-n
tador principal, que cede calor al proceso Yy
AC (Secci-n 11).
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Es i mportante justificar | a exclusi-n de otras
salida del secador por atomizaci-n, a pesar de
biente, no se consider- para | a integreati - n. E
peratura y alta humedad harzan que el di sefo d:¢
perar su energ2a residual fuera complejo y cos
del ahorro energ®tico. Asi mi s mo, el remactor de
autosostenibles, con un requerimiento ener g®tic
aportar2a un beneficio significativo al si st emz

6. 1.1. cCGmpuastdadi pi cipr mblderma

Las curvas compuest as son una representaci

rat-inaal fH)a qgue agrupan todas | as <corrientes c.
(curva compuesta caliente) y todas | as corrien
La perdidentcada tramo de estas curvas es | a invi
flujo de I a corriente o de |l a suma d&CRorriente

La construcci-n de | as curvas compuestas se
de temperaturas en una serie de intervalos def.
salida de todas |l as corrientes. Dentro de cada
curva coMPRessa ¢btiene mediante |l a suma de | as
todas |l as corrientes activas en dH¢heni ctaemval
tramo se calcula c®#®tB por phfadvatoadigh)h ade t emp

dcho interval o. Los c¢c8lculos para |l a construcc

cogen en3dla Tabl a

Tab3. aDatos de | os corrientes extra2dos para | a

2 3 1 Tc(°C) "Hcint He (kW) T:(°C) Hine Hre (KW) Qmin (KW)  Servicios

75 115.88 0.00 calefacciéon
2.93 50 73.22 42.66
2.93 2.80 45 28.65 14.01 35 115.88

280 270 40 1401 0.00 4 83,55 32.34 32.34  refrigeracion

Dado que | a transferencia de calor solo es pos

una m8s fr2a, |l as curvas compuestas no pueden

4 2
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termodi n8mica del intercambi o, se impone wuna d
aproxi n@gh, negtablecida en 10 AC para este est.
compromi so entre |l a maximizaci-n de |l a recuper
en el 8rea de | os intercambiadores.
Para cumplir con este requisito, l a curva c
mente hacia | a derecha hasta que |l a distanci a
i guagimi@ls peci ficado. Esta estrategia aumenta | a
transferencia de calor, l o que se traduce en u
querida y, por consiguiente, en un menor <coste
80
70
80 AT, =40 °C
50
£ a0
—
30
20
10 | Qretmin = 115.88 kW
0 20 40 60 80 100 120 140
H (kW)
Fi 8. Curvas compuestas caliente y fr?2
El anglisis visual de |l as curvas compuestas
cuentra en todo momento por encima de |l a curva
tema como un problema umbral (Threshold Probl en
se reguiuea servicio de calefacci-n externo, ya
corrientes fr2zas puede ser satisfecha por | as
un excedente de calor en |l as corrientes calient
servicio de refrigeraci:-n.
6.1.2. Curva compuesta gl obal
La curva compuesta global es |l a herramienta
visualizar |l as necesidades netas de energ?2a de
Pinch. A diferencia de |l as curvas compuestas i
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un di agematmalgd?®a fCente a temperatura corregida (

de calor neto acumulado a trav®s de | os distint
A par pinre sdtedbl eci do, se calculan | as tempera
plazar | as escalas de temperatura y poder repr
di agr ama. Las temperaturas corregidas se obtier
WY
Y Y _— [ 1
C
WY
Y Y — [ 1
C
Para corrientes fr2as y calientes respectiv
Para poder cuantificar con precisi-n | as ne
punto de estrBingoahamsenamwl|l ioc- el algoritmo de |

m®t odo consiste en una cascada de <cal or a trav(

rge da, calcul ando edCPhalyarmtefde@jondal pabof net c

Tab4 a Cascada de energ?a del proceso.

T*(°C) Tt 2 3 1 ECR bt Calor ®Hwum PHwm  Servicios

70 r 0 0 calefaccion
45 25 293 293 73.22 exceso 73.22 73.22
40 5 293 2.80 573 28.65 exceso 101.87 101.87
35 5 280 270 0.11 0.53 exceso 102.41 102.41
9 26 270 -2.70 -70.07 déficit 32.34 32.34 refrigeracion
La curva compuesta globall aesfwWgepmi eeg I apre
interpretaci-n visual de | os requeri mientos en
extrae | a |l ocalizaci-n del Punto de Pinch en T*
restricci-n termodin8§mica y donde |l a necesidad
Por encima de esta temperatur a, el si st ema
confirma una necesidad nuwhamidoe kW)l .e flancvce r-sna neexntte
debajo del Pinch, | a curva muestra un excedente
en el extremo de menor temperatura determina | a
32.34 kWmi(rQa forma c-ncava de | a curva ("Bol si
un el evado potencial de recuperaci-n de calor i
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En conclusi-n, el an8lisis gr8fico de |l a cu
m®r i cos obtenidos, demostrando que el proceso
cuanto a calefacci-n y requiere exclusivamente

unaearga t®rmica de 32.34 kW

80

70 be——— T*pinch = 70°C

Timax sum servicio — 58.96 °C

60 | —

50 |

T (°C)

40 |
30 }

20 t
Qper min = 32.34 kW
10 +—m——»

° 0 26 46 sb éo 160 120
AH (kW)

Fig. Curva compuesta global qgque contiene un bo

Adicional ment e, el ans8lisis del "Bol sill o d
timizaci-n avanzada. El Ve®r tnkxsemdeeesitei o+ sbB
AcC, representa | a temperatura m8xima a | a que
facci-n auxiliar wutilizando el <calor excedente
peratur a, ser2za factible genararabgde calmiaenteé
53.96 AC-5)T, =l oT*que podr2a emplearse en otros
sereio para | a planta, aumentando a%n m8s | a ef

6. 2. TOPOLOGEZEA DE LA RED DE CAMBI ADORES DE

Una vez establecidas | as condiciones t ®Fr mi ¢z
procedi - al disefo de Il a red de intercambiador
situado por debajo del punto pinch. Seg¥%n | a n
ment epesreni t e el uso de servicios auxiliares de
restricciones t®rmicas estableci das, entre | as
cidades calor2ficas de |l as corrientes caliente
cakdica de | as corrientes fr2as:
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80 60 [

En este caso, se dispone de una corriente f
mica es de 83.55 kW, vy dos corrientes calientes:c
poni bilidades de calor de 87.86 kW y 28.02 kW 1
| or2fncasd. 8@ kW K (Corriente 1), 2.93 kWK (Cor

3), por | o que | a condici-n mencionada se cumpl

El vatiegrys dle0 AC, fija | a tempTer ast u7rOa Apd, n ccho nec

se indic- &Mtpearitoirrmednet eest e punto, y |l a curva ¢
la red de integraci-n energ®tica.

El procedi miento seguido consisti- en empar
manera progresiva, maximizando el aprovechamier
rrir a servicios externos. En primer |l ugar, se
rrtenl (fr2a), transfiriendo un total de 28.0
del <calor disponible en | a Corriente 3, que (gu:e¢

La Corriente 1 a%n requiere 55.7 kW adicion

objetivo, por | 0o gQgue se empareja a continuaci
transfiere dicha cantidad. Esta integraci-n pe
t ®r mecal a corriente fr2a. Sin embargo, |l a Corri
de 32.2 kWw, el cual no puede ser aprovechado i
servicios auxiliares de refrigeraci-n.

A continuaci - n, se muestra |l a red de interc
esta secci-n del proceso, donde se han represe
flujos de energ?a intercambiados y | os servicic
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Pinch T*= 70C { T,=75°C

T=65°C
CP (KWI/K)_ DH (kW)
|
l750c [55.7kW  [32.2 kW 45°C
293 [2] O O —p 879
| 50°C 40°C
280 | [3F O > 280
|
|
|
|
: 4°C 35°C
270 | < O O —{1] 83.7
: 28 kW
Fi§g0 Topolog2?2a de |l a red de cambiadores pro
Esta soluci-n es coherente con | as directri
utiliza calefacci-n en el sector inferior al p L
del calor disponible en |l as corrientesntdel pr oc
de |l a condi Cdari®nite@®rarhioc@a uGP asegura |l a viabilid:
reali zados.
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7. Consideraciones de seguridad e impacto ambi e

ElI presente apartado tiene como objetivo an
ambientales asociados al di seffo y operaci-n de
§cido |l actobi-nico. El an8lisis considera tant
racn, empleando am&teinffjoeueaebarst | as interaccion
abi - -tico, bi-tico y antr . -pico. Se aplican 1 os
Directiva 2011/92/UE y su modificaci-n 2014/ 52
met odol og2a de Conesa (2020), cumpliendo con | a

(BOA&201132913) .

7. 1. RI ESGOS DE PRODUCTOS QUEMI COS Y Bl OLCC

7.1. 1. Productos qu2micos

En el mar co del presente proyect o, se ident
uti |l iygedes ados a | o |l argo de | as distintas eta
mento (CE) n.U 1907/2006 (REACH), todas |l as sus
a sus efectos sobre | a salud humana y el medi o
diente Piacthas de Seguridad (FDS), suministrada
art2culo 31. La clasificaci-n, etiquetado y con
tar8§ngbhbam®et o ( CE) n.U 1272/2008 (CLP), compl e
ventivas recogidas en | a Directiva 98/ 24/ CE sol
a agentes qQqu2micos. Se priorizar§ |l a sustituci
posi bl emplyemeeatiar 8n medidas de contr ol en | a f1

trabajador.

p Lactosuero crudo

El lactosuero no se clasifica como sustancia peligrosa segun el Reglamento CLP.
Sin embargo, su composicion rica en materia organica y su carga microbioldgica lo con-
vierten en un medio altamente susceptible a la degradacion bioldgica si no se almacena
adecuadamente. Para evitar fermentaciones no controladas, desarrollo de olores des-
agradables y proliferacion microbiana, se requiere su conservacion a temperaturas infe-
riores a 10 AC en tanques cerrados de acero in
alimentario. Ademas, se recomienda agitacion suave o recirculacion periodica para evi-
tar sedimentacion de sélidos y garantizar homogeneidad. En ausencia de estas condi-
ciones, el lactosuero puede generar condiciones anaerobias, favoreciendo la produccion
de compuestos volatiles indeseables como &cidos organicos, alcoholes o sulfuros (FAO,

2020). No se trata de un compuesto toxico; sin embargo, requiere medidas higiénicas
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durante su manipulacion por parte del personal. Debido a su elevada carga orgénica, el
contacto con producto degradado puede causar irritaciones cutaneas, infecciones su-

perficiales o reacciones alérgicas en trabajadores sensibles.

p Fracdieggrnasa y s-1lidos
Las fracciones separadas durante | a etapa
como peligrosas seCg¥n &lo Redgltamderet,o su el evada
su car8cter biodegradable | as convierten en une
puestos org8nicos vol 8tiles (COV), especial men

emi siones pueden genreireasgg @ | mircerso modle-sgiocsa y pr o

tales si no se gestionan adecuadament e. Por el
contenedores her m®ti cos, ,erne fceurmgpnti emheemtteo rceofnr il
nas pr8cticas para el mankijoddgr adabdess Bedeawvwi
mul aci -n prolongada y se programar8 su evacuac.i

l egislaciEsspaifagen2@22)
p Biomasa retenida en | a microfiltraci-n

Esta fracci-n concentra |l a carga microbiana
bacterias | 8cticas, |l evaduras y microorgani smo
est8§8 clasificado como peligroso seg¥%n el Regl a
gi coo baasjoci ado a contaminaci-n cruzada o0 gener e
Se evitar8 |l a aerosolizaci-n y .€l ceneattododisE
al macenar 8 en contenedores cerrados y se gestio
dabl e @onaf olran | egi sl aci -n vigente y | as buenas
(BPHEFSA, 2021).

p Concentrados proteicos de wultrafiltraci

Los concent-radtosa |deYadbgiobuling no estan clasificados
como sustancias peligrosas segun el Reglamento CLP. Sin embargo, son compuestos
biol6gicamente activos y térmicamente sensibles que, en ausencia de refrigeracion,
pueden desnaturalizarse o degradarse por accién microbiana, enzimatica o térmica, ge-
nerando compuestos nitrogenados volatiles como aminas (putrescina, cadaverina, his-
tamina), con riesgo potencial de irritacion respiratoria en espacios cerrados o mal venti-
lados. Para evitar estos procesos, se recomienda su almacenamiento a temperaturas
menoresa5 AC o su procesami ent o Watsimaedal., 20068). tr as | a
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7. Consideraciones de seguridad e impacto
- Etanol
El etanol es un | 2quido inflamable <co

que implica un riesgo significativo de incendio si se manipula cerca de fuentes de calor,
chispas o superficies calientes. Ademas, sus vapores pueden formar mezclas explosi-
vas con el aire en concentraciones relativamente bajas. Desde el punto de vista toxico-
l6gico, la exposicion prolongada o en ambientes mal ventilados puede causar irritacion
ocular, cefaleas, mareos y, en casos extremos, depresion del sistema nervioso central.
Por ello, su uso requiere ventilacion adecuada, almacenamiento en recipientes homolo-
gados y cumplimiento estricto de las medidas de proteccion personal y sefalizacion re-
glamentaria segun la normativa CLP (Reglamento (CE) n.° 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 esterilizacion (SIP) presentan caracteristicas alcalinas, &cidas o
enzimaticas que, en contacto con piel o mucosas, pueden provocar quemaduras, irrita-
ciones o sensibilizacion, segun sus respectivos rangos de pH (entre 2.5y 11.7). Durante
la manipulacién, es obligatorio el uso de equipo de proteccion individual (EPI): guantes
de neopreno, pantalla facial, mascarilla si hay riesgo de salpicaduras o vapores, y ropa

resistente a productos quimicos.

La preparacién de soluciones debe hacerse siempre en zonas ventiladas, afa-
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 retencion en caso de derrames. La recirculacion del producto a través de los
circuitos CIP debe ser supervisada por personal cualificado, y esta prohibido el acceso
a zonas abiertas del sistema durante el ciclo activo. Los principales riesgos por exposi-

cion incluyen:

1 Irritacion ocular y quemaduras quimicas: especialmente con B-20 (pH 11.571 11.7)
y A-42 (pH 2.5), en caso de contacto directo con piel o mucosas.

1 Sensibilizacién respiratoria: posible en caso de inhalacion de vapores o aerosoles
formados durante la agitacion o vertido, en particular con S-80.

1 Descomposicion térmica: en presencia de calor excesivo o mezcla inadecuada, al-

gunos productos pueden liberar gases irritantes.
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7. Consideraciones de seguridad e impacto ambi

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

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

- Hidroxido de sodio

El hidroxido de sodio en disolucion acuosa esta clasificado como corrosivo
(H314) segun el Reglamento CLP. Provoca quemaduras graves en piel y lesiones ocu-
lares, y puede generar irritacion respiratoria por inhalacién de aerosoles en operaciones
con agitacion o trasvase. Su reaccién con acidos libera calor de forma intensa, con
riesgo de proyecciones. Se almacenara en contenedores estancos, resistentes a pro-
ductos alcalinos, con cubeto de retencién y ventilacion forzada al almacenarse mas de
200 L y garantizando 6 renovaciones de aire por hora como minimo. El contacto con el
producto puede causar necrosis tisular y lesiones permanentes, por lo que el personal
utilizara guantes de nitrilo, gafas cerradas, ropa impermeable y proteccién respiratoria

tipo P3 cuando exista riesgo de aerosolizacion o exposicion prolongada.

- Acido clorhidrico

E I 8cido clorh2drico al 6 % en peso,
nes industriales habituales, sigue siendo una sustancia corrosiva que requiere un ma-
nejo cuidadoso. Su manipulacién debe realizarse con el uso de equipos de proteccion
personal adecuados, incluyendo gafas de seguridad con proteccion lateral o pantalla
facial, guantes resistentes a acidos (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 disolucién puede causar irri-
tacion significativa en piel, ojos y vias respiratorias si no se siguen las precauciones
adecuadas. Debe almacenarse en recipientes compatibles (como polietileno), bien ce-
rrados, etiquetados correctamente y sobre bandejas de contencién 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 exposicion respiratoria se
recomienda trasladar al afectado al aire libre y consultar con personal médico. Los de-
rrames deben neutralizarse con bicarbonato sédico y recogerse con materiales inertes,

gestionando el residuo conforme a la normativa local.
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7. Consideraciones de seguridad e impacto ambi e

p Medidas de protecci-n individual vy col ec

Todos | os productos gqu2micos sers8n manipul a
guantes serynndadepregmni EN] 8 4gaf as de protecci - n
l a EN 166 y se dispondr8 de respiradores tipo

Real Decreto 773/1997, siendo responsabilidad
miento y sustituci - n. Combapgot doachas del emieir g:
|l avaojos en zonas de riesgo. Se el aborar8n pr o«
c2ficos papal &dai ma de cada sustancia. AdemS8s,

ma

ci-n inicial y continua en prevenci- -n de ries
y el Real Decreto 39/1997.

7.1. 2. Ri esgos biol -gicos

La plant semdbeamanas ctoarot raogleenntse bi ol - gi co a
fermentaci-n aerobia del |l actosuer o. Esta espe
bi a, no se considera pat-gena habitual, pero s
bi ol -gico conforme a |la dPuiraestdaola RONMVKIWUY CERyb
2023)Dicho grupo incluye microorgani smos capac
aunque raramente se propagan en | a comunidad,

di sponi btidatdardi eret © S¢HfAi, c 2D 2Q2F U

p Medidas de contenci-n y prevenci - -n
El proceso se desarrolla bajo condiciones
(NGB), seg¥%n | os requisitos m2nimos establecido
cipales medidas i mplementadas son:
T Acceso controlado a |l a zona de fermentaci -1

riesgo biol-gico confdM®®.a | a norma | SO 70

T Protocol os operativos normalizados (PON) pa
raci-n y eliminaci-n del mi croorgani smo, coO
T Equipos de protecci-n individual obligatori
cerradas (EN 166), mascarill adEFPRobesapeni

qu?2 mi cRaBgt]i mo equi val ent e
T Biorreactores cerrados her m®t i ctainpeanthl 3 equi
supef(seg¥”wn E&Nn1B82)!l 2neas de salida de gase:

temas de contenci-n secundari a.
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T Tratamiento de residuos | 2quidos y s-lidos
forme al Reglamento (UE) n.U 528/2012.

T Formaci  -n espec2fica del personal en bioseg!
contaminaci -n, en cumplimiento con | a Ley 3
T Vigilancia ambcentmbeperéodmcarobiol  -gico e
sedi mentaci -n) y superficies (placas de con
l aci - n.
Estas acciones se alinean con | os principioa

Directiva 2000/54/ CE y |l as EercomeamdaBi onafset Wc/
ci at(IE®rS A, 2021) . El enfoque adoptado refuerza
frente a | iberacwciomtas baigyeinddeon taaluens ,ent orno oper
personal y con impac(oOM&mbRe€an0al control ado

7. 2. RI ESGOS DE LOS EQUI POS, CONDI CI ONES D
TENI MI ENTO

7.2.1. Control de sobrepresi - -n

Las | 2neas presurizadas en | os sistemas de
|l i mpieza CIP presentan riesgo de sobrepresi - -n
| as. Para su control, se implementan | azos de
di antseorseesn v v8lvulas modul antes, reforzados po
capaces de | iberar el exceso de presi-n hacia |
Todos | os equipos presurizados se di mensionan

(PED)l)oy dispositivos de aliviel.seAdsan8ec cicaman us

dad con potenci al de p®rdida de contenci-n est
estancos, capaces de contener el 110 % del wvolu
frenteeraamees accidental es. El conjunto se integ
PLC, con registro de alarmas y manteni miento pe

7.2. Ri esgos el ®ctricos

La planta no presenta riesgos el ®ctricos es
funcionamiento gener al de |l os equipos. No obst

cidos en el Real Decreto 614/2001, sobre dispo:
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7. Consideraciones de seguridad e impacto ambi e
|l os trabajadores frente al riesgo el ®ctrico. Se
puntos c¢cr2ticos, incluyendo conexiones m-viles,
cias calefactoras. Se verificarg8§ $a documena p.
tar8n | as pruebas de continuidad y aislamiento
con riesgo el ®ctrico estar &§n-Wdd®Ral iyzaddiasandg e&nfim
venciones se exigirg el uso de EPI et ®ctyri co
herramientas homol ogadas. Las actuaciones en il
mitir8n con personal autorizado y bajo procedir
7.2. Exposici-n al ruido industrial

Las fuentes sonoras generadas por equipos <cc
y compresores ser8§n gestionadas conforme a | a |
posi ci n de | os trabajadores a riessgfNosl SdOer i vac
9612: 20008, aotbet erminaci -n de | a exposi ci n di e
medi ante mediciones con son-metros integrador e:s
seg¥%n m®t odos normalizados de caracterizaci - -n
ni mi zamcélb Bmpasti co, se aplicar8n medidas de co
se priorizar8 | a selecci-n de maquinaria cert.i
junto con un programa de manteni miento prevent
ponermnctoens vi braciones an-malas o rodamientos def
| ar&n cabinas acWsticas, pantall as fonoabsor ben
atenuar |l a propagaci - -n del ruido en zonas cr 2t
euso de protectores auditivos con 2ndice SNR O
en aquellas zonas donde el nivel sonoro supere
15 minutos por turno. Estas medidas se ajustan
el I nstituto Nacional de Seguridad y Salud en
jer8rquico de control propuesto por | a Comisi -
(Comisi-n Europea, 2003).
7.2. Riesgo de incendio y explosi-n

El uso de etanol, sustancia con punto de 1in
tenci al de incendio y formaci n de atm-sferas
sificar8n como ATEX zona 2, conforme a | a Dire
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7. Consideraciones de seguridad e impacto ambi e

39/ 1997, gue regula | os Servicios de Prevenci -
menta en | a prevenci-n activa, el uso de protoc
evaluaci-n continua de riesgos espec2ficos en
protecci-n incluir8 | a realizaci-n peri-dica d
taci-n de sefalizaci-n de seguridad conforme a

ment al exigido por el Real Decreto 393/2007, gl
teccipara actividades con riesgo para |l as perso

7.2. Riesgos t®r micos

Las oper acliwinkeess caont dmpei asmpli gasanexti esamast ®r n
contacto con superficies expuestas 0 por exposi
este riesgo, se instalarg aislamiento t®&r mico e
peratura superficial superdaljos de0 15CAEC, dessetice
mat eriales de baja conductividad t ®r mica. Las
mente sefalizadas confoWdd7a aseomgma ahSO0zd0§C

cuada ventilaci-n forzada enr gorals dperat & cam
pos de protecci-n individual espec?2ficos, i ncl
dad y del ant al ign2fugo, especial mente en tarec
vapor o manejo de fluidos chaidotasi - Addm84 ass
para | imitar | a exposici-n prolongada.

Estas medidas se ajustan a | os principios g
sobre seguridad y salud en el trabajo y a |l as r
dial de | a Salud (WHO, 2020) en materia de pr e\

7. 3. ANCLI SI'S DETALLADO DE RIHRZ®® Y OPERABI
7.3. 1. Pl anteamiento inicial

El presentHdaZB®H®akasids and Opér akei Ihiat WweStawdywl |

como parte de | a estrategia de seghliirroadaacd ofrunci
de fermentaci-n oper aona®o ¥ nc cmotnidnca o.neBl aebbj et i
es identificar desviaciones operativas potenci a
sus consecuencias sobre | a seguridad, calidad
correctoras ef i cacsegso sp adreat (eftathaddgoess , EB® Ebeaf oque
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7. Consideraciones de seguridad e impacto ambi e

permite anticipar fallos sistem8ticos 0o puntua
di seffo, operaci-n o manteni miento.
7.3.2. Alcance del ang8lisis y nodos evaluados

El analisis HAZOP se ha centrado especificamente en el biorreactor principal y
sus subsistemas auxiliares debido a que este equipo constituye el nicleo operativo del
proceso biotecnolégico. En él se llevan a cabo la reaccidn de fermentacién, bajo condi-
ciones rigurosamente controladas de temperatura, pH, oxigenacién y agitacion. Cual-
quier desviacion en sus parametros 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. Ademas, su integracion con otros equipos (sistemas de alimentacion,
calentamiento, neutralizacién 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 analisis aquellos puntos clave con mayor probabilidad de fallo o que presentan
mayor sensibilidad a desviaciones operativas, abarcando tanto condiciones normales

de funcionamiento como transitorios criticos. Estos nodos incluyen:

1. Vaciado y llenado del biorreactor (Tabla 5): Se evaltan perturbaciones en las
valvulas, sensores de nivel y secuencias de operacién que pueden afectar el
volumen alimentado, el tiempo de llenado y vaciado, o la linea por la que se
realiza la operacion.

2. Serpentin calefactor en funcionamiento (Tabla 6): Se analizan posibles desvia-
ciones en el suministro del fluido térmico (agua caliente), como caidas de pre-
sion, interrupciones del caudal, fallos en las véalvulas de control o mal funciona-
miento del sistema de regulacion 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 agitacion, aireacion y mezcla, las cuales pueden generar gradien-

tes de temperatura, zonas anaerobias, o cizalla excesiva, afectando la biomasa.

4. Inyeccién de NaOH en funcionamiento (Tabla 8): Se contempla la dosificacion
de base para el control del pH, considerando fallos en el flujo, concentracién,

retrocesos o dosificaciones erréneas que alteren el entorno de fermentacion.
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Tab% a An81l i siVsa iHAR®/A d e | biarreactor
Bi emact or de fermentaci - -n
Pal abr a Gy Perturbac Causas Consecuenc Acci n cor I
N o eoduce o Faddle apertun EI proceso nVerificaci - -n
N O B . vula de entr{p®rdida de t|lsefabhesimoar
| | enecand beilor r e : :
sent e. viaci-n de nual de e me
Fall o del se|l LI enado cont|{ Sensor redun
No detecta n . . . .
N O . desconexi -n tectado, rielvel + verifi
bi orreact
sar y sobrepre en PRPLC
. | . Concentraci Sensor de ca
MENOS Elﬁ:ﬁfugazrﬂil(;nren;rg)grszt;uccrlésni sustrato, rall ado; al ar ma
' P proceso. m2 ni mo.
Elcaudal des evy Di 8metro de Acumul aci - n Di sefo de 1|3
MENOS produce m8s cient e, presj| en belogactor,| ci ado opti mi
de | o pr ey deficient en etapas.s tencia con
. Error en el Riesgo de so Limitador de
< Se introdaoad .
MCS d v8l vul a perfaumento de p| tal; encl ava
el necesayd . .
abierta. vaci -n de v8l vula y se
Entasmudadi rdee Secuencia de For maci n deEncl avamient
ASE COMO . . correcta o i|(prematura, d|en PLC; alar
de finaliza
sefal es. control de apertu
. . : P®rdida de sl nterbloqueo
|l NVERSO EI. flujo de Activacl n ¢ introducido;|entre v§8lvul
tiva dur ant € vul a de s a . >
t ®r mi co sal.i da
Ef | ujvoacdieado | Acumul aci - n Retenci-n dejlnstalaci-n
DE OTRA FOR . |lebirogact or ; (cundaria o s
se completa |[fall o mec8n. . ) .
Ci N C.r uza pieza por |
. Ma | direccio Etiqguetado f
DE OTRA FOR EIf 1 ujlol ednead o conexiones, Entrada d(.':‘ f vami ento | -g
por una | 2ne nado o sin . :
vul a manu ' i daci n. oy




7. Consideraciones de seguridad e i mpacto ambient al
Tabé.a An8l i siSerHAeZN P2 n cal ef act.or en funcionamiento
Bi eactor de fer mentaci - -n
Pal abra G Perturbac Causas Consecuenc Acci n cor |
Temperatur a (Fallo en el Caz2da de tem Verificaci - -n
N O P mico; v8lvul el bi orreact| t®r mi co; al a
|l efactor no :
sensor ave del proce t ®r mi co
Temperatur a PID mal aiud T Temperatur a Reajuste del
MENOS |l efactor me J 7 P revi si n del
. temperatur a proceso | ent ,
consigna mi co
< Temperatura Fallo en rellSobrecalenta|l Enclavamient
WSS lefactor ma sensor defe bici-n de./|l sensor redu
consigna '
ASE COMO Te.mpe.ratura FaI_Io en aglGra}dlentes i Mejqra_del S
di stinta a ubi caci - -n de Ci n no homtaci - - n; val.
Conexi n hid| IneficienciaRevisi-n del
| NVERSO Fl ujo iinve rrecta; v8lvinas frzas o dr 8ul i co bhyy-
radas das pass
. : Bomba inefiCOSCiIaCi.Ones Purga de air
DE OTRA FORFlujo t®rmic . tura; riesgo
mul aci -n d de bombas v
celul ar
P®rdida de e Il ncrustacion Disminuci-n Mej orar <ci cl
PARTE DE mica | ocaliz si-n t®rmica J
sar en el s.erp Il o ClP/.SI P
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TabT.a An8l i siBa#HAZ®dD® f unci onami.ent o del biorreactor
Bi eact or de fer mentaci - n
Pal abra G| Perturbac Causas Consecuenc Acci n cor I
Fallo del S i For maci n de|Dobl e fuente
No se produc . de temperatu|ci-n de resp
N O ni co, corte . . . .
durante | a .f t es; i nhi bic de al ar ma a
error del ; .
mi ento micr .
Vel ocidad de Desgaste del Sedi ment aci Verificaci - -n
MENOS . dor mal conf|{masa, p®rdid{ RPM; ajuste
ferior a | a . .
Ci -h exces di suelto de torque
. Lisis celulaltlLimitador de
MCS Vel ocidad deError_en el cesiva, aume el variador ;
mayor de |.a ma | ajuste (
puma gue en | 2y
Var i acdieonceosncl Fal |l os i nter Desuni femmil| Cal i braci n
ASE COMO ciimregular| motor, deseqreacci n, ap|eje; detecci
mezcl a i mpul sor nas anaerol nes o0 ruido
. . Desarroll o | Reubicaci -n
Zona con men|DisefYo i nade mayor caudmaé
PARTE DE . masa €en zongdg . .
ci n. fusor o burb d di seffo hidr
as.
Fall o de v&§8l l nstal aci - n
| NVERSO Flujo de air{torno o inveEntrada de “Y1uto con v § |
. polra Iden eaa r . .
si-n en el ci -n valid
. . Prueba de es
Entrada de c M|_crof|sur_as Contami naci antes del ar
DE OTRA FOR aire no fildt . .
por punto n sel l o p®r di da totafdaci-n del s
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Tab8a An§l i silsnHAZOIP-n de NaOH.en funcionamiento

Bi eactor de fer mentaci - -n
Pal abra G Perturbac Causas Consecuenc Acci -n cor |
Vac2o en el Descenso pro Sensor de ni
Me Nocrzgm;;;yt% del PLC o blipH, . tzkazzé; HUQZF
| 2nea l i smo mi.cr q T
nat.i va
Exceso de H Revisi-n del
4 Se inyecta m  Mal ajuste e P trol ; | 2mit
MCS lular o form
|l o programvula de cont . caudal vy dobl
precipita
de v§8lvul
Sensor de ca
Fall o de bom umbr al m2nim
El caudal de . Acidez no ne|ltom8tico si
MENOS dora, baja p ; ,
nor del n e : ca2da de re| l a consigna;
parci al ment e . .
peri-dica de
asegurar bu
Se dosifica Alteraci-n df Sistema CIP
i i . 2
ASE COMO con trazas (ContamlnaC| dgd para | aj] par a |§S_| n
. del tanque o riesgo de r exclusividad
mi c o .
deseada. tangue.
La base inyg Preparaci - -n Neutralizaci|Control de c
PARTE DE menos concen diluci-n ac(Y pH por deb por muestreo
previsto| Na OH. t i mo. trazabilida
El contenido Diferenci al Contaminaci - Itqitfyt%ilnonc
| NVERSO tor retroced de NaOH, rie . .
v8l vul a ant . . presi-n dife
nea de Nad ficaci -n abaj o
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7. Consideraciones de seguridad e impacto ambi e

7.3.3. Alcance del ang8lisis y nodos evaluados

El analisis ha identificado mdultiples desviaciones potenciales, tanto mecénicas
como de control, que podrian derivar en pérdidas de producto, inhibicion microbiana,
riesgos de contaminacion o situaciones de inseguridad operativa. Entre las causas mas
recurrentes destacan errores de consignas en PLC, fallos en valvulas o sensores, obs-
trucciones parciales, fallos de sellado, y problemas de sincronizacion en la l6gica de
control. Las acciones correctoras recomendadas presentan un enfoque redundante y
preventivo, apoyado en automatizacion, monitoreo continuo, protocolos de manteni-

miento y medidas fisicas de contencion. Se destacan las siguientes estrategias:

1 Redundancia de sensores y enclavamientos l6gicos para evitar errores de inter-

pretacion de sefiales (doble sensor de nivel y verificacion cruzada).

1 Supervisién continua de pardmetros criticos como el caudal del fluido calefactor
o la velocidad de agitacion, mediante sistemas de control PID y alarmas dinami-

cas.

1 Medidas de disefio higiénico y validacién operativa, como filtros absolutos,
prueba de estanqueidad y protocolos de CIP/SIP para prevenir contaminacion

cruzada o acumulacion de residuos.

1 Etiguetado fisico y trazabilidad de lineas y valvulas, asi como exclusividad de

uso para prevenir errores humanos en la dosificacion o conduccién de corrientes.

En conjunto, el estudio ofrece una visién sistematica de las vulnerabilidades ope-
rativas del proceso fermentativo, permitiendo establecer una base robusta para el disefio
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. 4Trlansf ormaci ones del uso del suel o y afecci

Durante | a implantaci-n se realizar8n excayv

de servicio y zonas de <circulaci--n, l o que col
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ed8fico, di sminuci-n de | a capacidad de infilt
tr8nsito de maquinaria pesada. Este %W timo efec
de retenci-+-n h2drica del suel o, se mide gar 8 me
drenaje sostenible (SuDS) y revegetaci-n perim
de productos como agentes CI P, medi os de cul tiv
cCi-n implica un riesgo puntual de contaminaci -

-

esiduos y suel 0s-A®ritilaim G)ady sd € IBOEe a | Decreto
bre residuos PpAellQiBiLB B 485, (BOEest abl ecer&8n si st el

secundari a, incluyendo cubetas de retenci - - n, r e
ciargtocol os de gesti -n espec?2ficos.
74 . Rl teraci-n del entorno paisaj2stico y percep
Aunque el empl azamiento se enageapeauami a,n
l a nueva infraestructura generar8 una modifi ca
por | a presencia de dep:-sitos verticales y sis
altemascie plantea una estrategia de integraci- -n
crom8tico adaptado al entorno y reducci-n de | &
narias LED con apantall amiento, conforme a | o0s

sobrraambr ado exA20018r7 7(1BOE

7. 4dEMRi.si -n de contaminantes y gesti-n de subpro

La planta est8§8 disefada bajo principios de

tica y baja emisi-n. A pesar de ell o, se ident.i
p Vector aire

Durante | a fase de construcci - n, el movi mi el
riales puede generar eMILO) oryesgade sparet,2ccourtbauss t |
CH, especialmente en condiciones secas. Para
r§n riegos programados, ' imitaci-n de velocida
bajas emisiones conforme al-A-R6 all64B8§cryetloa 1108y
34/ 2007dade cdal i Ai2106179 BOE) .

Durante | a operaci-n de | os fermentadores,
seosas compuestas principal mente por di - xido de
agua. Estos gases se |liberan por | a | 2nea de ve
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y pueden contener trazas de compuestos orgs8gnico

secundario. Aunque el caudal es bajo, |l as emi s
Real Decreto 8AR2F/IBPAB3 )Y BYEa | as mejores t®cni c:
ropeammCssi on, 2016) . Para evitar |l a dispersi

i ncorpora biofiltros en | a salida de gases, di
y mitigar el i mpacto esto.bale2®07;veRdiolreyaiy eOI(INii =,r

p Vector agua

Se generan corrientes | 2qguidas principal ment
Cl P, purgas de fermentaci-n y fracci Gnasa reten

parte dceorersitearst es no se gestionan como residuos

rizabl es, que pueden destinarse a formulacione:
tralizaci-n previa a tratamiento. En funci - -n de
tos f2silt¢tas deejantador | amelar) y estabilizaci
patseuri zaci-n. Se realiza el seguimiento de par
geno (DQO), s-lidos en suspensi-n totales (SST
establecido en el RealA2Dd®%8 @6 o, 8dar &2Mtli5z  BADE q
gui erzaail omi o posible vertido postetiaser coumpl a
rrientes no revalorizables se derivan a un ges:
ci-n vigente sobre residuos qu2micos. En el c a
zada enhi psetde recogida es Pumariega Gesti-n S. |
el Registro de Gestores de Residuos del Princi
tratamiento de residuos | 2quidos industrial es,

cesos CIl P.

p Vector suelo

Aungque no se prev®n vertidos directos al t e
contenci-n seoundtaan@audscubetemergenci a, redes
tiva) para evitar | a infiltraci-n accidental d:¢

de | a Ley 2-22@ 01310 46BOE el Real Decreto 833/198
l i gr os eAsl 9(8BBO B 4 8 ) .

p Vector residuos

La planta genera una fracci-n org8nica rica
nada a valorizaci-n externa. A esta corriente
mentador y el retentado procedente de |l a microf
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S

estos celulares y materia org8nica de origen m

omo sustrato en procesos externos de producci
aci-n estricta entre residuos valoriialkaldes vy
e los residuos peligrosos (como disolventes o
o reutilizables se gestionar8n conforme a | a |
|l Regl amento de Emisiones |Industriales (RD 81F¢

p Vector energ2a y ruido

E I funcionamiento continuo de bombas, f er me
enera emisiones ac¥%sticas. Se i mplementar 8n me
ncl aj es antivibratorios y cerramientos, si g
003/ 10h@EmalEBNNEIl SO 9612, vy el Real -AD@®&®B5et o 151
0792). Se garantizar g el uso obligatorio de p

80 dB, con atenuaci-n m2nima de 25 dB para e
I NSST, 2021).

4. At er acci -n con el medi o bi-tico

ElI entorno inmediato no contiene h8bitats pi

e prev®n afecciones puntual es:

f La retirada de vegetaci-n ruder al al terar §
vertebrados, por | o que se realizar8 una re
no invasoras.

T EI tr8fico de maquinaria podr &8 perturbar av
mitig8ndose mediante | imitaci-n de velocida
zaci-n ac¥%%stica.

T No se prev® instalaci-n de tendidos el ®ctri
relevante para |l a avifauna, en | 2nea con |

(2009/ 147/ CE) vy el marco europeo de biodive

7. 4. pacto social, econ-mico y cultural

La puesta en marcha de | a planta tendr 8 un
econ-mico | ocal. Se generar8n empleos cualific
procesos Yy contr ol de <calidad, incentivando |
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planta actuar8 como centro demostrativo para |

rencia tecnol - -gica en valorizaci-n de subprodu
biente, 2022) . En cuanto al patrimonio cultur a
mi c o, el empl azamiento no interfiere con biene:c

forme al ans8lisis del MI TECO (2023) .
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8. Evaluaci -n econ- mi ca

8. 1. COSTE DE EQUI POS

En | a9t ashel ar ecopil an | os costes de | os equip
I, Il y 111, se estima el gasto total correspon
(21%), y el coste asociado al transporte y | a e
10%We | a inver s(iPet @res,cofmpmmer haus y West, 2003)
Tab%a Coste de adquisici-n y entrega de equi pos
Secci -n Coste (0)
I 169 599
(! 262 966
[0 457 803

Tot al (sin transporte,1l1 077 345

Transporte (10%) 107 735
Tot al 1 185 080
8. 2. | NVERSI N DE CAPI TAL

Una vez determinado el coste de |l os equipos
siste en estimar | a inversi-n total de capital
el coste de adquisici-n y transporte de | o0os eq!
ccados a su instalaci-n, infraestructura auxil i
cha.

Es posible calcular el resto de | os <costes
capital a partir del coste de adquisici-n vy tr

Tab9)a para el |lTebKdaédeutidnexo.l aObt eni ®ddloase | os
t a bllOa
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8. Evalwuaci-n econ- mica
Tabl@ Costes de inversi-n del proyecto.
COSTES DI RECTOS
Equi pos entregados 1 185 080 u«
I nstal aci -n 462 181 u
I nstrumentaci-n y control 308 121 u
Tuber 2 as 367 375
Si stemas el ®ctricos 118 508 u
Edi ficios 343 673 0
Mej oras del terreno 142 210
I nstal aciones de servicio 651 794
Total costes directos 3 578 941 «
COSTES | NDI RECTOS
Il ngenier2a y supervi si n 379 226
Gastos de construcci-n 402 927
Gastos |l egal es 47 403
Honorarios del contratista 225 165 0
Contingenci as 438 480
Total costes indirectos 1 493 201 4«
l nversi -n total de capital 5 072 142
Capital circulante 888 810 u
Il nversi-n total de capital 5 960 952
8. 3. COSTES DE OPERACI CN
Los costes de operaci-n del proceso engl oba
dad de | a planta: materias primas, mano de obr
estos aspectos se eval Ysa a continuaci - n.
T Costes de materia pri ma
Lalablla&r ecoge | 0s costes de | as materias prim
proceso. La cantidad de NaOH establecida en | a
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8. Evaluaci -n econ- mi ca

di soluci-n de NaOH 1 M empleada para el control
taci - n. Para el | actosuer o, siendo un residuo
industria | 8ct ea, se considera un precio simb-|
dds al afo.

Tablla Costes de materias primas del proceso.

Mat eria prCantidad (kPrecio (1Coste (Ul ¢

LactosuerclO0 220 0, 01 33 726
NaOH (98%)56 2,50 46 200
Tot al 79 926

T Costes de mano de obr a

Los requerimientos de mano de obra de | a pl
Tabll® del, aqexoper mite estimar el nYamer o de tr a
ci-n de |l os equipos que ¢ ompsoen enmu eeslt rparno cl eosso .e gE
que componen el proceso y | a cantidad de opera

de | os dalabd®badd,a gue esta tabla no da inforr

filtros de membrana, se considera que el reque:t
equi pos8lesgm al de los filtros rotativos y de
tual mente tienen un alto nivel de automati zaci
necesitan poca intervenci-n de personal
Tabla Requeri mientos de mano de obra de | a pl an
Ti po de equipo NU equiposTrabajadore
Centr2fuga 3 1,2
Reactor discontinus3 3
Filtro de membr ana4d 0, 4
Secadero por pulvel 1
Cambiador de calorl 0,1
Col umna 2 0, 6
Tot al 7

El coste asociado a |l a mano de obra se dete
operadores de instalaciones y maquinaria fijas,
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8. Evalwuaci-n econ- mica
581 u/afo seg¥%n estad2sticas recientes (I NE, 2
der ar un afYadi do del 30% para cubrir | as coti z
resulta un gasto de 241 887 0/ afo en mano de ol
T Otros costes de operaci - -n
Se deben consideran una serie de gastos asoof(
cientes a |l as categor2zas anteriores. Estos gast
la figura 1. Las estimaciones obTaebrli& as se r ec
Tabla Estimaci-n de otros costes de operaci - n.
Categor ?a Coste (Ul afc
Mant eni miento y reparacione355 050
Suministros de operaci - -n 53 257
Gastos de | aboratorio 36 283
|l mpuestos 101 443
Seguros 50 721
Tot al 596 755
1T Coste de servicios
Los costes de servicios suponen dmredrerlsQ% de
Ti mmerhaus y. W&Estte 2083 tot al de producci -n i
servicios. Aplicando esta relaci-n se deter mine
raci-n determinados previament e, resul tando un
A continualabids,e ernecloapi | an | os costes de ope
esti mados.
Tabléa Costes de operaci-n totales.
Categor?a Coste (
Materias pri mas 79 ¢
Mano de obra 241
Servicios 102
Otros 596
Tot al 1 020
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8. Evaluaci -n econ- mi ca

8. 4. RENTABI LI DAD

El precio de venta del producto se establ ec
ci-n en |l a complejidad del proceso de product.
§cido | actobi-nico a¥“n no se ha asentado en Eur

Una vez establecido el precio es posible ca
venta de producto. La planta opera 330 dzas a
productivo, | o que implica una producci - -n total
ffiado anteriormente, esto se traduce en unos 1in

Determinados gastos y beneficios anuales, s
se define como | a diferencia entre ingresos y

. (©) (@) (0]
0o pouc%u pncn%ﬁ—ép occca%?

Aplicando est edevtaelroeml nseea Ipaure deec t u al neto (VAN
|l a ecuaci-n [1], par8metro que permite estudiar
06
wd0 O ‘ [1]
p i
Si en@loa i nver siil-an tiarsiac idaé |i npteerr2®osd oy. En | a i1
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Ap®ndi ce A

APENDI CE A: LI STA DE S¢EMBOLOS

"O6 Flujo de caja.
wo0 Val or actual net o.
i: Tasa de inter ®s.

o Peri odo.
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Ap®ndi ce B

APENDI CE B:

Tabl®m Factores

par a

equi pos entregados.

TABLAS Y FI

a

esti maci

n de

Values presented are applicable for major process plant additions to an existing site where the necessary land is available
through purchase or present ownership.” The values are based on fixed-capital investments ranging from under $1 million to

over $100 million.
Percent of delivered-equipment cost for
Solid Solid-fluid Fluid
processing. . processing
plant* plant
Direct costs
Purchased equipment delivered (including fabricated
equipment, process machinery, pumps, and compressors) 100 100 100
Purchased-equipment installation 45 39 47
Instrumentation and controls (installed) 18 26 36
Piping (installed) 16 31 68
Electrical systems (installed) 10 10 11
Buildings (including services) 25 29 18
Yard improvements 15 12 10
Service facilities (installed) ﬂ 55 70
Total direct plant cost 209 302 360
Indirect costs
Engineering and supervision 33 32 33
Construction expenses 39 34 41
Legal expenses 4 4 4
Contractor’s fee 17 19 22
Contingency 3 37 44
" Total indirect plant cost 128 126 144
Fixed-capital investment 397 428 504
Working capital (15% of total capital investment) 70 75 39
Total capital investment 467 503 593
Tabl&g Requeri mientos t2picos de mano
‘Type of equipment Workers/unit/shift
Blowers and compressors 0.1-0.2
Centrifugal separator 0.25-0.50
Crystallizer, mechanical 0.16
Dryer, rotary 0.5
Dryer, spray 1.0
Dryer, tray 0.5
Evaporator 0.25
Filter, vacuum 0.125-0.25
Filter, plate and frame 1.0
Filter, rotary and belt 0.1
Heat exchangers 0.1
Process vessels, towers (including auxiliary pumps and exchangers) 0.2-0.5
Reactor, batch 1.0
Reactor, continuous 0.5
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Ap®ndB c e

Title: Date:
Product: Capacity, kg/h:
Operating time, h/yr: Capacity, kg/s:
Capacity, kg/yr: Fixed Capital Investment (FCI)
User variables
Rate or Cost per rate
Suggested  quantity per or quantity Calculated
factor year unit values, $M
Raw materials
1
2
3
4 "Total
Operating labor"
Operating supervision 0.15 of operating labor
Utilities’
Water
Cooling
Process
Electricity
Fuel
Refrigeration
Steam
Waste treatment and disposal
Maintenance and repairs 0.07 of FCI
Operating supplies 0.15 of maintenance and repairs
Laboratory charges 0.15 of operating labor
Royalties (if not on lump-sum basis) 0.04 of TPC without depreciation
Catalysts and solvents
. Total variable production costs
Depreciation—calculated separately below
Taxes (property) 0.02 of FCI
Financing (interest) 0.00 of FCI
Insurance 0.01 of FCI
Rent 0.00 of FCI
Depreciation® —
Fixed charges

Chap. 7 for details.)

*Calculated according to MACRS 5-year schedule. (See

(without depreciation)

Depreciation TPC = K'c"i'm,‘?_"?d“?ad costs
mimistrative costs
Year % of FCI dj, Slyr (di$'}' Co)s Distribution + marketing
r costs
; 20 Research and development
32 General expenses
3 19.2
4 11.52 Total product cost
5 11.52 (without depreciation)
6 5.76
7 0
20 0 :
Fifg2 Factores para | a estimaci

n

de
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| . 1. Il ntroducci -n

En | os procesos industriales biotecnol  -gico
a |l a fermentaci-n constituye una fase estrat®g
del proceso, sino tambi®n para integrrmardd os pri
recursos. A diferencia de |l as reacciones qu2mi
son definidos y controlados, |l os sustratos de
sentan una complejidad inherente que ieexntgoe medi
(Dorzamnt 3 St amb.ualy2016) .

E I | actosuer o, subproducto de | a industria
para | a fermentaci -n estudiada, pero tambi ®n ¢
|l a estabilidad microbiol  -gica y | a eficiencia d
supsendi dos y una micredbiagdR® 1di;véonxay( Mc&Swzeeney,
tos el ementos, en conjunt o, afectan | a transfe
del medi o y favorecen contaminaciones competi:t
deseaad Wal stra et al ., 2006 ; Cheryan, 1998) .

La estrategia de acondicionamiento disefada

etapas sucesivas, cada una orientada a el iminar
|l os subproductos generados. La centrifugaci - -n
mea barrera f2sica, removiendo de forma eficie

mayor tamafo que podr2an generar emul siones y n

Manssitr. al 2011) . A continuaci - n, la microfiltrac
eliminando part2culas coloidales y reduciendo |
estabilizar el medio antes de Il a inoculaci-n (¢

ElI proceso contin%a mediante una ultrafiltre
principalbinact e gtld mwcltiorad b ¥%mi na, prote2?nas de al
funcional , evitando que su acumul aci-aranterfi
|l as baPstewvdamonas (tSamttrhelresns 2008) . Final ment e,
l aci -n (RE) controlada asegura que el cultivo
adaptado, |l i bre de compet engiuganiyx acsorn dlead ecsompa
i mplantaci -n y desaalr»016; (Shtandury Kargi, 2002

Cada una de estas etapas no solo cumple un
ponde a un enfoque de econom2a circular, donde

reval orizados como ingredientes 0o materias prir
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2. Di agrama de

flujo

y

bal ances

de materi

a

y energ?a
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. 2. Di agrama de flujo y balances de materia vy

A 1o |argo de | os diferentes apartados de e:
de materia y energ?2a, de | os cuales se derivan
cada corriente representada en la Figura | .1.
cornrtiees no coincide con |l a utilizada en el esqu
secci-n se ha desarrollado un disefo m8s detall
particul ar, se ha tenido en cuenta | a esti maci
ba s , l o cual ha requerido una subdivisi-n m8s i
Los resultados obtenidos se sintetizan en | a Te
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. 2. Di agrama de flujo y balances de materia y energ?a

Tabl a | . 1. Bal ances de materia y energ2a de | a SECCI
Corri 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Agua 9 56!9 56! 91. 9 479 4710 0€10 0€9 47.94. 9 38 9 38
Gr as a 25. € 25. € 25. 0. 3 0. 3 - - 0.3 0.2 0.1 0.1
b-l actoglo 46.C 46.C 0.4 45.6 45. € - - 45.6 0.5 45. 1 45.
Ul actoal b 15.3 15.23 0. 2 15.2 15. 2 - - 15.2 0.2 15.(C 15. 1
Ma s a
ciclo
Otr as pr o 15.2 15.23 0. 2 15.2 15. 2 - - 15.2 0.2 15.(C 15. 1
Lactosa 521. 521. 0.0 521. 521. - - 521. 5.2 516. 516.
Mi nerale 71.&5 71.E8 0.0 71.5 71. 5 - - 71.5 0.7 70.¢ 70.
S-lidos su ,43 ¢ 5,3 21, 2.4 2.4 ; i 2.4 1.6 0.7 0.7
no di sue
TOTAL 10 2210 22138.10 0€10 0€10 0€10 0€10 0€120.9 98 9 98
T (U( 4 4 4 4 4 65 45 35 35 35 35
P (kP 101. 150. 101. 101. 150. 101. 101. 250. 150. 101. 30. C
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. 2. Di agrama de flujo y balances de materia y energ?a

Tabla | . 1. Bal ances de materia y energ2a de | a SECCI
Corri 12 13 14 15 16 17 18 19 20
Agua 512.8 80 867. 9 67. 9.2 8704. Agua 11.::204. -
Gr as a 0.1 0.0 0. 0 0.0 0.0 0.0 NaOH 0. 4 - -
b-l actoglo 27.¢" 17.: 0.0 17.1 1.7 15. 4 Bi ome - 0. 2 -
Ul actoalb 9.3 5.7 0.0 5.7 0.6 5.1 Aire - - 682.
Ma s a
ciclo
Otras pro 9.3 5.7 0. 0 5.7 0.6 5.1
Lactosa 10.:505. 00 505. 50. 6 455,
Mi neral¢ 3.5 67.: 0.0 67. 3 6. 7 60. 6
S-lisdwssper 4 4, 5 3 90 0.3 0.1 0.2
doso di su
TOTAL 573.9 40 867. 1072. 1027. 9 4% . TOTAI 11. ¢204. 682.
T (U 35 35 30 30 30 30 T (U 20. 20. 25. 0
P (ki 150. C 101. 101. 150. ( 150. ¢ 150. ( P (kl150. 150. ( 150.
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Di agrama de flujo y balances de materia y energ?a

Tabla | .1. Balances de materia y energ?2a de | a SECCI
Corrient 21 22
Agua 1 182. 1 182. ¢
Gr as a 0.0 0.0
b-l actogl obul 1.7 1.7
Ul actoal bYimi 0.6 0.6
Masa por ¢
Otras prote? 0.6 0.6
Lactosa 37. 7 37.7
Mi ner al es 6.7 6.7
SLEE IR o 0. 2
Lactobionato 4. 3 4.0
Bi omasa 1.07 1.07
TOTAL 1 235. 1 235. 7
T (UC) 30 30
P (kPa) 101. 3 150.0
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Di sefo del pretratamiento e inoculaci - -n de

1. DESCRI PCI¢EN DE LA UNI DAD
1.1. Separaci-n inicial de s-lidos mediant ¢

La centrifugaci-n permite separar | a grasa

pendi dos del |l actosuer o, aprovechandd 10&22difer
kgPmara el | actosSpara lyad3@r kWdbs i 8at eag02). Du

el
c

® o ©® O

S < 0 < o

c d® O © O O

o —+H o < O O©O u O

mi

proceso, el suero m8s denso migra hacia |l a p

mpuesta principal mente por triglic®ridos con

74

g

zona centr al (Fox y McbSwaerasy fuda@BmentBdt p ag
el medio de cultivo, ya que tanto | as grasa
ox2geno disuelto, incrementan |l a r-@&3 stenci

eneran ruido de sefal en sensoraestoldeqpH co

mo del propio nivel de ox2geno disuelto (Alo

c
y
S
I
t

c O O»

c

e

ar fen-menos de adsorci-n o encapsulaci-n p:
endo |l a viabilidad celul ar y peirvtousr,b aynad oq ueel
materiales lip2dicos y | as part2zculas en s
ular o formar barreras que interfieren en e

ri.entes

1.2. Ajuste t®rmico del | actosuero

El calentamiento del |l actosuero antes de su
n constituye una operaci-n clave tanto desd:
arativo. Por un | ado, mantener el medi o a |
cmeento y metabolismo de microorgani smos me
versi-n y |l a estabilidad del cultivo. Adems§
cosidad del medi o y mejora el transporte co
secerad mayores flujos de permeado y una me
ido. Asimismo, temperaturas controladas en t
ensucfiaw)iiemg omgmbr anas poli m®ricas, al ma nt
un estado col oidal m8s estable, reduciendo
hecho, se ha demostrado que a temperaturas
2fficowmlsiangncrementa considerabl emente debido
nto proteico, l o cual di( Smhien mehte ydd a2 Oelf5i)c i enci
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. 3. Di sefo del pretratamiento e inoculaci - -n de

Il .3.1.3. Clarificaci-n est®ril del | actosuer o 1

La microfiltraci-n se realiza pmoddipamtpa | m-nadu
(P), una tecnolog?2?a consolidada en |l a industria
bi ol - -gica, facilidad de | impieza y eficiencia
Estas membranas permiten |l a clarificaci-n de |
una vida Yatil de hasta 4 afos bajo protocol os

Nadir, 2023) .

| .3.1.4. Concentraci-n de prote2nas por ultrafi

Tras |l a mieidoflialcttrosawierm, es asodnet uldior af iulntar a
estinada a |la sepbhbraciogl cbthhonaaydkal aa, prot
alto valor en |l as industri asetalaln2e0mtéar.i aP ayr a

O O o
- O

0O se emplea una membrana con un corte de 10

—
(¢
-

i al gue permite una operaci-n continua, com
presenta buenaf orugsiihsgt egnucei af aacli | i ta sundonsegraci

al es.

—
-

Il . 3.1.5. l nocul aci -n y preparaci- -n del medi o de

ElI tanque de inoculaci-n es un biorreactor
i noxidabl e Al SI 316L, dedPtsiemadomoal s cetnk & tavco- | aes
uero (Doran, 201 3; Shul er y Kargi, 2017) . S

ci-n altura/di 88metro de 2:1, favorece |l a trans/

—
o
(7]

tipo Rushton y aireaci-n mediante xadeamrswordia-nul
suelto superior®shala 0 GYmeéGar QV89) . El contro
me@intuemma resi stenamiaantte@riminadao | a temperatura - pf
sistema incluye sensores de pH, tempetam&@tacy o
de NaOHpalraM neutralizaci-n eficiente, favoreci €
s-dico. EI equipoiad@bliti@) egtleirmpiieaaziamt oms8ti ca

a normativa vigente (EMA, 2014).
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. 3. Di sefo del pretratamiento e inoculaci - -n de

Il . 3.1.6. Si stemas de | i mpieza CIP y SIP

La limpieza de los equipos de proceso se basa en protocolos CIP (limpieza in
situ) y, cuando es necesario, SIP (esterilizacion in situ), adaptados a los materiales y a
la naturaleza del ensuciamiento. Se combinan fases de enjuague con agua caliente,
limpiezas alcalinas y acidas con detergentes especificos, y etapas enziméaticas para re-
siduos organicos persistentes. La temperatura, el pH y el tiempo de contacto son para-
metros criticos para la eficacia del proceso. La validacion se realiza mediante controles
de pH, turbidez, recuperacion de flujo y registros automaticos 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. ESTRATEGI A DE DI SEeO Y RESULTADOS OB

Il . 3.2.1. Separaci- -n inicial de s-lidos mediant ¢
Bajo fuerza centr2fuga, l as microgotas de ¢
desplazan en el medio fluido hast&sahcarizarcida
se determina con una leguaei St okersi,vadatde ulyend
por | a acel er atri)-,n fcuennctir-2nf udgea If@)y vdebci dddoaatfa
tivo (r). La expresi-n siguiente permite calcu
|l a grasa en e20mé&di o (Doran,
6 ——0 0 i [
Py
El principio es an8logo al de un sedimentad
denes de magnitud debido a | a elevada acel erac
radi al |, se establ ece( DoraZalelic3ubejie cdha tdMad e ednlc)i a l
Qi Qi
6 2oqs — ¥ 2
QO ” ” 'OU 1
El tiempo de separaci-n se obtiene integran
artiendo de t = 0 coni:{laogaadeae emtwuadapdy ode 9|

hasta un p(azdddma fde arleTojl edcacd Maagb2011)
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. 3. Di sefo del pretratamiento e inoculaci - -n de

i \
Qo PY Bl PY 4L
” ” OU l ” ” OU I

Este tiempo representa el intervalo en que |
|l a fuerzaCoenwwiothkiedga.ti empo de residencia del f
gue puede ajustarse mediante |l as condiciones d
Su c8lculo se basa en |l a expresi-n del ti empo
at il del t admablo ra lyi ndeenlt acdaou.

T - [ ]

El radi g icmoircgieslpomdi ente a |l a tuberza de el
medi ante una relaci-n geom®trica basada en el [
de | a entrada respecto al eje de rotaci - -n.

i — [ 1

Adoptando una velocidad de circulaci-n inte

recomendado para si st eneats. acleln9t9rl12)f,u gsoes o bMciCeanbee u
n= lcw2para el raBRaopadel eacflradbho del tiempo de
considera una Vviscosiedadal®e 117.)2 mka ds §(melk aroz me
cula de 6 Om (Escobar, 2016) y wuna velocidad al
l ecci-n se fijaedn al0ld®@®1m.( EM¢Cabhempo resultant

reagran esa distancia es de 8.85 s.

A partir del caudal y del tiempo de resi den:i
hi dr8ulf+c@paftfrea consi derar fen-menos de canali za
Yat i | efectivo en r®gimen continuo (Geankoplis,
requerido de 7.68 L. Aplicando | a ecuaci-n del

radi o extéeéemimbordese calcula una altura de 24. 4

Se selecciona el model o CEPA Z 101 GP por s

eficiencia de separaci-n. Su caudal m8§xi mo al ca
adecuados para |l as necesi dades dlki meat patannhapeoi
Opehast4®&00 rpm, generando una fuerza centr2fug

separar microgotas de grasa de 6 Om.
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. 3. Di sefo del pretratamiento e inoculaci - -n de

® S 9

El di sefo contempla dos unidades en paralel
entr2fuga de 2 500 L/h. Aunque el vol umen Yt i
iempo de residencia real, conociendo el vol ume

pracesarresponde a 14.4 segundos. Este valor
ecesari o, asegurando separaci-n efectiva incl
t. al2006) .

Seg¥%n bibliograf2a, se ha propuesto una efi
grasa (&Ml at2@06), y una eficacia del 90 % par
suspensi-n de pequefo tamafmn (Faoxo yd eMchwe ene yme
viese una fracci-n residual de s-I|lidos, esta p
eliminada posteriormente en | a etapa de separa
rendi mi ent oPadreal ccaullctuilvaor. | a cantidad de | 2quido
junto aograsa y | os s-lidos retenidos, se ha de
del 35 % en | a fase de espesado, en | 2nea con ¢
siones tratadas por centrifugaci - -n. Este valor
radje fluida de | a grasa y de |l os s-lidos finos
di ficultad de separaci-n que otrdaMetgmdtfgegmas co
2014) .

En t®r minos operativos, el volumen de agua
fica |l a implementaci-n de una segunda etapa de
enviada directamente a una planta externa de
donde rsceveacphar 8 su contenido energ®tico sin ne
qguema gener al de | a operaci-n2se puede observar

EUOql ¢T ¢ ’[CiUMHUCIRB

MOONLWE DU ZaR J =Tt nwt zafr

® LWP MN HOP, ¢ WNNM0OMN Wt nju

9lU0ql RnenecwI| —
— —

[ ¢t W DGel ¢
M OP Wt NW Z
ONIOWt NIWE Ne ¢

Fig.Bdl.2nce de materia a | a etapa de cen
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. 3. Di sefo del pretratamiento e inocul

aci -n

l .3.2.2. Ajuste t®r mico del | actosuero

En esta etapa se requiere elevar la temperatura del lactosuero desde condicio-

nes refrigeradas (4 AC) hasta 35 AC, con el

posterior tratamiento previo al biorreactor. El volumen total a tratar corresponde a una
masade 10 081.68 kg de | actosuero, que h
con la operacion en planta piloto (Maubois, 2002).

La capacidad calorifica especifica se estima como 3.8 kJ/kg-K, en concordancia
con datos experimentales recopilados para mezclas acuosas con alto contenido de lac-
tosa y proteinas (Sherbon, 1988). Dado el caracter 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 disefia para operar en flujo contracorriente, lo cual maximiza la eficiencia tér-
mica y minimiza el area necesaria para una misma potencia de calentamiento. Se
adopta un tiempo de operacion de 4 horas. A partir de ello, se determinan los flujos
necesarios de cada fluido.La potencia t®r mica necesar
ci - n:

0 & & YY [ 4].

Obteni ®ndose8ukWvalSeragdeme que el 7ag
y sad4d® AC, par iln@ereument o | ogar2tmico de

g XU oOU TUT

Y'Y T®I#
XU OU

GSTUT

a de s

ia se

A@ cal

d e

ob

er

i €

temper e

Se procede a determinar el §rea mediesmtre a

| as ecuaciones siguientes:

[ — [ 9] .

P v 2 oy
o 5 : [ 6]

Para | os valores de resistencias de
mlLK/ W para el | act’oKLUWr payaOaggo8a&Kakmpgi,
200@eankopkDB6&nanductividad t®rmica del

ensuci

de

a |

y tbn ait ac

acero
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16 M/K junto con el espesor de |l a placa de 0.00
se determinan gracias a | a siguiente ecuaci -n:
"QUC')TQ (7]
’Q .

Ec ARVUT YlWhe JWGE! ¢ WRUqUWI HEGARET YI 13t W WWGT ¢ HEt WIJA
b0 MXY® 018 [ 8].

Las propiedadé9®Uaede amgsummean c3aneo dedhS i kd@/dm
0.000495 Pals de viscosidad din8mica, 4 180 J/ k
de conductividad t ®r mica. Las propiedades del
1 PRgPde densidad, 0.0015 Pals de viscosidad d
espec2fico y 0.53 W mLK de conductividad t ®r mi «

Sabiendo que el di 8metro hidr8ulico es dos
(0.005 m y que con una vel oRiedg addeesd t%50n op aar al
el agua Apadea k140 acRroasmddetril8; 2ypana el agua y de
actosuero. Se obusepétaseél gagbdods de h de
33 20M A4K vy para el |1&TtdDeuandtheEdddmdskl Con
el l o final mdmtae ede Udegtl eBrb 4 6VB/qiB & . es de

Fi nal medetteeranmi nvaché o8r ea de diedt @B c anolsi d nt er -

cambiadores de placas utilizados en | a industr.i
cies t®rmicas t2pparaspldecd.i2ndi Wi.R2balm segwn ge
y espaciado. Asumien¢dpgorumlaalagr ede n®@m28 omneces
es BSle AdemS§8s, |l os disefos modul ares permiten af
qgueri miento t®r mico, |l o que ®Panbi deeegmanaf| ek
dalg§smco de agua caliente necesario, se igualan
en el i ntercambi ador de pl acas, asumiendo un si
a OF Y'Y a OF Y'Y [ 9].
Sustituyendo | os valores conoci dos, se obti

0.Kig/ 8. 2 h; un val®r&&mtidli zheda en tot al
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|l .3.2.3. Clarificaci-n est®ril del | actosuer o 1

Para | a etapa de microfiltraci-n del | actos
sefada para aplicaciones alimentarias, capaz d:
mos sin retener prote2nas del suero. iseoept - p

nadWadirfabricado en polipropileno (PP) vy confi
huecas), con un tamafYo de poro de 0.2 Om. Est a
terias t2picas enaecl olbact b alse rei,pgpRicanmb gl bcoc -

cus aurewwyos di 8metros celulares setsat2Z@ah9entr
Presebtal 2011), sin afectar el prlsaoctdeg lpo mu leiz ma

o Ulaactoal b¥ami na, que se busca revalorizar.

El m-dulo MD 150 CP 2N soporta temperaturas
un rango de pH de 0 a 14, siendo compl etamente
alcalinos y 8cidos emgl ead of%l gaggne tse mi ermaatsu rCd £ 18
el evadas en periodogLononutnas sdpetrifempe de membr

m-dul o, permite una operaci-n efi-bladhte 20R285a. I

El didedf®si stema de microfiltraci-n se funda
tal(@sceRemt. 2023donde sel avallarificacduhcde | ac
utilizando membranas cer §mi ctast,cddbaPo2 ud®@m emnesod

transmembrana coensgtbempedat 2r dbaroper ativas de F°

di mensionamiento del si st ema, se han consider ac

autores para ambas condiciones t®rmicas, resul

de63. 1 LLhAF On|yA®B 2. 4 La/ (7D LANQ. Estos datos se util |

el comportamiento del sistema a 35 AC mediante
0°Y 0 — [10

Obteni ®ndose un 2hloEste 88l 8rLtmrregido se
presentativo para condiciones reales de operaci
l os de 8rea de membrana. Cabe dez® ayx a6 0 qlu/e( ml ik

son considerados adecuados para sistemas de mi

con me mbpaoalnians®rni cra®gi men tangenci al, temperatur
presiones transmemlersana daeaehastsp a2 dlmard a valide
adoptaymey(, 1998; Cheryan, 1998, Mul der, 1996) .
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Dado que el objetivo de cdsatra fetcaapca -ens n¥kncircoabr
y no el fraccionamiento de prote2nas ni Il a con
|l a hip-tesis de que elRyr ennudp 68 a&hd bbald ec prac mea di
reportado en procesos de microfiltraci-n de | at
rg§micas en confi gBuadi ot ktagn Ad&yEchi7adclonsecuenci a:

0 s CTTOIQY 1w 0 P W WHTQ
El 8rea de membrana necesaria se dgetaer mi na
cias a lal¥cuaci - -n |
0
5 , [11
0

Obteni ®ndose un?2v& omrocdendld. 8 am condici ones
el 8rea del equipo y el caudal se determina el

La Tabrleasume2 | as especificaciones t®cnicas rele

Tabla 1. 2. Especificaciones t®cnicas de | a memt
( Mi ¢cr-dadinr, 2023).

Par 8metr o Val or
Ti po de membr a Fibra capilar
Model o MD 150 CP 2N
Tamafo de porc 0.2 Om
Crea por m-dul 10. 8 m
N¥amer o de m-dul 7
Crea total ins 70. 86 m
TMP operativa 1.5 bar (m8§x.
Temperatura m8xi ma 45 UC
Rango de pH 0i14
Respecto al balance de materia, aunque el ol
es |l a eliminaci-n de | a carga microbiana prese
bi ®n se produce una retenci-n parcial de compue
roomompl et amente eliminados durante | a etapa de
incluyen microgotas de grasa fina, prote2nas p.
pensi - n, gue, a pesar de su baja concentraci-n
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eficiencia hidr8ulica del f culkat elgaar go e aeb dé&9
Mc Sweeney, 2015; Zydney, 1998) .

En el presente disefo, el flujo de entrada
un total de 2.7 kg de grasa Yy s-lidos combinadoc
detallado tras | a separaci-n centr2fugal Esta
muy bajo respecto al volumen total procesado (1
el punto de vista de | a interacci-n coloidal coc¢

Tras una clarificaci-n previa, | as membranas
retener hasta un 70 % de | a grasa residual, es|

agregados o complejos supt.ambold2®@z2d) .arlepl i(cSchrada | e
medias razonables para esta situaci - n, se esti

madament e:
a ™ & pYPQQ

A esta masa se suma | a fracci-n correspondi e

D

I volumen de fluido retenido en | os capilares

(@]

i-n de fibra hueca se considera t2picamente de

=

998). Se estima una masa retenida por volumen
a o pM Y MTp p MEHQQ

Por tanto, | a masa total retyemril dapeemelaa oe iha
asciaade

a p T P& pHQQ
a P PP pEH WwXPQQ

Dada su baja concentraci-n proteica y | imita
i able su valorizaci-n mediante procesos fer me
resenta potencial como materia prima en | a el &
nombi naci -n con otros residuos agroindustriale

stabilizaci - n. Esta v2a permite una valorizaci

o ® ® T <

uct o, i ntegr8ndol o en circuitos de econom?2a ci

(@)

ompl ejo. Se observa el bal ance de materia en |
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Al GUeT Y

NMWMY N . oy i
~RAI' Y3hql ¢cRlI| —>
—_—
AdquUaqel Y
NMZ Oz Wt N
Fig. I . 3. Balance de materia a | a etapa

Aunque en el presente trabajo no se ha abordado un disefio hidraulico exhaus-
tivo del sistema de microfiltracién, es importante sefialar que una configuracion ade-
cuada requiere garantizar una recirculacion tangencial suficiente sobre la superficie de
la membrana para minimizar fenémenos de ensuciamiento y mantener flujos estables
de permeado. Se recomienda mantener una relacion de recirculacion de al menos 5:1
respecto al caudal de alimentacion efectivo, lo que equivale a una recirculacion interna
de aproximadament e 10 000 L/ h para un caudal neto de
en el caso aqui considerado (Céaceres-Roa et al., 2023).

| .3.2.4. Concentraci-n de prote2nas por wultrafi
La etapa de wultrafiltraci-n (UF) tiene como

|l as principales prote2nas del | abeltaocstuoegrloo bduullicnea
(18.3 kblagctyodlab¥%mi na (14.2 kDa), gue represent
y20 % del total proteico, respectivamente. La c
directamente del proceso de microfiltraci-n es
35 AC para favorecer tanto |l a eficiengial deéeser
|l as prote2?nas. La operaci-n a esta temperatura

mi so -ptimo entre rendimiento de peujneaga y co

que al operar af GOl ACefaveibte pbal pesalBéeipot ados

mi entras que, af @0leiACg eaemgudl el y de natural ez
de permeado resulta demasiado bajo. Operar a 3!
mantener una filtraci-n estable.
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Desde el punt o de -lvd stt ag Inod dabtoatb@mingpred aa B

sentan diametros hidrodindmicos de aproximadamente 25-3 . 0 nm2y. 42 .n2n, r e s -
pectivamente. Para garantizar su retencion en esta etapa, se ha seleccionado una mem-
branaconu mb r a | de corte molecular (MWCO) de 10 kDa
dios experimentales como por fabricantes industriales para la concentracion de protei-

nas del suero dulce. Se evalué experimentalmente (Bejarano-Toro et al., 2022) la ultra-
filtracibndelact osuer o dul ce con membranas de PES de !
del factor de concentracion volumétrica(VCF=VQV ) y | a presi -n transmen
sobre par 8metr os como ped codfidiente de reteecidrppeoteicee ad o ( J

(Rp) y el rendimiento de recuperacion (Y).

El modelo experimental utiliz6 un disefio central compuesto ortogonal, y permitié
desarrollar expresiones para Jp, Ry y Y en funcién de TMP y VCF. Las ecuaciones em-

pleadas en el estudio son las siguientes:

5
Y Pz pmm [1.12]
W
’ _ 1.13
O s [1.13]
. w0
A — [1.14]
@ 6

Donde C, es la concentracion de soluto en el permeado (kg), C: es la concentra-
cion en el retentado (kg), V es el volumen de permeado (L), A el rea efectiva de mem-
brana (m?), t el tiempo (h), Vi, Vs, C; y Cf corresponden a los volimenes y concentracio-

nes del retentado y la alimentacion, respectivamente.

El flujo de permeado J;, utilizado por Bejarano-Toro et al. (2022) fue determinado
a partir de la Ecuacion [I.13]. Para esta propuesta se adoptan como condiciones 6ptimas
TMP = 2 bar y VCF = 18= 23déo(mdheRsF0,6D¥Yt=06D un J
Estas condiciones representan el mejor compromiso entre rendimiento de recuperacion

y concentracion proteica.

Por otro lado, aunque los valores de R, y Y fueron ambos 0.62 en estas condi-
ciones, no deben considerarse equivalentes. El coeficiente de retencidon Ry representa

la fraccién de proteina que no atraviesa la membrana en relacion con la concentracion
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. 3. Di sefo del pretratamiento e inocul

en el retentado, mientras que el rendimiento Y describe la proporcién de proteina recu-
perada respecto a la alimentacion total. Su coincidencia numérica en este punto experi-
mental no implica equivalencia funcional, y depende del equilibrio entre volumenes, con-

centraciones y pérdidas por permeacion. Los resultados mostraron que el J, aumento

aci

n

d e

con | a TMP, alcanzando (mhllah&sbam8xi mbendead9ql

nuyo con VCF elevados debido al fouling (ver Figura 1.4.). El coeficiente de retencion Rp
mostro una tendencia inversa: a VCF altos (superiores a 15), R, disminuyo hasta 0.45,
mientras que a VCF bajos y TMP moderados se alcanzaron valores de hasta 0.81 (Fi-

gura l.4.).

En la Figura 1.4 se muestra cdmo varia el parametro Y en funcion de la presiéon
transmembrana (TMP) y el factor de concentracion 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 minimo de rendimiento, mientras que a presiones mas altas el sistema se
estabiliza con valores de Y medios. Esto indica una interaccién compleja entre la con-

centracion creciente y la presion.

Jp
1 W30
J . 355
1 B30
i 385
300
R , — 1
430
S 4 RR— | ol |
L . 1 Em4S5
g7t T ] mmg
N
4L Q%
\\\&
2 25 3 35 4 45 5 % VCF
TMP

T™MP

Figura I.4. Superficies de respuesta de Bejarano-Toro et al. (2022):

Flujo de permeado (Jp), coeficiente de retencion (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 quimica, com-
patibilidad con agentes de limpieza alcalinos (hasta pH 11), y su caracter hidrofilico, que
reduce la adsorcion proteica no especifica (Polima, 2021). La membrana modelo Synder
ST de 10 kbDa, fabricada con polietersulfona en
una superficie efectiva de 16.35 m] por m-dul o
didmetro y 38 pulgadas de longitud, especialmente disefladas para aplicaciones con
suero lacteo (Synder Filtration, 2021). Para dimensionar adecuadamente el sistema, se
adopta un caudal de ali mentaci -n de 1 990 L/ h,
la etapa anterior. A partir del VCF = 18, se obtiene que el volumen del retentado es:
. W pOWT N .-
W 560 p U P PHUIQO w w w pwwdt ppHEI pY x&NVIQ
Conun flujo especificoJp= 36,4 L/ m]JLh (val or-Tometper i ment
al., 2022), el area de membrana se calcula como:

. 0
. U DUJX% ,
0 5 5 L @a
O'@d—Q
Considerando el uso de m-dulos c&ymeadeiral es
STA040HFRKue propeupeohacupm.enppotri wanidea d, Il a can

de m-dul os necesar il@s- dsuel oosb trieednoen deebamiod @ d 1. 331 z a

Tabl a I . 3. Especificaciones t ®cni-£G4s0HHEEe | a
(Synder FiDt.ration, 2021

Par 8metro Val or
Ti po de membr a Espiral sanitar
Model o Synded080THF
TamafTo de poro ( 10 kDa
Crea por m-dul 5. 6n7
NY“mer o de m- dul 10
Crea total ins 51.868 m
TMP operativa 2 bar
Temperatura m8xi ma 55 UC
Rango de pH 319 (hasta 11 en
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. 3. Di sefo del pretratamiento e inocul

Para mantener una elevada velocidad tangencial y reducir los efectos negativos
de la concentraciéon polarizada, se ha adoptado una tasa de reflujo (R) de 3, definida
como la relacién entre el caudal de recirculacién y el caudal de alimentacion. Este valor

se basa en el disefio experimental reportado por Marella et al. (2011). Bajo estas condi-

aci -n

ciones, |l a operaci-n se realiza a 35 AC, 1.5

Para realizar el balance de materia correspondiente se conoce que la corriente
alimentada presenta una carga proteica
que corresponde a una concentracibn de proteinas en la alimentacion de
Ci = 0.0377 kg/L. Aplicando el factor de concentracion volumétrico, se conoce que el
volumen del retentado es V, = 110.6 L. A partir de la expresion del rendimiento Y, se
despeja la concentracion de proteinas en el retentado, resultando en C; = 0.4205 kg/L.
Multiplicando este valor por el volumen del retentado se obtiene una masa total de pro-

tot al

te2z2nas retenidas de 46.5 kg, en concordanci a

mente, al aplicar el valor de Y de forma proporcional a cada fraccion proteica segun su
representaci - -n enl acat oaglliciweiadlbiiance y- otrals)( sb obtie-
nen las concentraciones individuales y masas retenidas correspondientes, reflejadas en
la Tabla I.4.

Tabla 1.4. Balance de materia tras la ultrafiltracion de lactosuero con membrana de
10 kbDa.

Proteina Alimentacion (kg) Retentado (kg) Permeado (kg)
b-l actogl ¢ 45.1 27.9 17.1
Ul actoal b 15.0 9.3 5.7
Otras pr« 15.0 9.3 5.7
Total 75.0 46.6 28.5

I . 3.2.5. l nocul aci -n y preparaci- -n del

I . 3.2.5.1. Estudio cin®tico y productos

medi o

d e

d

C

d e

f or mad

Con el fin de establecer una concentracionde 4 2 g/ L den lalcarrentod s a

de alimentacién al tanque de inoculacion, se procedi6 a la adicionde 8 6 7. 6 Kk g
a una corriente inicialde 9 405. 7 kg dakkantamdo asbunaimasactotal de

10 2 7 3Esta cokiente diluida se fracciona posteriormente en dos subcorrientes: un
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aci

10 % (1 ,dé&sthadd alkegcjor de siembra,yun90 % (9 ,ZebeBvadd Kk g)

para su incorporacion posterior al proceso fermentativo principal.

La cepa Pseudomonas taetrolens se introduce como in6culo en la subcorriente
del 10 % medi an2®0 Ila daed i U s ppa ndseconcentraciénl da
1. 23 g/ L desta bdiciomsapore un incremento de 2 0 4 . 4#n |k gasa del
sistema (de los cuales 0 . 2 cokegponden a biomasay 2 0 4 . 4 agkay Tras la mez-
cla, se obtiene una corriente con una masa totalde 1 2 3 1y un vokuigien estimado

Q

del 2 0 4resOltando en concentraciones inicialesde4 2. 0 g/ L yde 1l7ac tgd sLa

de biomasa celular.

El proceso fermentativo se desarrolla en modo batch, bajo condiciones operati-
vas controladas de temperatura (30 AC),
fondo del reactor. Durante las primeras 8 horas, se produce una fase exponencial activa

de crecimiento microbiano. En este intervalo, la concentracion de lactosa se reduce de

42 .0 a ,8ofrespondiehteaunconsumodel 2. 9 kg dE&nlsRgaraltbat o

se representa la evolucién de las concentraciones clave del sistema (lactosa, biomasa

y acido lactobionico).
45 |

40 -

35 A

30 A

25 A

Lactosa (g/L)
LBA (g/L)

—e—LBA (g/L)

20 4
Lactosa (g/L) - 0.6

15 4

—e— Biomasa (g/L)

- 0.4
10 A
5 4 - 0.2
0 < T T T T T 0.0
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (h)
Figura 1 .5. Evoluci-n en el tiempo de |
rante el proceso fermentativo: | actosa

Como resultado de la actividad metabdlica de la cepa, segeneran4 . 0 Kk g
lactobionico, alcanzando una concentracién finalde 4 . 0 , ygid aumento de la biomasa
al. 06,30 guegequivale al . 0 6 3.£l egtudib cinético de este proceso fue desa-

rrollado a partir de modelos de crecimiento microbiano en la Seccién Il ajustados a los
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datos experimentales obtenidos con lactosuero como sustrato, conforme a los trabajos

realizados por Saul Alonso en la Universidad de Oviedo.

El bal ance te-rico de masa es de 1 235.3 kg
con una diferencia de 0.4 kg atribuible principalmente a la formacion de COFdurante la
respiracién microbiana y a proteinas u otros componentes celulares no considerados
explicitamente en el modelo. Esta desviacién es minima y aceptable dentro del margen

de error del sistema.

La adici-n de NaOH tambi ®n se efect¥Ya en est
tante, ya que, de |l o contrario, | as c¢c®l ulas mic
ner el gradiente de protones en lugar de destin
ajsa a el pH con NaOH para amortiguar |l a caz2da d
comienzo de |l a reacci-n, y posteriormente se r
m8&ti co. La reacci-n de neutralizaci-n se trata

0 00 Ow0®0d 00 00 [ 15]

Durante |l a fermedAt@ckgndesgcioo mbaateo bbieqmuii e
neutrali ®adid7n kgogmnegNa@HINLelddBee sunaa dilM.ol Bustia n
adici-n represlelntégd euns otloutcail- ndcaporta, nevon de ag
al sistldmdgdincl uyendo el agua generada por | a

(0.201 kg) .

Bajo una tasa de aireaci-n de 1.0 vvm, y cot
1.2 mj, se requiere un caudal de aire de 1 200
de aire suministrado, en condiciones ng9grmal es d
Para una operaci-n continua durante 8 horas, €
ciende a 576 mj, | o que representa una masa tot

considerando una densidad de 1.184 kg/mj a dict

El aire es tratado previamente mediante una linea de purificacion estéril que com-
prende un prefiltro de part2culas gruesas (5 O
nar vapores organicos, un filtro estéril de cartucho de PVDF con tamafio de poro de
02 Om y wuna v §!| vAdicienalraente, serincagpbra una \@lvula de alivio de
presion que actla de forma automatica en caso de que se produzca una sobrepresion
superior a 15 kPa respecto a |l a presi-n atmosf

proteger la integridad del sistema.
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| . 322 .bi.mensi onado del equi po

Se parte de |l as condiciones experimentales
(Alsant . al 2thadpl o Bli®w,Flowon 1 L de volumen %til
deber8 tener capacidad suficiente para contene
por | actosuer o, soluci-n de NaOH e in-cul o. AN

25 % para prevenirisobdel espada, yfoamacitar el

adopta un volumen total de aproxi madamente 1.6
l 2ndrica vertical cosienttezal egoltomendbabeasl del
G -0 O mWyuy O [16

Asumi eamdo r ed latediir-r-@meer 6l s e2ldbet er pdien & . w9 8D

m, val or que se .reldao madletaul al 2 gq0i cho es de 2 m. L
tanqgue es de 2.4 m, |l a altura desde el fondo al
del i mpMl #er D@Bsmparaci -n entre impulsores (E)
del %Wl timo impulsor a |l a superficie del l 2quid
son:

T HDiN[ 1.2, 2.0] para fer menyHBanpar,d31).t 2 pi cos ( Va

1 Da/D:=0.3 + 0.05 para impulsores tipo Rushton o palas rectas (Doran, 2013).

f J=(0.1a0.2)-Di( VanodyTratpes, 1991).

1 E & Da,, para superposicion de zonas de mezcla (Brown, 1950).

1 JO 2,lpa@ra evitar exposicion parcial del impulsor (Kunii y Levenspiel, 1991).

1 Vcabezal Toroidal € 0.17+Vestera (Coulson y Richardson, 1999).
Conociendo que experimental mente el vol umen Yt
de impulsor y 350 rpm KReyagpiddeastd - 408 obtceal
ponde ceentume N5. 0 y 6.0, el cual corresponde cc
el i mRuk&pPpeana r ®i men turbulento ,686. mMapti €Eoroc,i
constante pare realizar se obtiene urdepotenci
vol umen queda en una rédwescal Faldolbdoeo ra 22 cWom
i nocul aci *nesdel tla6em una potencia de 355.2 W.
gui ente ecuaci-n se conoce | a velocidad nueva

. Y 1
"5 o [T
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Se obtiene una velocidad de ReEyh.of despmde Se ¢
2. 2Ppd0® | 0o que sigue habiendo r ®gimger tirmwdloen
v 8 | iLab baffles, esenciales para evitar el giro solido del medio y mejorar la dispersion
de oxigeno, tienen una longitud de 8.33 ¢ m, correspondiente a 1/ 12
tanque. Este disefio esta en linea con las proporciones estandar de reactores agitados
y permite mantener un flujo turbulento controlado (Mersmann, 2001; Stanbury et al.,
2016). Se fija uMpde abparfase | mpul Rasé®peprpodo en
r®gi men turbulento. El di 80Ome3t rmroodeucadacel onpiud a

rotacil7iar e A partir de | atmpoetaendei aicadlpawcliada.,de

medlUse determina con |l a siguiente ecuaci - n:
v [1.18]
u(b
Torbellinos de escala comparable o menor al
zall amiento | ocal excesivo, comprometiendo | a

mi n hesfeerzo mecanico inducido por la agitacion, que se evalla mediante la Teoria

de Kolmogorov, utilizando la expresion:

_ [1.19]

El tamafio estimado del torbellino minimo es de 1230 O m, val or superior
bral critcode 11 3 Om requerido para evitar dafo celul a
disefio asegura una intensidad de agitacion compatible con el mantenimiento de la via-
bilidad celular en condiciones de fermentacion aerobia. Las dimensiones del tanque,

junto con los parametros de agitacion, se recogen en la Tabla I.5.

Tabll a5 Especi filoiarca aocnteosr ddeel si embr a.

Pardmetro Valor
Volumen util del tanque 1200L
Volumen total del tanque 1600 L
Altura total del tanque (H) 24m
Altura til del liquido (H util) 20m
Diametro del tanque (Dy) 1.0m
Longitud de bafles (J) 0.083m
Espesor de baf 0.01m
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. 3. Di sefo del pretratamiento e inoculaci - -n de

Pardmetro Valor
Didmetro del agitador (D) 0.3m
Distancia del impulsor al fondo del tan-
que (hd) oLm
Velocidad de agitacion (n) 177.6 rpm
Potencia de agitacion estimada (P) 355.2 W
Tamafo de torbe 1230 pm
| . 3. 2.5.8porCtadror a
De | a reacci-n presente, se obtiene wuna ve

3.23Imb0 /)(.LLAsplicando este valor junto con el vc
y |l a entalp?2a est8ndarqHd=—e 6r2é6d c¢dmio) n esedcta®rmil aa
guerimiento energ®tico de aproxi madamente 0. 24:
cal or gqgue debe suministrarse de forma continua

temperatura del si st emacdursaantae 8lca dcoo n vaecrtsoib-in nc

Dado que el requerimiento t®rmico estimado
bi orreactor es bajo (0.243 kW), se ha optado p
trica en lugar de un intercambiador de cal or, |

Se emplea una resistencia de cartucho de 250 W,

de suministrar de forma continua el cal or nece
g®tico asociado a |l a reacci - n. Esta resistenci
teprer atur a, compuesto por un termostato y un <co

condiciones t®rmicas constantes durante todo el

|l .3.2.6. Sistemas de mantenimiento CIP y SIP
l . 3.2.6.1. Limpi(eGR) de |l a centr2fuga

La centr2fuga CEPA Z61/ 72101 GP debe I impiar
dos | otes. Se desmontan tapa, colectores y cil]
|l i entie0(AC) y detergente neutro. Se proh2be el

fuertes o 8cidos concentrados. La |l impieza qu?z2r
soluci-n d20l dlker0astwBa 50 AC durante 30 minut
hatsa pH neutro. Si hay incrustacion42 2ai% er al es
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durante 20 minutos a 40 AC. Para sanitizaci - -n t
| ac-80 Sal 0i30%mi h65tos a 30 AC. Semanal ment e, S
profunda con etanol al 70 % y se inspeccionan Vv
busca de desgaste o corrosi-n (MT Brand«o, 20
2021) .
Il . 3.2.6. 2. Li mpieza de membranas de microfiltrae
La |limpieza se | leva a cabo tras cada ciclo
de biomasa y obstrucci-n de poros. El protocol
cal i enitde0 (A5 durante 10 minutos para eliminar
sealeza una | impieza alcalina t0i lailz &@n do % n a es
culada a 50 AC durante 30 minutos (IBERLACT, 2
detecta presencia de incrustacione4?2 ale @p3ica
0.5 %, pH 2.5, a 40 AC durante 20 minutos. Par e
recomienda una | impieza enz7Mm8§tai 68 AE€mapal agas;
8.5 e, By reposo de al menos 12 horas. Los enj
ri os cuando el pH del efluente se encuentra de
red y no se detecta turbidez residual en el col
presi-n durante |l a |impieza y garantiyzaajal us
dureza (< 11.3 Af) para preservar |l a integridac
|l .3.2.6. 3. Li mpieza de membranas de ultrafiltre
Lamembraane ul trafil sdembBi-mpiuarde zaldaf i nal i za
para ¢€éwouipamgeico y p®rdida de permeabilidad. E
enjuague con agua caliente (40 AC) durante 10
ci - n, se realiza una | i4Pi @z a 1a %%c¢lallpiHn, d Jac &n5 | AbCe
durantet®ds minnuecirculaci-n. Tras un enjuague
aplica | impieza 8§cida cuando se detectdaZzn dep: si

al 1 %, pH 2.5, a 40 rAC cdwroasn tdee DA oreinmswtcad sa.mi Fean t
se recomienda una | impieza en7z0 m8t5 @ aAG,e majnuad t :
pH 498 con 20 minutos de recirculaci-n seguido

|l i mpieza se considera eflecentva fTiumaldosel eptHa ldie
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N 1 unidad del agua de red vy el flujo de per me
(Maretlal2011; | berl act, 2007) .
|l . 3.2.6. 4. Li mpieza de(RB) orreactor de inocul ac

El biorreactor de acero inoxidable utilizado requiere un protocolo combinado de
limpieza in situ (CIP) y esterilizacién in situ (SIP), especialmente cuando se trabaja con
medios ricos en nutrientes y biomasa. La limpieza quimica debe preceder a la esterili-
zacién con vapor, ya que esta Ultima no elimina depdsitos organicos ni incrustaciones

minerales, sino que actla Unicamente como agente biocida térmico (Doran, 2013). El

protocolo se inicia con un enjuague con agua ¢c
macroscopicos. A continuacion, se aplica una limpieza alcalina con lberlact B-2 0  a | 1 %
(pH 11.5), recirculada a 55 AC durante 30 minu

minerales o biofilm resistente, se puede afiadir una etapa de limpieza acida con Iberlact
A42 al 0.5 %, pH 2.5, a 40 AC durante 20 minut c

gue completo hasta alcanzar pH neutro en el efluente.

Una vez completada la limpieza quimica, se procede a la esterilizacion mediante
inyecci-n de vapor vivo saturado a 121 AC, dur a
todos los puntos criticos del sistema (interior del reactor, valvulas, filtros de aireacién,
sensores y lineas de entrada). Se recomienda un control automatico de la curva de tem-
peratura y presion para validar el ciclo, asi como purgas periddicas de condensado para

asegurar una distribucion uniforme del vapor (Eibl et al., 2018; Stanbury et al., 2016).

|l .3.2.6. 4. Li mpieza de tuber2zas y dep-sitos au>

Las lineas de proceso, valvulas, depdsitos de retencion y circuitos de recircula-
cién deben ser sometidos a un protocolo CIP al finalizar cada ciclo operativo. El sistema

debe estar disefiado para limpieza en circuito cerrado, con circulacion forzada desde un

skidde | i mpi eza. El ciclo comienza con un enjuag
10 minutos. Posteriormente, se recircula una solucion alcalina de IberlactB-2 0 a | 1 % a
50 AC durante 30 minutos, manteni endaorégkel oci dac

men turbulento en tuberias y cizalla en las paredes internas de los depdsitos.
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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 lacteas o medios ricos en sales, se recomienda
una limpieza 4cida adicional con Iberlact A-4 2 a | 0.5 %, pH 2.5,
tos. Para asegurar condiciones higiénicas en los depdsitos tras paradas, puede afiadirse
una etapa de sanitizacion con lberlact S-8 0 a | 0.5 % a 30 AcC,
minutos y drenaje completo posterior. La validacion se realiza mediante control de pH
en el efluente y verificacion de caudal de retorno claro y sin turbidez. Debe evitarse la
presencia de codos ciegos, valvulas de dificil limpieza o puntos muertos en el disefio de
las lineas, y se recomienda el uso de valvulas de bola o asiento con desmontaje rapido
(Doran, 2013; Lipnizki, 2010).

| . 3.2.6.5. Consideraciones t®cnicas

Es imprescindible emplear agua que cumpla con especificaciones de calidad:

aci

40

hierro, cobrey silicemenora 0. 05 pp menorcaut 2z& Af ; pmp;Bblo | i

menora 5 ; y ausencia total de coli formes en

(Iberlact, 2007). El pH del efluente final debe situarse dentro de mas/menos 1 unidad
respecto al agua de red como criterio de finalizacion del enjuague. La dosificacion de
detergentes debe realizarse de forma progresiva, evitando choques térmicos o quimicos
gue puedan inducir precipitacion o degradacion 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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. 3. Di sefo del pretratamiento e inoculaci-n del

| actosuero

Tablléa Productos de | impieza y esterilizaci-n (CIP/SIP).
Producto Concentracién (%) Temperatura (°C) Duracién pH Aplicacion
_ Limpieza alcalina general (CF, MF,
Iberlact B-20 0571 1.0 5071 55 307 45 min 1157 11.7
UF, tuberias, RE)
_ Limpieza &cida (incrustaciones mi-
Iberlact A-42 0.371 2.0 40 207 30 min 2.5
nerales)
. Sanitizacion tras paradas (centri-
Iberlact S-80 0.5 30 157 20 min 3.01 45 )
fuga, depdsitos)
20 min recirculacién + o o
Iberlact E-70 0.27 0.5 50 8-9 Limpieza enzimatica (MF, UF)
12 h reposo
Etanol 70 16 - 20 10 min 6-51 8.5 Desinfeccién semanal (CF)
, _ Enjuague inicial en todos los equi-
Agua caliente - 3571 50 10 min 6.51 85
pos
Vapor vivo - 121 30 min 5571 6.5 Esterilizacion SIP (RE)
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| . 4. Di sefo mec8ni co

. 4. 1. DI SEe O MECCNI CO DE LOS TANQUES DE
I NTERMEDI O

En este apartado se determina el espesor m?2i

al macenamiento atmosf®rico de 10 mj empleados e

del proceso. Estos recipientes est8n destinado
carganioc@®,8 principal mente prote2nas, |l 2pidos u
degradaci - n, operando a temperatura ambiente vy
mente igual a | a atmosf®rica. Al no estar somet
mec8nicobgeepor | a presi-n hidrostg8tica gener ad:
ni da, l a cual constituye | a carga mec8nica pri
Peterts al 2003) . Esta condici-n justifica |l a cl a
no presurizado, Yy su disefo sigue criterios est

|l es soldados de al macenamiento atmosf ®rico c¢cil
AR 650.

Para |l a selecci-n del materi al de fabricaci
con recubrimiento ep-xico de grado alimentari o,
de al macenamiento que operan a presi-n atmosf ®
corrooss.i VEsta elecci-n se fundamenta en su adecu
compatibilidad qu2mica con soluciones o0rgs8ni cas
bl e, |l o que permite reducir |l a inversi-n inici:
( Petest . a1 2003) . El revestimiento ep-Xxico act %Ya
absorci-n de humedad y | a penetraci-n de compue
tenga en condiciones adecuadas mediante inspecc
ciclos @&ri mMmeaemtt o establ eci dos (Wal as, 201 2; R

EHEDG, 2020)

En cuanto a | a geometr ? a, se define un volu
La altura correspondiente se calcula a partir

vertical

O [20

0 e
5" Pfe® © "0 QO pfps
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x T
Y a0 7
p T z Q0% 0O 0

Si se adopta wunda 8rneeltarcoi -H/ Dal(tkuywlae gugl Sando @2
202323 valor recomendado en aplicaciones de al mac
un di 8metro interior de 2.21 m vy, en consecuen
el volumen %til de 10 mj requerido. La presi - -n
seal cula como:

0 ” Q0 [2]

Resultando en una presi-n nor mal de operaci
embar go, para el di mensi onamiento mec8nico del
si-n de disefo que incorpore un margen de seglu
entre un oi Merem®nt% sobre | a presi-n de operaci
de 25 psi, seg¥%n | as recomendaciones estableci
Ssi-n interna baja (Walas, 2012) . En este caso,
rando un pean neeonsnearrygador de 25 psi, asciende a
este valor representa solo 2.88 psi, valor men
adoptando una presi-n de disefo de 53.83 psi,
nales sobB8 Ipes PB8eviamente definidos. Por tan

m®t rica resulta en:

D kD 4 GOt ddl QD6 o LIRS L or
; d XY p 60 6 ¢ X
ElI espesor m2Znimo requerido para el cuer po
presiones seg¥%n el criterio de pared delgada o
0 : o) [22
c,l
4 x
YO v
L v L. 2
0 1 e i 6 (23
La justificaci-n de wusar una ecuaci-n u otr
nes de disefo dellabdraopi.of )t.anque

Tabl7a Criterio para el eInyy | 2¢30 P @ et sad 2 OBgci ones

Ecuaci

Ecuaci

- n para R&r o) o0 ™ YWwYo

.n para 2k 0 o0 ™™ Yo
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a
o
P

u

| a

O 9 T Q@
c O o =

QO

20
mi
t e
re

S e

X ® ® »w ®d O T

(@)

Como margen adiciofal sporadoprtraosiin:- msp@sor d
bitual para equipos de acero al carbono con
rizonte de operaci-n de diez affos antes de i
eteetr.sal 2003) . E I val or de | a tensi-n admisibl
nci -n del tipo de acero y de |l a temperatura
s tablas del c-digo ASME. Dado que el tanque
ado ndlairme , el mat eoi &@lnt mat @8hi conbasé ondirect
r 1o qgue no es necesario emplear acero inoxi
ero al carbono-28%t Guador &l compom&®Aerial princ
ya funci-n se Inisnionae sa meecs8insitciars ldaesr itveadas de

macenado y |l a presi-n hidrost8tica asociada.

La temperatura de disefo se establece como ¢
r mal de operaci-n, siempre gue esta se encuel]
AF y 650 AF, seg¥%n el criterio recomendado
entoudpo®qgsujetos a carga t®rmica o presi - -n.
mperatura m&§xima de operaci-n de 30 AC, se r
nheit, obteni ®ndose un valor de 86 AF. Al apl
al oamzaemperatura de disefo de 136 AF, gue
|l sius como 57.8 AC.

Seg¥n el Cc - (dR ggt@etrAsas M2 0 0 3 ) , el val or de | a t e
ra acero ail28&arono C)SA temperaturas entre
500 kPa, valor v8lido para condiciones de 0]
te caso. Dado que | asr8aldadmiraaddsel enapguoéos
adopta un coeficient=e 0de8 5ef idcei eanccui ear ddoe cjounn t
pecificados en | a mi ssnpaett aarbilmeéPdpar aaohoonka t|

ectei dasekdffo se calcula como el producto de amt

Pa, valor que se wutiliza para verificar | a va

onar el espesor estructural adecuado del <cuer

Seg¥n el criterio del c-digo ASME, se compa
5 % de |l a tensi-n efectiva del material, | o
mite de 30 525 kPa. Como | a presi-n de disef
justa el uso de | a ecuaci-n correspondiente

iliza pues | a siguiente expresi-n, y se deter

. v o C XM TG p . Lo
0 . o] cpounwnnmﬁnon&ﬁnupwuzﬁ)m(a
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Cuya justificaci-n por condici-n geom®trica
i T
— & T L vl TrmuayY
S C
Par a el c8lculo del espesor m2nimo del fond

esp
el

f oo

—
-

o @ O O
. -

c
c
p
(
mar
n aa
sel
ma c

c 8n
del

ec2fica para cabezales torisf®ricos definide

espesor en funci-n de | a presi-n manom®tric
dy | as propiedades mec8nicas del materi al . ¢
o ——— b (23
8
Dondges | a presi-n manom®trigalrddidi safer (D1
fondo (lla. 05 cm)eenckEa de junta (0.85), S | a

bono (94  :5®&0t xIPanawciCa por corrosi-n (3 mm).

Sustituyendo se obtiene t = 7.94 mm. Dado ¢
todo el tanqgue debe ser wuniforme para facil
sta estructur al homog®nea, se selecciona <co
ctevobosnbbteni dos para el cuerpo cil2ndrico
responde al espesor requerido en |l a zona de
centran | os esfuerzos por transici-n geom®t I
af oendo tori sf ®rico &es de 7.94 mm, superior
18 mm). Por tanto, se adopta un espesor nomi
gen adicional frente a tolerancias de fabri
y vaciado, y degradaci-n superficial del re
eccionado se encuentra por encima de | os m2i

hadas (4.8 mm) y soldaduras estructurales (.
i croeccinpi ent es mett§lailQdD3()PetSer s ecogen | as e

model o de tanque8disefYfado en | a Tabl a |
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Tabl &. Hoja de =especificaciones de uno
intermedi o.
HOJA DE ESPECI FI C Hol a 1_ de 1
TANQUE I D Equi po: T2
Secci-n: Pretra
DATOS GENERALES
Denominaci - n: Tanque al macenami e
Funci.n: Al macenamiento de
tado
COTENI DO DEL TANQUE
S. lidos: Prote2nas y trazas
suspendi dos
L2quidos: Lactosuero pret
Gases: Aire atmosf ®r i
DATOS DE DI SE&#a( DATOS DE OPERACI
Temperatur a: 57 Temperatur a: 4
Presi-n: 270 K Presi-n: 26. 4
Vol umen total: S-lidos suspendid
Di 8§metro: 2.21 Densidad: 3% 022
Al tura de | 2qui Vi scosi dad: 1.1
Al tura tot al Vol umen Ytil: 1
Espesor de par e Peso WVbBkénd 200R¢0DO0
ACCESORI OS NOTAS
Refrigeraci-n: Disefado seg¥%n API
Calentamiento:|bierto con epoxi al
Fluido auxiliaReglamento (CE) n. U
V8l vul as de seguri( ci-n del recubr i mi
Discos de ruptycada 24 meses. No r
Drenaje de seguridgt®rmico externo. Ev
para purga con caz2d|l cima de 60 Adelsimeq
tenci -n mi ent o.
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| 5. Di agr amased e ntsubreurnfteant aci - n

En | a Bsguprmaesenta el diagrama de control de
|l azos de control tipo PI D, alarmas de seguri dadc
trol del proceso se realiza mediante sensores
vari ableemacl @alveni vel , el caudal , l a temperatur a
pos. Estos sensores alimentan al sistema de coc
funcionamiento mediante v8lvulas neum8ticas acH
tal es. Este enfoque permite mantener | a operaci
timi zadas, garantizando tanto | a estabilidad de

pos y del entornetopéetdtdDyo (Seborg

Se asume gque todas | as v8&lvulas representad
correspondiente actuador neum8tico previamente
bitual en sistemas automat i ziandtoesrll ofcskcsmiss may as &
activaci-n de alarmas asociadas a condiciones
tanques (como niveles altos o bajos), garanti za
mentaci-n y simbolog2a empl eadas terbleelcidioag rpaomse

l @ nor maSB.NIDI0/9 .
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T5 —@
T
Pretratamiento e inoculacion del lactosuero PLANO N° 2
Seccion |
Fecha Autor
30/04/2025 Carlos Galan Cabrera Universidad de Oviedo

Fig. |l . 6. Di agrama de control de | a
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| . 6. An8lisis de costes

I . 6. 1. | NTRODUCCI EN AL ANCLI SI'S DE COSTES
La estimaci - -n del coste de | os equipos indu

ment al dentro del an8lisis econ-mico de cual qu

porci-n significativa del capital invertido (C

con cdrsd -n es especialmente complejo en etapas

di spone a¥%n de presupuestos reales ni de espec
Una de | as metodolog?2as m8s aceptadas consi ste
basadaspaoni dad, conocidas caecm@arcd dglyadlaedoaseiagl a
de esta aproximaci-n es | a expresi - n:
0
o] 0 = 2
- (25
ElI exponente de escala, n, general mente ¢ omg
pos ests8ndar, un valor ampliamente wutilizado e

d®ci mosoet{ Pa@ 20 Fuett.oml 2B48% m®t odo asume que el

fabricaci-n no escala |Iineal mente con el t ama¢q
de escala que reducen el coste por unidad de ¢
Una vez estimado el costeesenneteafioibaaetdal i et
actluapara reflejar |l a evoluci-n de |l os precios

2ndi ce ChEePlc al Engineeri)ng qRuleanrte cogset I|lan deevxo | u |

costes asociados a material es, mano de obra vy

ci-n de plantas gqu2micas. El ajuste se realiza
0 0 _— [26

En el presente trabajo se ha adoptado como

20 cuyo valor medbo@B@mamil c ehla En glion e7e95)i.ng Maga
Para afos previos, s e han empl eado | os val or e

fuente o en compil aci oamte.sa(d2i0slp8)n.i bl es en Turtor

|l . 6. 2. COSTES ESPECCEFI COS DE EQUI POS

Los costes base utilizados en esta secci - -n

bi bliogr8ficas y t®cnicas especializadas en el
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Todos |l os valores se expresan en d-lares estad:¢

comppar ¢hage deostqui pos comerciales representat

similares a | as requeridas para esta planta pi/l

Para equipos est8ndar como | os intercambiad
al macenami ent o, se han empleado estChmanéicahes b
Engineerine Deswign y Sinnott (2013) . En estos
configuraciones industriales habituales fabri cze
tario, sin requerimientos especiales en cuanto
di ciones iden aperiaccas en plantas piloto de biopr

En | o qgue respecta a | os equipos basados en
tes base se han estimado en funci -n del 8rea de
l os m-dulos de microfiltraci-n fabricados en poc
de eferenM®@i USSP eteetr.sal 200P)r su part e, l os m-dul
traci-n en configuraci-n espiral sanitari a, co
fona (PES), s 6 5LhSaD mMPaxlteetrasd b2 00E3s)t os val ores har
xtdaoas de cat 8l ogos t®cnicos de fabricantes y |

T O
D

to en condiciones de suministro est8ndar.

E I coste base del biorreactdr @BSTIL 6Ot a i tr

estimaci -n se basa en precios de mercado report
previo al escalado, equipados con agitaci-n mec
de pH, temperatur a, antiespuma y pre®i imoxEl m
dable 316L y el equi po est8 certificado para u:
rencia bibliogr8fica par a ets.tal 2v0all 50)r, cqourireensepso ndo
costes t2picos en aplicaciones biotecnol -gicas
trial

En cuanto al sistema CIl PA®SI)B,i (due mpa ezan i et

un cost e60b VD dVSD. Este valor corresponde a uni

para operaciones automati zadas mediante contr ol
sos biotecnol -gicos. La estimaci-n ha sido res
fabricant es eosnpoe chhaalrinzeacd oTe cchnol ogi es (2024) .
Respecto a | as <centr2fugas tubul ares, se h
100 USD por uni dad, correspondi amtdaisa r matelcos
una capacidad nominal de 10 Il itros. Este valor
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| . 6. An8lisis de costes

informaci -n propdér iabmadanpe arrepreds arftoa 208 c

raci-n est8ndar en equipos de estas caracter 2st

Tabl% IC8|l cul o de cosatcasuad e eaaadédpuwsids icei CEPCI

Equi po Coste ajustado
Centr2fugas (2 2826
Il ntercambi add®.rm)de 6 528
Microfiltra?i-n 3 440
Ultrafiltrac?d) - -n 6 808
Biorreactor (1 42 335
Tanques de al haldL
(8 unidades) 42 128
Sistema CIl P/ SI 60 075
El coste total instal ado esti maarot @ adea droe-
trat ami emlteon tdesl igsa feasbd et 828 @SB omo se puede obse
var en | a Miaguwr & alc.i9itar | a evaluaci-n econ- mi
valor ha sido convertido a euros aplicando un
1 USD = 0.93 EUR (Banco Centr al Europeo, 2025)

mado léd® BOR
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AnexM®m: ILi sta de s2mbol os

a Caudal m8sico de agua.

a Caudal m8sico de | actosuero.

a Masa total de permeado.

a Masa de compuestos retenidos por | a membr
a g + Masa de | actosuero retenida por volu
a Masa total retenida.

Q@ : Coeficiente de convecci-n del agua.

Q Coeficiente de convecci- -n del | actosuer
0 Coste conocido d aun equipo de referenci

0 Coste estimado del equi po a diferente capaci
60060: Valor del 2ndice CEPCI para el afTo act u:
60060 Val or del 2ndice CEPCI para el afo de ref
0 Coste actualizado del equi po al afYo actual
6: Margen adicional por corrosi -n.

0 : Concentracién de proteinas en la alimentacion.

0 Coste total instalado del equipo.

0 : Concentracion de proteinas en el permeado.

0 : Concentracion de proteinas en el retentado.

0 Coste del equi po en el afo de referencia.
O:Di 8metro de gota de grasa.

O Di §8metro.del i mpul sor

0: Di 8metro del tanque interno.

O: Coeficiente de eficiencia de junt a.

O . Factor de instalaci-n.

OV: Flujo de permeado a 50 UC.

OV: Flujo de permeado a 70 UC.

0 : Flujo de permeado.

0 : Radi o de | a corona Toroi dal del fondo tori sf
O: N¥wmero de potenci a.

0 4 Presi-n de disefo.

O: Presi-n manom®trica.

O0: Capacidad del equi po de referenci a.

O0: Capacidad deseada del nuevo equi po.

0 s:Caudal vol am®tmreintc@acde n.

0 Caudal volum®trico de permeado.
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AnexM®m: ILi sta de s2mbol os

Y Resistencia t®rmica por ensuciamiento del f
Y Resistencia del fluido secundario (lactosuel
Y:Rendi miento de per meado, fracci-n del caudal

me mbr ana.

YO Tensi-n efectiva de dise€fo.
(W) . Vol umen ocupado por | os cabezales toro
@ . Vol umen de una esfer

®: Volumen de alimentacion.

®: Volumen de retentado.

W : Capacidad calor2fica del agua.

©F Capacidad calor2zfica del |l actosuer o.

& : Capacidad calorifica.

Q: Di 8metro hidrS8ulico.

MW: Conductividad t®rmica del materi al

& : Caudal masico del fluido.

i:Radio inicial (entrada del fluido a |l a centr?2
i:Radio final (zona de recolecci-n de | a centr?2
i: Radio interior del tanque.

0 : Espesor m2nimo requerido en el fondo toris
0:Vel ocidad terminal de sedimentaci-n centr2fug
":Densidad del fluido (l actosuero).

":Densidad de | a grasa.

» AY Tensi-n admisible del materi al

YY :Cambio de temperatura del agua.

Y'Y :Cambio de temperatura del |l actosuer o.
YY:Di ferencia de temperatura | ogar2tmica medi a.
YYDi ferencia de temperatura del fluido.

0:Crea de inter-Camhbi oet @rembamna requeri da.

0™ Centrifugaci - -n.

O Separaci-n vertical entre impulsores consecu
@ Altura total del tanque.

0"Y: FIl ujo de permeado en funci-n de | a temperat
Vi Di stancia desde el fondo del tanque hasta el
00 Microfiltraci-n.

ODwoé Mol ecul ar -@FifiUgbtr aCutde corte moleaecul ar de | ¢
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AnexM®m: ILi sta de s2mbol os

0: Velocidad de agitaci - -n.

0G N¥Ymer o de Nusselt.

0: Potencia consumida por agitaci-n.

Ot N¥%mero de Prandt |

0 : Potencia térmica intercambiada.

YO Reacci-n de inoculaci - n.

YQ Reynol ds.

'Y Temperatura de operaci-n.

"YOO Presi-n transmembrana de operaci - n.
"YCoeficiente global de transferencia de calor.
YO Ultrafiltraci-n.

@ Vol ume t ot al Voliraen detpermeadoe d@lt wme n Yt i | del t amb

centr2fuga.

WwO0@ol umetric ConcieFnatcrtaotri odne Fcaocntcoernt r aci - n vol un
WQProtein rechPRardiymiyerettal de recuperaci-n de prot
WEspesor de la placa del i ntercambiador.

Q2 Aceleraci-n de | a gravedad.

Q Conductividad-ReRlrantiic-ad idgehhe tfirl.eu i (dHo/ D
¢&: Exponenta de esca

Coordenada radi al

o) Espesor m2ni mo +Téeqpoae dpetaziond €i epmpedde sedi ment
ci.n

0: Velocidad de entrada del fluido.

i Caudal volum®trico.

: Tasa de disipacion de energia especifica.
- Efi ciencia hidr8ulica del t ambor de | a centr

_: Escala de torbellino mas pequefio.

Vi scosidad din§8§mica del | actosuer o.

: Viscosidad cinematica.

t Tiempo de residencia del fluido en | a centr?
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AnexB: ITablas y documentos adicional es
A, B
15
C
3
E =
€
'c.
=
Time (h) Time (h)
C D
5 :
E F
H z
; i
- k-
]
-
Time (h) Time (h)
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AnexB: ITablas y documentos adicional es

Tabla | .10. Caracter2sticas t®cnicas de
de | aboratorio. Adaptado de: CEPA Zentr

LE/ Z&A/CP Z6e1/GP/ Z101/GP/
Type/Model Legp 2N /GPex  GPex 28 Gpex/GE

Throughput

) 5/30 5/30 20/500 50/1500 50/1500 150/3000
min./max. [I/n]1

Throughput
suggested [I/h]

Speed [mMin-1] 40,000 60,000 20,000 17,000 23000 14,000
RCF (G-value) [*

152 153 1202 3602 703 48072

40,000 80,000 17,000 17,000 31.000 15,500

al
Nominal
. 0,25 0,25 2 6 6 10
capacity [I]
70
60
£ 50
=
~ 40
< 30
—8— 1 Bar
|9 20 —d— ] 5 Bar
=2
10
0
0 20 40 60 80 100
tiempo (min)
Fi.g.l . Bstandarizaci -n de | aa ull tyr alf.i9 thraarceis-.n Addea

de: Proafed . @qr2toead) .

Tabll allCaractergsde classfprsotc@a?2nas principales d:¢
de: Zydney (1998).

Table 1. Physical Characteristics of Major Whey Proteins (Wong et al., 1996; Cayot and Lorient, 1997)

Concentration Molecular weight Isocelectric

Protein (g/L) (g/mol) pH
f-Lactoglobulin (monomer) 27 18,362 5.2
#-Lactalbumin 1.2 14,147 4.5-4.8
Immunoglobulins 0.65 150,000-1,000,000 5.5-83
Bovine serum albumin 0.4 69,000 4.7-49
Lactoferrin 0.1 78,000 9.0
Lactoperoxidase 0.02 89,000 9.5
Glycomacropeptide 7000
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AnexB: ITablas y documentos adicional es
Tabla |1 .12. Ecuaciones para | a deter min
recipientes a presi-n seg¥%n eletc-adi2dd 3A
For double-welded ms Cubouswsl —291w0 3
If fully radiographed = 1.0 (SA-285. Gr. C) 399
If spot-examined = (.85 454
If not radiographed = 0.70
In general, for spot examined Low-alloy steel -2910427 94,500
If electric resistance weld = 0.85 for resistance to 510 75,800
If lap-welded = 0.80 H; and H,S 565 34,500
If single-butt-welded = 0.60 (SA-387, Gr.12C1.1) 649 6,900
ile steel —2910 399 137,900
for heavy-wall 454 115,800
vessels 510 69,000
(SA-302. Gr.B) 538 42,750
High-alloy steel
for cladding and : -29 128,900
corrosion resistance 343 77200
Stainless 304 427 72,400
(SA-240) 538 66.900
Stainless 316 -29 128,900
(SA-240) 345 79,300
427 75,800
538 73,100
Nonferrous metals
Copper 38 46.200
(SB-11) 204 20,700
Aluminum 38 15,900
(SB-209, 1100-0) 204 6,900
Tabla 1 .13. Ecuaciones para | a deter min
recipientes a presi-n seg¥%n eletc-adi2dd 3A

For cylindrical shells

n
l=—P"——+C, ’53
SE; - 0.6P or P < 0.385SE,
”n n
'-r.(E'+P) -rn+C, I '>2
SE, - P or P > 0.3858E;
For spherical shells
Pry c 1 < 0.356r;
‘=S5 —oap & or P < 0.665E,
28E, +2P\'} C t > 0.356r;
t=n\am—p) T or P > 0.6658E,
For ellipsoidal head
PD, 2 s
= e 0.5 (minor axis) 0 = 0.25D,
"= 3%, -03F T ’
For torispherical (spherically dished) head
:=M+C, r = knuckle radius = 6% of inside crown
SE; =0.1P radius and is not less than 3¢

For hemispherical head
Same as for spherical shells with r, = L,

" . 7D} T (z:u.: )
Capacity as volume in head, -—27‘- SIL. 09 R IDD
IDD = inside depth D.
= j — = T O =)
of dish, m 4 L. Ly =Ly =r) =(Ly=t=1)"]
Approximate weight of D, +1)'t 7(OD +OD/24 +an’t
dished portion of head, kg Po !.‘."_:‘*‘_" pe (2 L21) o —
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Fig. . 1. Diagrama de flujo de | a ¢
Fig. E$qquema representativo del biorr
y sus sistemas auxiliares. Fuente: I
Fig. 1 1.3. Representaci-n esquem8tic
el bi orreactor. Fuent e: El aboraci - -n

Fig. 1.4. Formas de evolucion del sustrato (S), concentracion celular (X) y de
producto (P) en la produccién de un metabolito secundario. (Se indica como - -
- la evolucion de un posible metabolito primario) (Diaz Fernandez, 2021, p.
319).

Fi.g 1l . 5. Curva t2pica de <crecimientc
2021, p. 287).

Fig. 1. 6. Evoluci -n experiment al a.
masa y 8cido lactobi-nico en funci-n
de 30 AC y pH 6.5. Datos digitalizact
Fig. 11.7. Correlaci-n entre el n%Yme
turbinas Rushton (1), palas (2) y heg
Fig. 1. 8. Di agr @ma ilde control de | ¢
Fi g. I'l.9. Coste de compra de col umr
dos cabezales y fald-n, pero sin pl.;
mer haus y West, 2003).

Fig. I'l.10. Coste de compra de agit:¢
mer haus y West, 2003).

N 11. Coste de compra de tuber
ters, Timmerhaus y West, 2003).

22 9

161



A | NTRODUCC




1. I ntroducci - n

nw o -
c @® o O

—

5
5 © S

> O 9 O D

e X
co
t a
co

co

Este apartado detalla el di sefo y dimension
n, el coraz-n del proceso, donde se |l eva a
dente del suero | 8cteo, en 8cido | actobi - -nic:ct
El proceso es catalizado Poereudlommnhasodcm@agadmi
nsComo se ha justificado en | as consideraci on

LBA por esta bacteria presenta un comportam

cundari o, al no asociado al creci mieinto celwu

ye el factor biol-gico clave que condiciona

rreactor (Al onso, Rendueles y D2az, 2011).

(@]

Para cumplir con | os objetivos de producci

configuraci-n de biorreactor de tangque agi
alimedhbhaadd)(f&Edta el ecci-n es id-nea para ¢
ne zicdmog®nea y una adecuada transferencia
organi smo aerobio y, adem8s, permite extende

centraci - -n final de producto (Doran, 1995) .

Con el fin de asegurar un flujo de producci
erativa, |l a secci-n de fermentaci-n est8 com
e operar8&8n en una configuraci-n desfasada en
gunredoc tror se inicia con un desfase de 2 horas
operaci-n en paralelo desfasado responde a \
do, mejora | a seguridad y el control operat.i
trar su atenci-n en cada operaci-n cr2tica d
si-n y |l a respuesta ante cualquier incidenci
|l t 8neos. Por otro | ado, permite una aorpteilmi z ac
o compartido de bombas no continuas, reducien
desfase de solo 2 horas se ha fijado para ga

ni mizando su tiempo de esperasy evitando i nc¢

La base cient2fica y t®cnica para el di sefo
tenso trabajo experimental realizado por Sa%
ntinuaci-n se ha realizado a partir del escal
| sadanto en su tesis doctor al (Al onso Tuer o,
mpl ement arios publicados por el mismo autor,

ndiciones de operaci-n y la fisiologza del mi
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Di agrama de flujo y balances de materia y energ?a
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. 2. Di agrama de flujo y balances de materi a )

Con el objetivo de representar de forma coh
el aborado un balance de materia gl obal para | a
corrientes de entrada y salida m8s relevantes.
| ose | as Secciones | vy 111, asegurando el corre
del proceso. Aunque | a secci-n consta de dos bi
forma desfasada. Para mantener | a consistenci a
bal ances adjunta presenta | as magnitudes totale
pl eta, de modo que cada fermentador individual
tradas.

Durante | a operaci-n se identifican dos <cor
La Corriente 19 (In-culo) se introduce wuna ¥ni
adem8s de | a biomasa celular activa, | os compol
i nwlcaci - n. Por su parte, la Corriente 13 (Lact «
princiopal de sustrato (lactosa) y se introduce
productiva. EI sistema requiere adem8segpoe-fl uj
senta | a disoluci-n de hidr -xido de sodio al 4
Corriente 21, gue cuantifica | a masa de aire es
25 corresponde al caldo de fermentaci - -n al fineé

Para | a resoluci-n del bal ance, | as especie
rales) se han tratado como componentes conser Vv,
dera constant e, ya que el proceso se centra en
duct o rd@s.,i ndie bien en el resto de | a memoria SeE€
nico (LBA) por ser el compuesto objetivo, en e
presentar su forma i-nica en solwuci-n: el 1l act
a | ai daedalgu2 mi ca del proceso. Dado que el pH de
6. 5 mediante | a adici-n controlada de hidr - xido
es inmediatamente neutralizado, existiendo prec
estedomo | a masa tot al de | actobionato en | a cor
del producto generado en esta etapa de fer ment
se gener- en | a etapa de inoculaci-n de |l a Sec
| asboresi dual (10.3 kg) se corresponde con el
cual |l a fermentaci-n se detiene cuando | a conce
volumen final del %l timo pul so.

Las condiciones de temperatura y presi-n de
siguiente tabl a. No se ha incluido un balance
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. 2. Di agrama de flujo y balances de materi a )

c8lculos relacionados con | a generaci-n y requ
del sistema de calefacci - n, se tratan de f or ma
de esta secci - -n.
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. 2. Diagrama de flujo y balances de materia y energ?2a
Tabl a 11 1. Bal ances de materia y energ?2a de
Corrien 16 17 23 22 19 20 21
Agua 1182. 8704. 9898. Agua 614 - 391733917:¢
Gr asa 0 0 0 Na OH 2 4. - - -
b-l actogl ob 1.7 15. 4 17.1 Aire - 6561 - -
Ul actoal b 0.6 5.1 5. 7
Otras prot 0.6 5.1 5.7
Lact osa 37. 7 455 10. 3
Masa po
k
(kg) Minerales 6.7 60.6 67.3
S-lidos su 0.2 0.2 0.4
no disuel't
Lactobiona , 3 . 237 .
di o
Bi omasa 1.07 - 1.07
TOTAL 1235, 9246. 10243 TOTA 638. 6561 391733917:¢
T (U0C) 30 30 30 T (U« 20 20 50 40
P (kPa) 101.3 101.3 101.3 P (ki 120 150 120 120
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1. 3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

i 3. 1. DESCRI PCIEN DE LA UNI DAD

La seccion de fermentacion del proceso esté constituida por dos biorreactores
de tanque agitado (STR) idénticos, disefiados 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 calculos de disefio y las especificaciones que se presentan
a continuacion son validos para ambas unidades. Al final de cada ciclo productivo de
aproximadamente 8 horas, cada reactor ser4 sometido a las fases de vaciado y a un
riguroso protocolo de limpieza y esterilizacion (CIP/SIP) antes de poder iniciar el si-

guiente lote.

Cada reactor presenta un volumen total de 7.66 m2, con un volumen (Util de ope-
racion de 5.74 m®. La geometria del tanque consiste en un recipiente cilindrico vertical
con cabezales hemisféricos. Para asegurar una mezcla homogénea y una adecuada
transferencia de masa, el interior estd equipado con cuatro deflectores verticales dis-
puestos a 90° y un eje de agitacién central con dos turbinas de tipo Rushton de seis
palas (Shuler y Kargi, 2002).

La operacion se llevara a cabo en modo discontinuo alimentado (fed-batch) me-
diante la adicién escalonada de pulsos de sustrato, una estrategia que permite controlar
la concentracion efectiva del mismo en el medio y evitar posibles inhibiciones por exceso

de lactosa, maximizando asi la productividad (Doran, 1995).

Es importante sefialar 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
inoculacion descrito en la Seccion |. Por tanto, el disefio de esta unidad se centra exclu-
sivamente en la fase de produccién de acido lactobiénico, en la que las Pseudomonas
taetrolens actian en estado estacionario y se maximiza la conversion del sustrato en

producto.

El control de las condiciones de operacion es esencial. La temperatura se man-
tendr8§8 constante a 30 AC mediante un sistema c
necesario para aportar el calor consumido por la reaccion endotérmica. Asimismo, para
mantener la actividad metabdlica del microorganismo, se aseguraran condiciones aero-
bias mediante un sistema de difusién de aire situado en la base del tanque, y el pH se
mantendra en su valor éptimo de 6.5 mediante la dosificacion automética de NaOH
(Alonso Tuero, 2013).
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1. 3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

Motor
Antiespumante NaOH
P L. —
Manometro/
Sustrato —» — . -
medidor de presion
In6culo — Gases residuales
filtrados
Salida agua
/ caliente
(I I [
Turbina / ‘[ TH'_' l :J
Rushton I S I}
(| T T J\
I Il e=—+f}—— Sonda de pH
Sonda de (- I 1\/
concentracion £ I === —+—— Sonda de temperatura
de oxigeno 1 I
I A I}
[T =
Entrada agua . S — 7
caliente ©000000° Sparger/
Difusor de aire
<— Aire comprimido
I—» Salida reactor
Fi g2 IHsquema representativo del biorreactor de
sistemas auxiliares. Fuent e: El aboraci -n propi e

1. 3. 2. ESTRATEGI A DE DI SEeO Y RESULTADOS O

Ir.3.2.1. Estrategia de operaci-n: alimentaci - r

E I di seffo del proceso fermentativo se ha ba:
f emlat mendi ante ali mentaci-n por pulsos escalonad
|l a fase productiva del cultivo y evitar posible
centraciones de | actosa en el medi o (D2az Fern
menta el comportamiento fisiol-gico del mi cr oot
se activa en condiciones estacionari as, una Ve:

En concreto, el proceso se estructura en ct
suero est®ril, cada uno con un volumen constant
de | actosa de 42 g/ L. Previamente al inicio de
en beilorreactor el in-culo microbiano, con un vVvo
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1. 3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

de forma simult8nea, aunque por wuna | 2nea inde
conformando un volumen inicial de 1735.42 L en
|l os tres pulsos restantes, el vol umen del reac

adanzar un tot al de 5128. 03 L.

Aunque conceptual mente | a estrategia de ope
90 -1%9 % entre el vol umen tot al de sustrato alin
reales presentan | igeras desviaciones. Estas s
react de inoculaci-n previ o, donde fue necesar.i
centraci-n de |l actosa de 42 g/ L empleada en | os
consecuenci a, el volumen de in-culo representa
menttahb de | a masa reaccionant e. No obstant e, S
pl anteamiento funcional de una carga inicial roi
cCi-n escalonada de sustrato.

V;=5128.03 L

1130.87 L Sustrato Y
S=42 g/L 4

1130.87 L Sustrato
S=42 g/lL

1130.87 L Sustrato

S=42 g/L
1130.87 L Sustrato Vv 604.55 L inéculo
$=42 g/L 1 (#10% v/v)
Fig. 11. 3. Representaci-n esquem8tica del mod«
rreactor. Fuent e: El aboraci-n propi a.
La adici-n de sustrato se realiza de for ma

mitiendo mantener condiciones controladas dentr
tema reacciona hasta alcanzar una conversi-n d

cuali rsteroduce el siguiente pulso. Como criteri
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3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

cu
el

de

® o — T
-_ =

- =
® ® ® d n C

O @ 0O O
w N ®© O O

ce

mi

ando | a concentraci-n de | actosa alcanza un
Yol ti mo pul so, donde se permite una conversi
§cido |l actobi - -nico.

Un aspecto clave en | a implementaci-n de est
cada pulso. Aunque para | a modelizaci-n se
§ctica esta etapa tiene wuna duraci-n finita
e neaxdcoe si vamente | argo alterar2a |l as condicion
€ uUuno muy corto requerir2za bombas sobredi men
tablecido un tiempo de |l enado objetivo de 1
prasamt equi l-ebbphnheoemt ®oni sbendo suficientement
acci-n que ocurre durante | a adici-n sea des|
cada etapa de reacci-n (cuyas duraciones su

z ede uBommbas de tamafo razonabl e.

El volumen acumul ado en el reactor va aumen
ntraci -n efectiva de |l actosa tras | a adici - -n
mezcla con el medi o previamente existente gl
nerQeoeste modo, aunque cada pulso entra con
g/ L, |l a concentraci-n inicial r eal en el ree

tado del sistema en el momento de | a adici - - n.

Desde el punto de vista de modelizaci-n y ¢
| so se comport abactacrma epre ndgli eméma sobre el Cua
uaci -n de disefYo de reactores discontinuos. f

rio para completar |l a reacci-n tras cada et aj

No obstante, para poder resolver dicha ecua
r la velocidad de consumo de | actosa en cada
ento cin®tico del sistema en condiciones de
artadecseben | as expresiones empleadas para r
s balances de materia wutilizados y |l as fuent

tros cin®ticos aplicados.

3.2.2. Cin®tica y balances de materi a

ElI an8lisis cin®tico del proceso fermentati\
n de 8cido |l actobi - -nico, tras | a etapa de cr

actor de inoculaci-n (ver secciPsruld.olmo.naBur ar
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1. 3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

taet rood eemmcuentran en fase estacionaria, en | a
rre de forma mayoritariamente desacoplada del ¢
de un metabolito secundario. Este compértamient

concentracion

tiempo

g4. IHarmas de evoluci-n del sustrato (S), con
) en | a producci n de un met-ablod ievoo Isuecciu-nnd adre
posi ble metabdvhztbBepngmdezp)2021, p. 319)

Fi
(P
un

No obstant e, aunque |l a producci-n se consi
diente del crecimiento, el consumo de sustrato
sustrato es consumido para el manteni miento cel
bi ®n parpequefYa fracci-n de crecimiento residu
esta etapa. Esta din8mica fisiol-gica se reflej
consideran | as distintas contribuciones al cons

i -mevioduci -n del si stema.

(2]

Sobre esta base, se han planteado | os bal an
|l os principales componentes del sistema (bi oma:
ecuaciones cin®ticas necesarias para describir

t iancui - n, se detallan I as formulaciones empl eada

A Bi omasa:

La evoluci-n de |l a concentraci-n celular si
| atencia, crecimiento exponencial,, estacionari i
ses | vy Il (latencia y crecimiento) gmdoompl et a
que en el bi orreactor de producci-n las c¢c®l ul a
durante | a cual se inicia la s2ntesis de 8cido
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1. 3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

Fighb I Curva t2pica de c¢r eci(nb2eanzt oF edren 8midcerzo o2 Og2a
287)
Durante | a fase exponenci al, el crecimiento
diante | a siguiente expresi:-n:
l . w .
00 [11.1]
dondes | a tasa espec?2fl)i.caAudneq ucer eecni niae nftaocs e( hd
cCi-n se coBSiktcetraa exwper esi -n es necesaria para ¢
para describir |l a evoluci-n global de | a bi oma:c
Para simular |l a curva completa de crecimien

Verhul st (o tipo Ricatti)

C @
| Qwp o [11.2]
donde k indica |l a faemavaéocr em@xmmentde, cywy nXx
celular alcanzado. Este model o representa adec
exponenci al y | a fase estacionaria sin requer
muerte celular, y se ha tBelacktcosnddbopoexpear bme

sistema estudiado.
A Sustrato (lactosa):

La velocidad de consumo de sustrato se ha

expresi - n:

l Lon l
— 4O —
Dy Dy [11.3]
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1. 3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

En esta ecuaci-n se consideran tres contri bl
cimiento celular, mantenimiento metab-lico y pr
ficienye¥se&/presentan | as conversiones de sustr.

respectivamente (kg X/ kg scgogr kgspPohkde Sal, eoehitc
manteni miento (g S/ g XLh).

Dado que no se dispone Reeuwhdmnen &s pteaétinaloer
ha adoptado un vafold. @3tg madg Xlehmacoobaspbhdbe
caseultivada en | actosuero (Altiok, Tokatli y
dera razonable, ya gque Potuao moampesnoesr ded g®hel

cercanos, como el caso documentado de 0.037 g ¢

Este planteamiento es adecuado para metabol

model o que se aplica general mente para |l a form
crecimiento (D2az Fern8ndez, 2021).
A Producto (8cido lactobi-nico):
La velocidad de formaci-n de producto se pu
i o [11.4]
dondeer epresenta | a tasa especifica de produc
|l ada wutilizando | a-Peawaci -n de Luedeking
n | °f [11.5]

Los coefi tykbpstoms pdhe §metros emp2ricos cuya I

tanto de | a fisiolog?2a intr2nseca del mi croor g
ci-n del cul tivo. Por |1 o que se (hzaihl 4e)x,t rtai2tdwl adc
"Ef fect of temperature on | actobionic acid pr oc

Para aplicar estas ecuaciones al di seffo del
rio conocer | a evoluci -n temporal de |l os tres
(lactosa), biomasa y producto (8cido |l actobi - ni

Con este fin, se han empleado datos experim
tesis doctoral de Alonso Tuero (2013), en | a qgu
bi -nico por Pseudomonas taetrolens en diferent
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1. 3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

presente trabajo se han considerado excl usi vame
diciones de temperatura de 30 AC y pH control act

nes seleccionadas en este disefo.

Estas curvas fueron obtenidas de experi ment

2 L (volumen Yt il de 1 L) y representan |l a evo
|l a fermentaci-n. Dado que |l a producci-n de 8cid
tada fase de crecimiento celul ar, Yani cament e ¢
correspondiente a | a fase estacionari a, que co
desde | a inocul &8muentraaeFiparfaillde concentra
masy 8cido | actobi-nico a | o |l argo del tiempo.
45
1,4
40 -
35 - - 1,2
30' -1,0’\
o =
3T ,c | 2
-3 - 08
o= —o—LBA (g/L) 7
g5 201 £
5 —8— Lactosa (g/L) - 0,6 ©
-
15 1 —®—Biomasa (g/L) @
0,4
10 -
5 - 0,2
0 r r r r . 0,0
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (h)
Figb ITEvoluci-n experimental ajustada de |l a co
§cido |l actobi-nico en funci-n del tiempo, baj o
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l'1.3.2.3. C8lculo de tiempo de fermentaci - -n

El objetivo de este apartado es determinar la duracion total del proceso de fer-
mentacién de un reactor llevado a cabo en modo fed-batch, compuesto por cuatro pulsos
de alimentacion escalonada, a partir de las velocidades de reaccion descritas en el apar-

tado anterior.

Para ello, se ha aplicado la ecuacion de disefio para reactores discontinuos, de-
rivada del balance general de materia sobre un sistema sin entrada ni salida de flujo

durante la reaccion:

0t 01 OWDG QOO O &l DORGO&E DL
O Wb G od& VWi Gnéi QoQ
QY
—_. |
Qo [11.6]
Integrando esta expresion entre los limites de concentracién de sustrato al inicio

y al final de cada etapa, se obtiene el tiempo de reaccion:

‘ QY
o — [11.7]

i
donde Sy 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 expresion desarrollada en el apar-
tado anterior, que combina el consumo de sustrato asociado al crecimiento, al manteni-
miento y a la produccién de &cido lactobiénico. Los valores utilizados para las variables
cinéticas (biomasa, tasa de produccion, coeficientes estequiométricos, etc.) se han ob-
tenido a partir de la curva experimental de evolucion de biomasa, sustrato y producto
(Figura 11.5), para |l as condiciones devaoper aci
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 produccién de -rs

=10.11 g/L-h (véase anexo 11.B.2 para los célculos detallados).
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Este valor se ha considerado representativo del comportamiento cinético del sis-
tema en la fase de produccién y se ha aplicado en los cuatro pulsos como simplificacion

razonable del proceso.

En la Tabla 11.2 se resumen los valores utilizados en el calculo: concentracion
inicial y final de lactosa en cada etapa, volumen acumulado y tiempo de reaccion calcu-
lado. Como criterio operativo, se ha definido una concentracion residual de 5 g/L como
punto de parada para los tres primeros pulsos, mientras que en el tltimo se ha permitido

una mayor conversion (hasta 1 g/L) para maximizar la produccioén final.

Tabl & IPar8&8metros utilizados en | a resol
tiempo de reacci-n por etapa.

Pulso  Volumen acumulado (L) So (g/L) S (g/lL)  Tiempo de reaccion (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 0 0 0 7.34

Ademas del tiempo dedicado exclusivamente a la reaccion, se ha considerado el
tiempo necesario para la introduccién del indculo y de cada uno de los pulsos de sus-
trato. Dado que esta alimentacién no es instantanea, sino que se realiza con un caudal
de entrada determinado, el tiempo total de fermentacién se ha calculado como la suma
del tiempo de alimentacion de cada pulso y del tiempo de reaccion correspondiente. En
este dise€fo, el in-culo (604.55 L, corr
duce junto al primer pulso de sustrato, mientras que los siguientes tres pulsos (1130.87
L cada uno) se van afiadiendo sucesivamente tras alcanzar la conversion deseada en

cada etapa.

Para la ejecucion de estas adiciones, se emplearan los equipos de bombeo di-
mensionados en el apartado 11.3.2.6, con caudales de 3.30 m3/h para la bomba de
in6culo (B6) y 6.17 m3/h para la de sustrato (B7/B8). Como se definio en la estrategia de
operacion, el tiempo de llenado para cada uno de los cuatro pulsos de alimentacion se

ha fijado en 11 minutos. Esto resulta en un tiempo total de alimentacion de 44 minutos.

Por consiguiente, el tiempo total de fermentacién se calcula como:
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Este valor de 8.07 horas representa la duracion completa del lote en el biorreac-
tor de produccion, desde la carga inicial hasta la consecucion de la conversion final. Al
finalizar esta etapa, el ciclo operativo continta con el vaciado del reactor y su posterior

limpieza y esterilizacion (CIP/SIP).

La operacion desfasada de ambas unidades asegura un suministro quasi-conti-
nuo de producto a las etapas de purificacién, mejorando la eficiencia global de la planta

y maximizando la utilizacion de los activos.

Por otro lado, durante el proceso fermentativo se genera acidez como resultado
de la formacion de &cido lactobiénico. Para mantener constante el pH del medio en su
valor optimo de 6.5, se ha previsto la dosificacién automatica de NaOH mediante un
sistema de control acoplado a sensores de pH. Aunque los detalles del calculo se reco-
gen en el anexo 11.B.4, se ha estimado que la cantidad total de hidroxido sodico consu-
mido al final del proceso es de 24.57 kg. Este valor ha sido incorporado al balance global
de materia (apartado 11.2) y sera especialmente relevante en la etapa de purificacion
posterior (Seccion lll), en la que debera eliminarse mediante resinas de intercambio i6-

nico.

Finalmente, con base en las conversiones alcanzadas y el volumen acumulado
en el reactor al término del cuarto pulso, se ha estimado una concentracion final de acido
lactobidnico de 42.92 g/L, valor que se ha incorporado al balance de materia global y
gue servira de condicién de entrada para la etapa de purificacion. Esta concentracion
final equivale a una produccion 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 estequiometria
1:1 con respecto a la lactosa consumida, y considerando el volumen acumulado de me-

dio en el reactor (procedimiento detallado en el anexo 11.B.3).

Aunque en cada pulso se afiade la misma cantidad de sustrato (42 g/L en
1130.87 L), la concentracion acumulada de LBA se mantiene constante durante los tres
primeros pulsos (438.73 g/L), ya que | a
volumen. Solo en el cuarto pulso, al permitirse una mayor conversion (residual de lac-

tosa de 1 g/L en lugar de 5 g/L), la concentracion acumulada se incrementa hasta el
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valor final. Los célculos detallados de las masas generadas y las concentraciones inter-

medias se presentan en el anexo 11.B.3.
[1.3.2.4. Balance de Energia y disefio del sistema de calefaccion

La reaccion principal que tiene lugar en el biorreactor corresponde a la oxidacién
aerobia de la lactosa para dar lugar a acido lactobiénico. Esta transformacién bioquimica

se representa de forma simplificada como:

0 00 0 96 00 [11.8]

Vallho)

Uno de los principales desafios de este proyecto ha sido la ausencia de datos
termodinamicos en la literatura para el producto de interés, el acido lactobidnico. Esta
carencia es atribuible a su condicién de producto quimico de especialidad, cuyo enfoque
investigador se ha centrado histéricamente en sus aplicaciones funcionales mas gque en
Su caracterizacion termofisica. Para superar esta limitacion, se recurrié a una aproxima-
ci-n de ingenier?za, sel eccto-b5869dkd/mok fuent8:ci do gl
NIST) como el analogo mas adecuado para la estimacion. La eleccion del acido glucé-
nico se fundamenta en su fuerte similitud estructural y quimica, ya que constituye la
mitad de la molécula de &cido lactobionico (que es un disacéarido de galactosa y acido
gluconico) y comparte con este la naturaleza de ser un polihidroxiacido derivado de un

azucar.

Con este valor, junto con la entalpia de formacién estandar de la lactosa (-2213.3
kJ/mol, cuyo célculo a partir de la entalpia de combustion se detalla en el anexo 11.B.5)
y del oxigeno (0 kJ/mol, por ser un elemento en su estado de referencia), la entalpia

estandar de reaccion se calcula mediante la Ley de Hess:

yo 1 YO ; £y oy [11.9]

Este valor de entalpia, calculado a 25 °C, deberia ser corregido a la temperatura
de operacion de 30 °C mediante la ecuacion de Kirchhoff. Dicha correccién, no obstante,
requeriria la capacidad calorifica del acido glucénico, dato que tampoco se encuentra
di sponi bl e. Por (e310AG)  (8%C)dEsiduapreximaidn es robusta,
ya que para pequefios rangos de temperatura (5 K) en sistemas acuosos, la variacion
neta de la capacidad calorifica es minima, resultando en una correccién de la entalpia

despreciable frente a otras incertidumbres del
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+626.4 kJ/mol se considera una estimacion fiable para las condiciones del proceso, in-

dicando que la reaccion es endotérmica.

A partir de esta entalpia de reaccion se calcula la potencia térmica que debe
suministrar el sistema de calefaccién para mantener la temperatura constante a 30 °C

durante toda la operacion, mediante la siguiente expresion:

0 YO i [11.10]

donde -rs=7.84-100 mo katréshorde a la velocidad de consumo de sustrato
(estimada a partir de datos cinéticos experimentales, apartado 11.3.2.2), y V =5742.26 L
es el volumen total del medio reaccionante. El resultado fue una demanda térmica de
28.20 kWw, g u e reecjangueseba suminidtrarse poatinuamente a cada

biorreactor.

[1.3.2.4.1. Disefio del Sistema de Transferencia de Calor

Inicialmente, se evalué utilizar un encamisado tipo anular convencional. Sin em-
bargo, dicha opcion fue descartada al comprobar que la geometria del reactor impedia
alcanzar un régimen de flujo turbulento. Por ello, se optd por un disefio alternativo mas
eficiente: un serpentin externo (external coil). Este tipo de sistema es cominmente em-
pleado en fermentaciones y bioprocesos, debido a su capacidad para transmitir calor de

manera uniforme sin perturbar excesivamente el medio bioldgico y facilitando su lim-

pieza.

Para su disef€fo, se seleccion- una tuber2za d
(DN25), Schedule 40S, con un didmetro interior de 0.0266 m y exterior de 0.0334 m
(Green y Perry, 2008) . Se asumi - una entrada d
40 AQuel supone un salto t®rmico T = 10 AC y u

Con esta diferencia de temperatura y la potencia requerida (Q), se calcul6 el caudal

masico necesario usando la ecuacion:
0 aow"yY [11.11]
dondec,= 4182 yJ/}jkgLKW90 kg/mj son | os valores d

densidad del agua a | a temperatura media de ope
4 = 0.67 kg/s (a4a0.68 L/ s).
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La velocidad media del agua en el serpentin se calculé a partir del area de sec-
ci-n transversal del tubo y el caudal vol um®tri
se considera Optima, ya que se encuentra en el rango de 1-3 m/s recomendado para un
disefio econdmico y eficiente, evitando caidas de presion excesivas y riesgos de erosion
(Sinnott y Towler, 2020).

Con estos datos, se calcul6 el Numero de Reynolds:

"0
YQ — [11.12]

donde € =4 5Pa9l8sl1e0s | a viscosidad din8mica d
obtenido fue Re & 54000, | o que confirma wun r

10000) y valida el uso de correlaciones de transferencia de calor para dicho régimen.

En este contexto, se aplicéd la correlacién de Dittus-Boelter para estimar el nu-

mero de Nusselt y calcular el coeficiente de transferencia de calor del lado del serpentin:

0o TI¢YQ”0i [11.13]
. 0 0Q
Q —5 [11.14]
utiliz8&8ndose Pr = para8lagya, kun expodentd A=0.3WamlL K
que se est8 enfriando al ceder calor al reacto

4919 W/m2-K.

Para el lado del reactor (h;), en contacto con el caldo de fermentacién, se utilizé
la correlaciéon para recipientes agitados con turbina de disco y deflectores, propuesta en
Chemical Engineering Design (Sinnott y Towler, 2020), valida para Re > 400. Las pro-
piedades del fluido de reacci-n (lactosuero) ut
vi scosi dad @dePax capacidad talbrllicac,d 4000 J/ kgLK y condu
t®rmica k & 0.53 W mLK.

06 mgtyQ®oid — T tYQ® 018 [11.15]

Ol = [11.16]
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Dado que se trabaja con un fluido acuoso de baja viscosidad, el término de co-
rrecci-n de ¥iseaprexinda il unidad/y s despreciado, de acuerdo
con la practica estandar de ingenieria para estos sistemas. Con un Reynolds de agita-
cion Rej de 4.87-10° (estimado en el apartado 11.3.2.5) y un Pr de 9.1, se obtuvo un
coeficiente internodehid 2703 W/ m|] LK.

El coeficiente global de transferencia de calor (U) se determiné incluyendo los
factores de ensuciamiento seleccionados de las tablas estAndar TEMA (Green y Perry,
2008). Se adoptd un valor de Rti= 0.0002 m2-K/W para el caldo de fermentacion y Rie =

0.0001 m2-K/W para el agua de servicio.

. p
Yi g [11.17]

ot o

Y

p P
TY "Q

Considerando un espesor de pared e = 0.0072 m y una conductividad del acero
i noxidable de k = 16 W mLK, se obtuvo wu

Para calcular el area requerida del serpentin para la transmision de calor se

aplico:
L Y'Y [11.18]

en d o ndse calqld como:

QY

T Y Y [11.19]

siendo Th,la temperatura del agua a la entrada (50 °C), Th,o la temperatura del
agua a la salida (40 °C) y Treaccion la temperatura de la masa reaccionante que se man-
tiene constante a 30 °C. Esto resulta un valor del incremento de temperatura media
logaritmica de 14.43 K.

Por lo que el area requerida despejandose de la ecuacion [11.18] es de 2.58 m2.

Finalmente, se verificO si esta &rea podia ser instalada. Para ello, se calculé la

longitud de la tuberia necesaria como:

o [11.20]
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en donde A es el area requerida y Dex el diametro externo de la tuberia (0.0334
m), por lo que se obtiene un valor de 24.6 metros. Y el nimero de vueltas alrededor

cuerpo del reactor de diametro 1.94 m:

”n

0 0
0D QI Qo1 €0

[11.21]

Se requieren aproximadamente 4 vueltas. El espaciado vertical entre estas
(Paso vertical = Altura disponible / Nyeitas) Seria 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 disefio

de un serpentin externo de 1 pulgada con 4 vueltas es una solucion técnica y viable.

[1.3.2.5. Sistema de agitacién y aireacion

El disefio del sistema de agitacion y aireacion es esencial en la ingenieria de
bioprocesos, especialmente en fermentaciones aerobias estrictas como la oxidacion de
lactosa por Pseudomonas taetrolens. Como se ha establecido previamente, la viabilidad
de este proceso depende intrinsecamente de un suministro de oxigeno que no limite la
cinética de crecimiento y produccion. Un disefio inadecuado conduciria a la creacion de
gradientes de concentracion, zonas anoxicas y una transferencia de masa deficiente,
comprometiendo el rendimiento global (Shuler y Kargi, 2002). Por tanto, este apartado
detalla el dimensionamiento y la configuracion del biorreactor y sus sistemas asociados,

basandose en un escalado riguroso desde condiciones de laboratorio optimizadas.

Atendiendo a criterios de seguridad operativa y a las exigencias del proceso de
aireacion, se ha dimensionado un reactor de 7.66 m3 de volumen total. El volumen de
operacioén se hafijado en 5.74 m3, lo que equivale al 75% del volumen total, garantizando
asi un espacio de cabeza adecuado para la gestion de gasesy la prevencion de arrastre
por espuma. Para el disefio estructural se opt6é por un tanque cilindrico vertical con ca-
bezales hemisféricos, una configuracion que promueve una mezcla eficiente y facilita
los procedimientos de limpieza y esterilizacion (Doran, 1995). La determinacién de las
dimensiones geométricas se ha realizado resolviendo un sistema de dos ecuaciones
gue relacionan el volumen total y el volumen util con el diametro y la altura del cilindro.
El volumen total (V1) que comprende la seccion cilindrica y ambos cabezales se expresa

como:

. ¢. O
Q — “ —
< C

[1.22]

Mientras que el volumen util (VL) corresponde al cuerpo cilindrico mas un solo

cabezal (el inferior):

185



1. 3. Dpse§fesdetle fermentaci - n

(0]
q SO
g C

[11.23]
Resolviendo este sistema se obtiene un diametro interno del tanque de 1.94 m,

y una altura de la seccién cilindrica de 1.29 m. Consecuentemente, la altura total del

fermentador (incluyendo ambos cabezales) es de 3.20 m.

El disefio del sistema de agitacion se fundamenté 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 oxigeno es el factor
limitante, uno de los criterios de escalado mas robustos es mantener constante la po-
tencia especifica disipada por unidad de volumen (P/V). Este criterio asegura que la
intensidad de la turbulencia, y por extensién el coeficiente volumétrico de transferencia
de oxigeno (k.a), se mantengan equivalentes entre la escala de laboratorio y la industrial
(Shuler y Kargi, 2002).

La potencia consumida en el reactor de laboratorio se determiné mediante la

ecuacion fundamental de potencia para sistemas agitados:

0 0 "6 O [11.24]

donde Npe s el n¥mer o de potencia, } | a
rotacion y D; el didmetro del impulsor. Para las condiciones de laboratorio, que emplea-
ban un sistema de agitacion con dos turbinas Rushton de seis palas, se operé a 350
rpm con un didmetro de impulsor de 0.052 m, una densidad de 1022 kg/m?3y una visco-
sidad 1.2-102 Pa-s. Para esta configuracion especifica, se utilizé un nimero de potencia
de 5.75. Este valor, obtenido de las hojas de especificaciones del fabricante (Fusion
Fluid Equipment), es consistente con el valor estandar documentado en la literatura para
este tipo de impulsor en régimen de flujo turbulento, condicién que se verificara poste-

riormente (Doran, 1995).

Con estos datos, la potencia disipada en el laboratorio resulté ser de 0.44 W.
Esto corresponde a una potencia especifica 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
agitacion. Siguiendo reglas heuristicas de disefio bien establecidas, el didmetro del im-
pulsor se fijé en un tercio del diametro del tanque, resultando en un D; de 0.65 m (Walas,
2010). En cuanto al numero de impulsores, el Perry's Chemical Engineers' Handbook
recomienda el uso de dos rodetes cuando la relacion altura de liquido/diametro del tan-
que (H/D) se encuentra entre 1y 1.8. Dado que en este disefio dicha relacién es de 1.2,

se optd por instalar dos turbinas Rushton de seis palas (Green y Perry, 2008).

Con la potencia, la geometria del impulsor y las propiedades del fluido conocidas,
se calculo la velocidad de rotacion necesaria, que resultd ser de 81.96 rpm. La validez
de utilizar un Np constante de 5.75 se confirmé calculando el nimero de Reynolds para

ambas escalas:

... oo
Yo — [11.25]

Los valores obtenidos, 1.34-10* (laboratorio) y 4.87-10° (industrial), se sitdan am-
bos en la regién de flujo plenamente turbulento, donde el Np para turbinas Rushton es
independiente de Re, tal y como muestran las graficas de correlacion estandar.

N [P ) - 70 ™

wllzir + | Transition - Turbulent -
g 10 \

~N x . x 1

’) '\vl I)l

0.1
1 10 102 103 104 105 106
N, D;
R(.Iz__’_'p_
M
Fig7. ICGorrelaci-n entre el nmer o de potencia Yy
nas Rushton (1), palas (2) yDb®bhnced9maj)jinas si

Para asegurar una mezcla eficaz y evitar la formacion de un vértice central que
reduciria la dispersion de gas, el disefio incluye cuatro deflectores (baffles) instalados
de forma perpendicular a la pared. Su ancho se calculé como un décimo del diametro
del tanque, resultando en 0.19 m, de acuerdo con las directrices de disefio estandar
(Doran, 1995).
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Un aspecto crucial en el disefio de la agitacion es la evaluacion del posible dafio
celular por estrés de cizalla. Se aplico la teoria de la turbulencia isétropa de Kolmogorov
para estimar el tamafo del remol i no m§om
de energ?za. El criterio de seguridad es

significativamente mayor que el tamafio de la célula.

Asumiendo un didmetro celular conservador para P. taetrolens de 2 um (Pirez y
Mota, 2006) (Alonso, Rendueles y Diaz, 2012), el umbral de dafio se sitia en _
¢cfo¢ & pd 6 B

La escala de Kolmogorov se calcula como:

- — [11.26]
en donde 3 es |l a viscaosima/ds )iy eln§lta
de energia, que se estim6 como:
0 e
S ™ ®IQQ [11.27]

Estos datos arrojan un valor de & de
pum, se concluye que las condiciones de agitacion disefiadas no suponen un riesgo para

la integridad celular.

Finalmente, el sistema de aireacion se disefié para mantener una tasa de 1 vvm
(volumen de aire por volumen de liquido 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 util del reactor. Esto se traduce en un caudal de aire estéril de 5.74 m3/min, que
sera introducido mediante un sparger anular situado en la base del reactor para generar
burbujas finas y maximizar el &rea interfacial gas-liquido, favoreciendo asi la transferen-

cia de oxigeno (Shuler y Kargi, 2002).
11.3.2.6. Diseflo de equipos auxiliares

[1.3.2.6.1. Bombas de alimentacién y vaciado de los fermentadores

El sistema de bombeo para la seccién de fermentacion se ha disefiado para dar
servicio a los dos biorreactores (RE2 y RE3), optimizando el nimero de equipos me-

diante el uso de unidades compartidas donde la operacion 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 tecnologia de bomba peristaltica se ha escogido para las tareas mas criticas
de alimentacion, debido a sus ventajas fundamentales en bioprocesos: su principio de
funcionamiento previene la contaminacién al aislar el fluido en una manguera estéril; su
mecanismo de compresion suave es de bajo cizallamiento, protegiendo la integridad de
las células del inéculo; y su naturaleza de desplazamiento positivo permite un control

del caudal preciso y repetible.
El sistema de bombeo se compone de las siguientes unidades:

A Bombas de Sustrato (B7/B8): Se requiere una bomba peristéltica dedicada
para cada fermentador, ya que sus ciclos de alimentacion 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. Estan disefiadas para entregar el
caudal de disefio de 6.17 m3/h (102.8 L/min) a una velocidad de rotacion aproximada de
79 rpm.

A Bomba de Inéculo (B6): Dado que la inoculacion es una operacién corta 'y no
simultanea, una Unica bomba Watson-Marlow 840 series dara servicio a ambos reacto-
res a través de una valvula de tres vias. Esta bomba esta 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.

A Bomba de Vaciado (B9): De manera analoga, una Unica bomba compartida
se encargara del vaciado secuencial de los reactores. Para esta tarea, donde la veloci-
dad no es un factor critico y se busca optimizar el coste de capital, se ha seleccionado
una bomba de I6bulos 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 operacion se ajusta
de manera 6ptima a este caudal. Se estima una potencia de motor de 0.75 kW para esta

funcion.

La seleccion de bombas compartidas para el inéculo y el vaciado permite una
reduccion significativa de la inversion de capital, mientras que la estrategia de limpieza
y esterilizacion (CIP/SIP) de estas lineas 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 11.B.8.
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[1.3.2.7. Protocolo de Limpieza y Esterilizacion de los Biorreactores

La operacion aséptica es un requisito indispensable en los procesos de fermen-
tacién para evitar la contaminacion 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 Esterilizacion In Situ (SIP).

El procedimiento se basa en la misma filosofia detallada en la Seccion 1.3.2.6.
Es fundamental que la limpieza quimica preceda siempre a la esterilizacion térmica, ya
que esta ultima no elimina depdsitos y podria incluso fijarlos, reduciendo su eficacia
(Doran, 1995).

El protocolo aplicado a cada fermentador consta de los siguientes pasos secuen-

ciales:

1. Enjuague Inicial: Recirculacién de agua caliente (aprox. 40 °C) para arrastrar

los residuos no adheridos.

2. Limpieza Alcalina (CIP): Se recircula una solucion de Iberlact B-20 (1% v/v)
a 55 °C durante 30 minutos. El uso de soluciones alcalinas calientes es el método es-
tandar para la eliminacién de residuos biolégicos como proteinas y otros depdsitos or-
ganicos, cuya eficacia se basa en los principios de hidrdlisis y saponificacién (Stanbury,
Whitaker y Hall, 2008).

3. Enjuague Intermedio: Enjuagues con agua de calidad hasta que el efluente

recupera un pH neutro.

4. Limpieza Acida (Opcional): De ser necesario para eliminar incrustaciones
minerales, se realiza una limpieza con Iberlact A-42 (0.5% v/v), ya que las soluciones

acidas son efectivas para disolver este tipo de depositos (Doran, 1995).

5. Esterilizacion (SIP): Se inyecta vapor vivo saturado para alcanzar y mantener
una temperatura de 121 °C durante un minimo de 30 minutos. Esta temperatura es el
estandar industrial para la esterilizacion por vapor, ya que asegura la inactivacion de las
endosporas bacterianas mas 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 6ptimas para iniciar un nuevo ciclo de fermentacion.
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1. 4. Di sefo mec8nico

1. 4. Disefo mec8nico de |l os fermentadores

La integridad estructural y |l a operaci-n se
pilar fundament al en |l a ingenier2a de bioproce
ducto y | a |l ongevidad del equi po. Este apartac
pi eniyqg a«bjetivo es determinar el espesor m2ninm
de forma segura |l as condiciones de operaci-n a
de c8lculo se rige por |l os est8ndares del C-di
PresBoi(ler and Pr es)s,ur%e cvVeis-srelVIClold,e Di visi-n 1,

de referencia para este tipy dMesdqui2d®d3) ( P ddtadaro
|l os dos fermentadores del proceso son id®ntico

para ambos.

La elecci-n del materi al es una decisi-n cr
reza del producto y | a durabilidad del equipo.
el Acero I noxidable Al SI 316L. Esta elecci-n s
ala corrosi-n frente al medi o de fermentaci - -n.
sodi o (NaOH) para |l a neutralizaci-n y el contr

gue resista ambientes c8usticos sin degradarse,

con este requisito a |l as temperaturas de oper a
bi ol -gicamente inerte gque previene |l a |ixiviaci
Xicos para Pseudomonas taetrolens y facilita
(CI P/ SI'P) necesarios para mantener | a asepsia

El c-digo ASME estipula que el di seffo no de!
mal es de operaci-n, sino en unas condiciones d¢
seguridad. Aunque | a operaci-n normal del f er me

o 14.7 Psideben considerar posibles sobrepresic

Wal as (2010), se establece una presi-n m8xi ma ¢
ridad de 25 psi sobre | a normal, y sobre este
mayor lem%rce 25 psi). Este procedimiento result a
di sefo de 344.6 kPa. An8logamente, a | a tempera
un margen de seguridad de 50 AF, fijando as?2 wur

Con las condiciones de disefo y el materi al
espesor de pared para el cuerpo cil2ndrico (vi
el l o, se establecieron | os siguientes par 88metr
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referencia (Peters, Timmerhaus y West, 2003) :
117392 kPa para el acero 316 a |l a tempjepratur a
de 0.85 para soldaduras con inspecci : -ngpor pun’
de 3.81 mm, un valor conservador recomendado pe
(Walas, 2010). EI rad)oesnder®o9dem. recipiente

Par a el cuerpo cil2zndrico, l a normati va ASMI
|l idad de I a f-rmula para pared delgada. Se ¢ omg

inferiorot@@Qo0IOF@nip0e cPpt1dpQOPor | o que | a condici

ple. Se aplica entonces |l a ecuaci-n correspondi
‘ Oi .
(0] O @0 0 [11.28]
La resoluci-n de esta ecuaci-n con | os par 8§
m2 ni mo requerido para el cuerpo cil2zndrico de
De manera an8loga, para | os cabezal es h e m

CTPQ OTH QW pood0QO, al cumplirse | a condici-n,

espec2fica para geometr2as esf®ricas:

Y O @0 0 [1.29]

Este c8lculo resulta en un espesor m2ni mo r

mm

Al comparar | os resultados, el espesor requ
mm) es marginal mente superior vy, por tanto, ri
razones de simplicidad constructiva y para gar a
el mayor valor para | a fabricaci-n de todo el e
el espesor de chapa comercial est8ndar inmedi at

En consecuenci a, se especifica un espesor
mente 5/16 pulgadas) para |l a virola y | os cabe
Su integridad mec8nica y una operaci-n segura I
ci das.
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Tabl & IHoja de especificaciones de
Hoja 1 de 2
1097 REESPESLELS 1o Equipe: mes
Secci-n: Fer men
DATOS GENERALES
Denominaci - n: Stirred Tank Rea
Eunci -n: Reatcotsourerdoe aox§icdiadcoi
CONTENI DO DEL REACTOR
Lactosuero pret
L2qui dos: Bi omasa
Hi dr - xi do de s
Gases: Aire atmosf ®r i
DATOS DE OPERACI €N
Temperatura (AC) 30
Presi-n (kPa) 101. 3
Vol umen %til ( %) 75
Densidad (kg/ m 1022
Peso de operaci - -n ( 5855
DATOS DE DI SE=O
Vol umen total (mj) 7.66
Al tura tot al ( m) 3.24
Di §8metro interno (m 1.94
Geometrza del cuerp Cil2zndrico
Geometr2a de cabeza Hemi sf ®r i cos
Temperatura de di se 57. 8
Presi-n de disefo ( 344.6
Material de constru Acero inoxidabl e
Norma de disefo ASME
Grosor cuerpo cil2n 8
Grosor fondos ( mm) 8
Peso en vac2zo (kg) 1359. 41
Peso total (kag) 7228.00
Sobreespesor por <co 3.81
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Tabl @& IHoja de especificaciones de
Hoja 2 de 2
H0I A DE ESPESIELST b equio: Re
Secci-n: Fer men
SI STEMA DE CALEFACCI ¢N
Si st ema Serpent?2n exte
FIl uido de servicio Agua
Temperatura media d 45
Caudal estimado (kg 0.67
Di 8metro externo (m 0.0334
Di 8metro interno (m 0.0266
N¥mer o vueltas/ espi 4
Longi tud ( m) 24.61
Materi al Acero inoxidabl e
DI SE@e O DE AGI TACI ¢N
Tipo de agitador Turbina Rusht
NYamer o de turbinas 2
N¥“mer o de pal as 6 por turbing
Material del agitad Acero inoxidabl €
Potencia estimada ( 1.70
Vel ocidad de agitac 81. 96
OTROS DATOS DE DI SE=O
Eficiencia de sol da 0.85
Ti po de soldadur a Dobl e sol daduri

o
(¢
—

Ti po adiografia

Por puntos
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1. 5. Di agrama de tuber2as e instrumentaci - -n

La estrategia de instrumentaci-n del biorre
l as condiciones de proceso estrictamente contr

l a producci-n reproducible dd& agciadtmb a&detaobe: - ni

nstrumentaci - -n (P&l D) detalla | a configuraci-n
control i mplementados para regular | as variabl e
tab:-|l Ps@audemonas.taetrolens

Lazos de Control Esenci al es:

A Control de Temperatur a: |l a temperatura es
yentes en |l a cin®tica de | as reacciones bioqu2n

ding&mica t®r mica de un reactor de gran vol umen,

par aegag ar un contr ol preciso y estable a 30 A
serpent2n de calefacci - n, modul ando el flujo di
l a reacci-n y evitar oscilaciones.

A Control de pH: como se ha demostrado en | o
Renduel es y D2zaz, 2011) , |l a productividad del [
viaciones de pH. Por esta raz-n, se requiere u
i mpl ementua controlador PID que, a partir de 1| a

dad de | a bomba dosi ficadora de NaOH. Este tipc

mantener el pH de forma constante en su valor
fisiolsaghrce el cultivo y maximizando as?2 el rer
A Control de Agitaci-n y Aireaci-n: en fer me

adecuada transferencia de ox2geno y una mezcl a

formaci -n de gradientes de concentraci-n y zona
(ShulKerr gy, 2002). La velocidad de agitaci-n (c
el motor) vy el caudal de aire est®ril se fijan
una tasa de aireaci-n de 1 vvm.

Sistemas de Supervisi-n y Seguridad:

A Monitorizaci-n de Ox2geno Disuelto (DO): A

trol en | azo cerrado, un sensor de ox2geno disu
|l ectura baja podr2a indicar un problema en | a

acti wnedad - -1 i ca, permitiendo una intervenci- -n mw
de un |l azo de control en cascada con |l a agitaci
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A Seguridad de Nivel y Espuma: se incluyen
reboses o vac2o0os del reactor, integrados en | a
mentaci - n. Adi cional ment e, se contempla un si st

puede searo gootri wan sensor de espuma para evitar

de gases de salida.

Todos | os instrumentos est8n conectados a u
l a cual se puede visualizar, registrar y ajusta
establecer rutinas de calibraci-n y manteni mie
t ema.
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l'1.6. An8lisis de costes

1 .6.1. Costes de | os fermentadores

La estimaci - -n del coste de capital ( CAPEX)

de fermentaci-n (RE2 y RE3) se ha realizado me
componentes. Este enfoque suma | os costes indi)\
el r etcel pdeesnnudo, el sistema de agitaci-n y el s
Los datos de costes extra2dos de |l a literat
corresponden al afo 2002. Para obtener una est.i
es Iimprescindible actualizar dichos vad,ores po
el est8ndar para esta correcci-n es el Chemical
La actualizaci-n se realiza mediante | a siguier
S e i DEO 6 G | B © 6 00®
OEi MO 6 OAE i DDA QU =
C 500G [11.30]
Para este estudi o, se han wutilizado |l os sig

CEPCI Base (Enero 2002): 395. 6

CEPCI Actual (Mayo 2024): 800

Esto resulta en un factor de actualizaci :-n
aplicado a todos | os costes base obtenidos de |
mente en d-1lares estadounidenses, se han conve
cambdieo 1 USD = 0.93 EUR.

A Coste del Reci piente Desnudo (Cuerpo y Cal

El coste del recipiente del fermentador se
de fabricaci-n. EI peso del cuerpo cil?2ndrico vy
calculado a partir de |l as dimensiones geom®tri
I'1.5), es de 1132.8 kg. A este valor se | e ha
est8ndar para contabilizar el peso de accesor i
de fabricaci-n resultante es de 135@&Il 4arkgxo EI (
1. B. 6.

Utilizando | a Figura I1.7 (anexo I1.B.10) p:
dable 316L, se obtiene un coste base para este
aplicar el factor de actualizaci-n y |l a conver

recipiente desnudo se estima en 75218 u.
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l'1.6. An8lisis de costes

A Coste del Sistema de Agitaci - -n

El sistema de agitaci - - n, compuesto por un e
di sefado para una potencia de 1.70 kW. Seg¥n | ¢

dores de turbina dual en acero inoxidable 316,
USbafYo 2002). EI coste actualizado es de 15044
A Coste del Sistema de Calefacci-n (Serpent:
El coste del serpent2zn externo se estim-: a |
coste del materi al base, una metodol og2a est8nc
la Figura I1.9 (anexo |1.B.), el coste de una
Aplaindo el factor de correcci-n para material 3.
y un factor de fabricaci-n de 4.0 (que engl oba
y montaje), el coste del serpent2zn de 24.6 m, I
Coste total por unidad de Fermentador
El coste de adquisici-n total para cada fer

nentes principales:

Tabl & I|ITabla resumen del precio actualizado de
componentes.

Component e Coste Esti ma
Reci piente Desnudo 75218
Sistema de Agitaci 15044
Serpentzn de Cal ef 17440
Tot al por Unidad ( 107702

Se estima un valor de 107702 U por cada uni
l'1.6.2 Costes de | as bombas de alimentaci - -n y \

El coste para el sistema de bombeo, compues
timado a partir de datos de mercado y metodol o

asegurar | a precisi-n de |l a valoraci - -n.
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l'1.6. An8lisis de costes

lI'1.6.2.1. Bombas peristg8lticas

La estimaci-n para | asWadtosikaard odve 8a30é memti e&csi

basa en el precio de una wunidad wusada identi fi
I ndustri al Surplus). Asumiendo, seg¥n pr8ctica:
representa aproxi madamente el 40% del coste de
preoc de referencia de 12555 0 para una unidad ¢

A partir de este valor, el coste se ajusta

tencia espec?2fica requerida:

A Bomba de In-culo (B6): Con una motorizaci

sici+-n se estima en 11555 0.

A Bombas de Sustrato (B7/B8): Al requerir uil

coste estimado asciende a 14055 44, cada una.
I1.6.2. 2. Bomba de | -bul os

Para | a bomba de vaciadoAlB8&)LawmaldeOpeideobef

ha utilizado un m®t odo de estimaci-n por comportl
guran a medida y su coste final depende de | a
desglosa de |l a siguiente maner a:

A Coste del Cabezal de | a Bomba: EI punto d

del cabezal de Optbhdbowbe oudeo ded ode $4995 USD (C
I ndustri al Store).

A Coste del Conjunto de Motorizaci - n: A est
mado del paquete de accionamiento. Este paquet
ductor de velocidad y el wvariador de frecuenci
taria®wdowwad 3. Aplicando una regla de estimaci - n

este paquete de accionamiento representa un 70
si - n, |l o que afade un coste de $3496 USD.

La suma de estos componentes arroja un <cost
Tras aplicar |l a conversi-n de divisa, el cost e

se estima en 7897 0.

204



l'1.6. An8lisis de costes

Coste total del sistema de bombeo
ElI coste de inversi-n total para |l as cuatro
se resume en |l a siguiente tabl a:

N¢ Ao BalfNfe W Wi 3t 2 ¢ 30Wl U6 WGl DHARYWE Agqe ¢ d Wl YWaYT ¢t
q¢HRZUIO

Equi po CantidCoste Esti Coste To
Bomba de I n- 1 11555 11555
Bombas de Su 2 14055 28110
Bomba de Vac 1 7897 7897
Tot al 4 - 47562
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Anex-A: |l Li sta de s2mbol os

A: Crea de intercambio t®rmico
Ce: Mar gen adicional por corrosi -n

¢, Capacidad calor2fica espec2fica

D: Di 8metro (seg%n contexto: interno de tanque,
De: Di 8metro externo de | a tuber?2a

Di Di8metro del impulsor

DreactoDi 8metro interno del reactor

Ep Coeficiente de eficiencia de junt a

e: Espesor de | a pared del recipiente

h: Altura de |l a secci-n cil?2ndrica del reactor
hee: Coeficiente de convecci- -n del fluido de ser\
hi Coeficiente de convecci-n del <caldo de f er me
t&€dnductividad t®r mica del materi al

L: Longitud de |l a tuber2za del serpentz2n

‘HaQld u d a | m8&si co
Ms: Coeficiente de mantenimiento celul ar
N: Velocidad de rotaci-n del agitador

Np0 N¥Ymer o de potenci a

Nu: N¥2mer o de Nussel't

NvuerttasNY2amer o de vueltas del serpent2n

P: Potencia consumida por agitaci - n; Presi - n de
Pr : N¥omer o de Prandt|

Q: Potencia t®r mica intercambiada

gp: Tasa espec?2fica de producci-n de producto

Ri:e Resistencia t®&rmica por ensuciamiento (lado

Rr i Resistencia t®rmica por ensuciamiento (Il ad
ri: Radio interior del recipiente
r: Vel ocidad de formaci-n de producto

-rs! Vel oci dad de consumo de sustrato
Ix: Vel ocidad de crecimiento celul ar
Re: N¥omer o de Reynol ds

S: Concentraci-n de sustrato; Tensi -n m8&Xxi ma ac
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So: Concentraci-n inicial de sustrato en una et :
T: Temperatura de operaci -n

Treacci-demperatura de |l a masa reaccionante

Tw/inTo Temperatura de entrada/salida del fluido
t: Tiempo (h); Espesor de pared

U Coeficiente gl obal de transferencia de cal ol
V: Volumen (seg¥%n contexto: del medi o, total de
v: Velocidad media del fluido

X: Concentraci-n de biomasa

Xm: Concentraci-n m8xima de biomasa alcanzada
Yeis Rendi miento de producto respecto al sustrat
Yxiis Rendi miento de biomasa respecto al sustrato
J@oeficiente -Rlier eLtu e(daeskacnigado al <creci mient o)
[@Moeficient e -Rlier eltue(dneckiansgoci ado al creci mient o)
oH:: Entalp2a de reacci-n a temperatura de opera

gHA Entalp2a est&8§ndar de formaci -n

gHA Entalp2a est§8ndar de reacci -n

@r: Diferencia de temperatur a

glin Diferencia de temperatura media | ogar2tmica
Rflasa de disipaci-n de energ2a espec2fica
lHscala de Kol mogorov (tamafb del remolino m§s
Alflasa espec2fica de crecimiento; Viscosidad dir

i scosidad cinem8tica
miifensi dad

zzCoeficiente estequiom®trico
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AnexXB: | Tab8lasyl dscumentos adicional es

1. B. 1. C8l culos de |l a cin®tica

Tabl7a IPlar §metros cin®ticos considerados en el I

fuentes de origen.

, b 0.21 (Al onso, Renduel e
Jel DWE o N 0.03 (Al tiok, Tokatli
3.9004 (Al onso, Renduel €
. -0.14614 ( Al ons o, Renduel €
Tabl& Nh|l ores de concentraci -n temporal de | act
obtenidos por digitalizaci-n de gr 8ficas exper.i
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 55 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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1. B. 2. Resoluci-n de | a ecuaci-n de disefo de
tiempo de reacci - -n
ElI tiempo de reacci-n tras cada pulso se ha
di sefo de rekbat(dirsecsorntiipmuos), derivada del bal a
. QY
0 T [11.7]

T C8l culso de r

Se ha empleado |l a siguieque exmpbiersa -Inag | odmtlr
nes debidas al crecimiento celul ar, eol- mantenir

ducto (ver Secci-n 3.2.2):

i — a O —
Wy (O [“3]
En I o relativo al crecimiento, se ha calcul
masa y el coeficiegmte de rendi miento Y
0

O ® P8t w TP X VPO

@ YOY T¢C UL Q0 G txy
Para el t®rmino correspondiente al manteni m
o QAT 1131 oY 8t o T3t 2
OO OO PRg TOEy
Y en cuanto al t®rmino de producci-n, se ha
c2fica mediante | a -Ricruetc:i - n de Luedeking
. ‘ . Q
n | f o T IR PQ T[Eﬁ)Tq)TT[Eﬂ)X,Q—,Q
i < 8t (X0 ©
LN T gy PRIV T %
5 0 0 ox 1 "o SO Oy
T Y 1¢u QD T J
Final mente, al sustituir todos Isoes ovba-l or es
tiene:
. T® O X O Q
l T8I U ooniﬂ)oopﬁ)pu_Q
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T C8l culo del tiempo de reacci-n para
Para | a primera etapa:
7 QY
‘ ——— O & I i
7 P B pAUQ
Para | a segunda etapa:
8 7 QY
‘ — - PR TR 1 Wi
7 p B PALQ

Los tiempos de las etapas 3y 4 se han calculado de manera analoga, empleando
los valores de concentracion inicial y final de lactosa correspondientes a cada etapa.
Finalmente, el tiempo total de fermentacidn se ha estimado como la suma de los tiempos
de reaccion de cada etapa, mas el tiempo requerido para la adiciéon de los pulsos de

sustrato, considerando los caudales de alimentacién previstos (ver Seccién 3.2.3).

[1.B. 3. Célculos de la concentracion acumulada de LBA

Procedimiento seguido para estimar la masa total de acido lactobiénico generada
durante el proceso, asi como su concentracion acumulada en el reactor tras cada uno

de los cuatro pulsos de alimentacién.

Estimacién de la masa generada por pulso

En cada etapa, se introduce un volumen fijo de 1130.87 L de lactosuero con una
concentracion de 42 g/L de lactosa. La concentracion 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 concentracion inicial y final de lactosa en el reactor, multiplicada por el volu-

men acumulado correspondiente:

G Oi ‘@@ oo Ed 6 d VRO Yo [11.31]

Se ha considerado una estequiometria 1:1 entre lactosa consumida y LBA pro-

ducido, por lo que:

G O @A O®OE EG 6 @ ROODED 6 QL QI GQG

Los valores utilizados y los resultados se resumen a continuacion:
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Tabla 11.9. Célculo de la masa de &cido lactobidnico generada en cada pulso a partir del

consumo de lactosa.

Pul < Vol umen a Lactosa¢ CilLactosa Masa gen

l ado (L (g/ L) (g/ L) LBA (g
Vi 1735. 42 42.00 5.00 67211. !
V2 2866. 29 19.60 5.00 43798. |
V3 3997.16 15. 47 5.00 43798. |
V4 5128. 03 13.16 1.00 65268. !

En V1, se parte de 1130.87 L de sustrato + 604.55 L de in6culo = 1735.42 L
acumulados. En V2, se afiaden 1130.87 L mas, alcanzando 2866.29 L acumulados, y

asi sucesivamente.

Los valores de Sy se obtienen de la concentracion de lactosa inmediatamente
después de la adicion del nuevo pulso, ya diluida en el volumen acumulado y S es la
concentraci-n residual que se permite antes de

tres primerlalimo). 1 g/ L en e

Célculo de la concentraciéon acumulada de LBA

Una vez obtenida la masa total acumulada de producto, se calcula la concentra-

cién acumulada mediante:

- a
w o [1.32]
Tablla0 IDatos acumul ativos de masa, volumen y co
ali mentaci-n escal onada.
Pul Masa acunm Vol umen act Concentraci - -n
(9) (L) (g/ L)
Vi 67211. 9 1735. 42 38. 73
V2 111009. ¢ 2866. 29 38. 73
V3 154808. | 3997.16 38. 73
V4 220076 . ! 5128.03 42.92
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Durante los tres primeros pulsos, la concentracién 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 Gltimo pulso se permite una mayor conver-
sion del sustrato (reduccién a 1 g/L), lo que incrementa significativamente la masa de

producto generada y, en consecuencia, la concentracion final.

I1.B. 4. Célculo de la cantidad de NaOH consumido para el control de pH

Durante la fermentacion microbiana, la conversion de lactosa en acido lactobio-
nico (LBA) genera protones en el medio, lo que provoca una acidificacién progresiva.
Para mantener el pH constante en su valor éptimo de 6.5, se ha previsto la dosificacién
automatica de hidréxido sodico (NaOH) mediante un sistema de control conectado a

sensores de pH.

La neutralizacion de la acidez generada se modela mediante la siguiente reac-

cion:

6 00 0 WO OO0 0w 0OV [11.33]

Dado que la reaccion es estequiométrica (1 mol de LBA genera 1 mol de H¢, y
por tanto requiere 1 mol de NaOH para su neutralizacion), 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.
. C C TR X
—_— Q
¢ ouap"gdéd(pp&wsa |s

a (pp&cusam]a—édcrualqﬂ ¢® XQ@ OL O

Esta cantidad representa el total de base fuerte que sera afiadida de forma con-

trolada durante toda la fermentacion mediante un sistema de dosificacion automatico.
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I1.B. 5. Célculo de la entalpia estandar de formacién de la Lactosa

La entalp2a est8ndar de iR Smabtuvo-defordae | a | ac
indirecta a partir de suU entudda)puliizandemecBaadar de
cion general que relaciona ambas magnitudes. Esta metodologia se basa en la ley de
Hess, que permite calcular la entalpia de una reaccion a partir de las entalpias de for-

macién de los reactivos y productos implicados.

La reaccién de combustién completa de la lactosa es:

60 00 PO O p0OU p @O [11.34]

La entalpia de combustion de un compuesto corresponde al calor liberado
cuando un mol de dicho compuesto se oxida completamente a dioxido de carbono y

agua. Segun la expresion general:

v

Y40 + YO, 1 Yoy [11.35]

En este caso, la Unica entalpia de formacién desconocida es la de la lactosa. Por

tanto, se puede reorganizar la ecuacion para despejar su valor:

v

YO & YO ; YO [11.36]

Sustituyendo los valores tabulados de entalpias estandar de formacién a 25°Cy
1 atm (NIST):

op Hekbr = T 393.5 kd/mol

P H:bko = 1 285.8 kd/mol

o Hdldetosa = 7 5652.5 kd/mol

o Hrdk= 0 kd/mol (por convenio)
Se obtiene:

YO 5 PG Ccwd pp YD LEWG ¢ ¢ @O E X
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El signo negativo confirma que la formacién del compuesto a partir de sus ele-
mentos en estado estandar es un proceso exotérmico, lo que indica que la molécula de
lactosa es energéticamente estable en comparacion con sus elementos constituyentes.
Este dato es fundamental para la realizacion de los balances de energia del bioproceso

estudiado en este trabajo.
[1.B. 6. Célculo del peso del fermentador

En este anexo se detalla el procedimiento de céalculo para determinar el peso en

vacio y el peso en operacion de los biorreactores RE2 y RE3.
91 Peso del Cuerpo Cilindrico (Virola)

El peso del cuerpo cilindrico 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 interiortO

La férmula empleada es:

0 o 06 06 [11.37]
Donde:
L: Altura de la seccion cilindrica = 1.29 m
De: Diametro exterior=0"Q ¢0 p& 1@ ¢ Minmd pBd LG
Di: Didmetro interior = 1.94 m
t: Espesor de pared = 8 mm = 0.008 m
Sustituyendo los valores:

‘P8 W
T

W pBOUL @ P8 1O T8t @ g X

Considerando una densidad pa#&sad e80 0l ekrgo/ mjn,o X

el peso del cilindro es:

0 Qi ¢ W TIVERX YINNATHO T ud ¢QQ

1 Peso de los Cabezales Hemisféricos

Para estimar el peso de los cabezales, se utiliza la férmula de aproximacion para

cabezales semiesféricos proporcionada por Peters et al. (2003):
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0 & [11.38]

Donde:

} acero: Densidad del acero inoxidable 316L & 80
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 formula, 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:

0 CEi ¢ 00&WMTQQ ¢ x&{QQ

1 Peso Total en Vacio

El peso total del recipiente en vacio incluye el peso del cilindro y los cabezales,
mas un margen adicional para tener en cuenta el faldéon de soporte, las boquillas, la
boca de hombre y otros accesorios. Se ha aplicado un factor del 20%, una practica

estandar en el disefio de recipientes verticales.

0 Qi ¢ 0 Qi ¢ 0 ‘CE TR QQ ¢ x&@HIQQ
P p ACTQQ
0 Gl , 00Qi¢ PE TT pp @&TQPE T p 0 BuwpQQ

1 Peso Total en Operacion

El peso total en operacion corresponde al peso del fermentador en vacio mas la

masa del caldo de fermentacion en su volumen maximo de operacion.

0 CEi O, LG [11.39]
Donde:
Pesovacio = 1359.41 kg
Pesomasa reaccionante = 5868.6 kg (calculado en el balance de materia)
Por lo que serd igual a:

0 Q& Qs poBwWQQ v P @NQ X ¢ BUPQQ
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I 1. B. 7. Datos utilizados en el c8l cul o del di

Tabl d11l Especificaciones de |l as tuBboRae da&aD, bi
New Brunswick Scientific, NJ , USA

Impellers NBS Part Number
6-bladed Rushton-type, 52 mm, 1.3L & 3.0L M1273-9291
6-bladed Rushton-type, 59 mm, 7.5L M1273-9292
6-bladed Rushton-type, 74 mm, 14.0L M1273-9293
Pitched Blade, 1.3L & 3.0L M1273-9290
Pitched Blade, 7.5L & 14.0L M1230-9212
Spin Filters: see following page

Tabl 421 IEspecificaciones de |l as turbinas del bi
New Brunswick Scientific, NJ, USA) proporcionac
Equi pment .

SPECS:

POWER NUMBER (NP) = 5.75

FLOW NUMBER (NQ) = 0.79

Flow Direction: Radial

Diameters (1PC welded construction): 3" to 300"+

Diameters (Fabricated with bolted or welded blades): As required, to fit thru manways
Bores: %" to 18"+
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1. B. 8.

Tabl 431 IHoj a

Hoj as

de

de especificaci

n de

as

bombas

especi f WaasMaomlecw d& 4 Gp @asnd rais els) .

840 series hygienic pump

800 series process pumps

Features and benefits
Maximum flow rate of 8140 L/h and pressures up to 3.5 Bar
CIP/SIP sterilization at full velocity with no bypass required
Self-priming and dry running, with no valves, seals or glands
Door proximity sensor, to enable safe access during tube changes or cleaning
Bioprene elerents with hygienic stainless steel connectors certified to 3.1.B

BS/EN 10204

Ideal for viscous or shear sensitive products

Motor/gearbox and control options include fixed speed, variable speed with
mechanical variators, fixed speed motors with inverter control for 4 mA to
20 mA and 0V to 10 V process control, remote stop/start and reverse and

frequency output

Pumpheads to accept BS output flange-mounted gear motors in a range of
single and three phase fixed and electronic variable speeds

840 series hygienic pump performance

WATSON
MARLOW

Pumps

840 series

Speed (rpm) Flow rate (L/h) Fitted motor power (kW)
8 653 055
10 790 055
13 1045 055
16 1277 055
22 1756 075
5 1995 075
2 2314 1.1
3 2649 1.1
36 2905 1.1
42 3352 1.1
47 s 15
52 4150 15
58 4628 15
65 5187 15
73 5825 22
79 6304 22
89 7102 22
102 8140 3

litres/hour

0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000

3.0 2.2
pd
L~

2.0 15
hp

15 // 1.1

1.0 0.75

/]
e
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

rpm
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Technical specifications

de

especi f WaaesMMamlecw d& 4 @p @asnd reis e2s) .

840 series hygienic pump
Max. flow rate 8140 L/h
Min. flow rate 653 L/h
Max. operating pressure 3.5 bar
Ambient Temperature Range Sto40°C
Ambient Temperature Range 41 to 104 °F
Fluid temperature range 0to80°C
Fluid temperature range -32t0 175 °F

Motor types

Fixed speed motor, Variable speed motor

Min. operating speed 8rpm

Max. operating speed 102 rpm

Noise <75dB(A) at Tm
Weight 130 kg

Materials of construction

840 series hygienic pump

Pumphead body assembly

Aluminum alloy with epoxy polyester powder coat finish

Pumphead roller assembly

Pumphead rotor assembly

Stainless steel 316

Aluminum alloy with epoxy polyester powder coat finish, Stainless steel 316

Fixings

Stainless steel, Zinc plated high tensile steel

Support frame

Stainless steel 304

840 series hygienic pump dimensions

649mm
25.55"
305mm
5
12.00 805mm
450mm
17.72"
779mm
30.67"
239mm
9.41"
-
118mm_| 90mm 380mm
485" 3.54" 14.96"
4 SLOTS FOR M16 BOLTS

28.74"

3/4
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Tabl 451 IHoj a de

Alfa Laval OptiLobe

Bombas de I6bulo rotativo

especi

fAlcfaac i Loanveasl|

W
BLEA Vi e

Introduccion

La bomba de I6bulo rotativo OptiLobe de Alfa Laval es una
alternativa rentable para aplicaciones generales que requieren
un tratamiento delicado del producto y un facil
mantenimiento. Versatil, fiable y energéticamente eficiente,
esta bomba higiénica de desplazamiento positivo mejora
tanto la flexibilidad del proceso como la fiabilidad operativa.

La bomba esta disefada de acuerdo con las normas de
diseno higienico mas estrictas y con una limpieza in situ
verificada y eficaz.

Aplicaciones

La bomba de Ibulo rotativo OptiLobe esta disefada para el
tratamiento delicado del producto en aplicaciones generales
en las industrias lactea, alimentaria, de bebidas, del hogar y
del cuidado personal.

La bomba OptiLobe esta disponible con 10 desplazamientos
diferentes de la cabeza de la bomba basados en cinco
modulos de caja de cambios diferentes para manejar
caudales de hasta 77 m®h y presiones diferenciales de hasta
8 bares.

Ventajas

Bomba rentable e higiénica.

Calidad éptima del producto gracias a un funcionamiento
suave v de baja friccion.

Diseno robusto para una larga vida de servicio.

Facil mantenimiento gracias a los sellos autoajustables de
carga frontal.

Coste total de propiedad reducido.

Disefno estandar

Todos los componentes de acero en contacto con el medio,
como la carcasa del rotor, la cubierta frontal, los rotores y las
tuercas del rotor, son de W. 1.4404 (AISI 316L). Con
alojamiento del cojinete, colector y patas de acero inoxidable,
la bomba OptiLobe tiene un exterior totalmente de acero
inoxidable, lo que la hace resistente a la corrosion.

La bomba ofrece el cierre de carga frontal "EasyFit" de Alfa
Laval que permite una inspeccion o sustitucion rapida y
sencilla sin necesidad de desmontar los sistemas de
conduccion. Hay disponibles como opcion obturador axial
sencillos y con descarga.

El obturador axial sencillo y con descarga, vy los nuevos sellos
mecanicos de filo de cuchillo estan disponibles como
opciones de serie.

La Alfa Laval OptiLobe se puede suministrar como una
bomba de eje libre 0 montada en una placa base completa
con acoplamiento, protector, motor de engranajes y cubierta
para una instalacion facil, plug-and-play.

Principios de funcionamiento

Un tren de engranajes en la caja de cambios de la bomba
acciona los rotores y proporciona una sincronizacion precisa
de los rotores de triple I0bulo. El movimiento de los rotores de
contrarrotacion crea un vacio parcial gue permite que la
presion atmosférica u otras presiones externas hagan entrar
el fluido en la cadmara de la bomba. Al girar los rotores, se
forma una cavidad que se expande y se llena de liquido. A
medida que las palas se desacoplan, cada dlabe forma una
cavidad. Cuando las palas del rotor encajan la cavidad
disminuye v el fluido se desplaza hacia el puerto de salida.
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Certificados
W Authorized to carry AneiNEr,

/i3 the 3A symbol
SR TS FOA

“,

gy an®

Datos técnicos
Especificacion estandar

Plezas de acero banadas por producto: W. 1.4404 (316L)
Acabado de la superficie interna: Ra mecanico < 0,8 pm / 32 pin
Colactor de engrangjes Acero inoxidable

Placa base: Acero Inoxidable
Proteccién del acoplamienta: Acero inoxidable

Rotor: Triple lobulo

Elastomeros banados por producto: EPDM

Otros elastomeros: MNER

Cierre axial: EasyFit mecanico sencillo
Cara del cierre giratorio: Carbono

Cara del cierre estacionario: Acero Inoxidable

Cierres axiales
Disponible obturador EastFit axial sencillo v con descarga, v filo de cuchillo. Todas las opciones son de carga totalmente frontal e intercambiables.

Presion maxima de enjuague, enjuage sencillo: 0,5 bar /7,25 psi
Consumo de agua, lavado sencillo: 0,5 l/min / 8 USGPH
Conexiones de lavado: BSPT o NPT
Temperatura

Temperatura maxima de proceso y de CIP (depende de la seleccion del rotor): 130 °C /266 °F
Motor

IEC: Motor de engranajes con 4 polos, para cumplic con el estandar de métrica IEC, 50/60 Hz, adaptable a la conversidn de frecuencia, IP55, clase de aislamiento
F.

Garantia
Garantia ampliada de tres afos para las bombas OptiLobe. Dicha garantia cubre todas las piezas no desgastables siempre que se utilicen piezas de recambio
originales de Alfa Laval.

Datos del proceso

Desplazamiento Entrada/Salida Dif. Presion Velocidad méax."

Modelo de bomba Litros/ rev Gal. GB/100 rev. US gall/100 rev. “mm pulgadas " bar psi ' rpm
12 006 ' 123 ' 1,48 S o5 1 8 115 1000
13 0.10 2,18 2,61 40 1% 8 15 1000
22 0,17 3,74 4,49 40 1% 8 115 1000
23 0.21 4,62 5,55 40 1% 8 115 1000
32 0.32 7,04 8,45 50 2 8 115 1000
33 0.40 8,80 10,57 50 2 8 115 1000
42 0.64 14,08 16,91 65 2% 8 115 1000
43 0,82 18,04 21,66 80 3 8 115 1000
52 117 250,74 30,89 80 3 8 115 750
53 1,72 37,84 45,41 100 4 8 I

115 750

1 La velocidad méxima de la bomba esta limitada a 250 rpm cuando esta equipada con la opcidn de sello de borde de cuchilla
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| . B. 9. Di sefo mec8nico de | os fermentadores
Tabl &71 Ecuaciones de disefo para recipientes a
ASME Boiler and PréfPstueresVeIsammeCbdas y West 2(

Recommended design equations for vessels

under internal pressure Limiting conditions
For cylindrical shells
ri
P i { 5 e
L= 3E ro ep ¢ 2
gexot or P < 0.385SE,
P\'? i
r=r,(£.EIL.) _,-’.+C( l ’>2
SE, — P or P > 0.385SE,

For spherical shells

P Pr; +
T SE; —02P

2SE, +2P\"?
!—I‘,(—ZSTI_—P-) ot [ +C‘-

Ce

For ellipsoidal head

PD,

= —
28E; - 0.2P i

o7

For torispherical (spherically dished) head

0.885PL,

t = L O,
SE, —0.1P

For hemispherical head
Same as for spherical shells with r; = L,

1 < 0.356r;
or P < 0.665SE;

t > 0.356r;
or P > 0.665SE

0.5 (minor axis) 0 = 0.25D,

r = knuckle radius = 6% of inside crown
radius and is not less than 3¢

Properties of vessel heads
(include corrosion Hemi- Standard
allowance in variables) 2:1 Ellipsoidal spherical ASME torispherical
D} 2 2n L}
Capacity as volume in head, m* et —nlL} 0.9 ( T a IDD)
24 3 3
IDD = inside depth Da
= nside dep 4 La Lu "'[(Lu '_r)2 '“(Lu _'__r)lllll

of dish, m

Approximate weight of

dished portion of head, kg Pm 7

a(nD, + 1)t

7(OD 4+ OD/24 + ar)*t
Pm 2
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Tabl 281 Datos de disefo para recipientes a presi

Boiler and Pressure Vessel Code (Peters, Ti mmer
i R ~ Recommended stress values Ehnie
Joint efficiencies . . Metal T T empy PG AR S S
For double-welded butt joints Carbon steel —29 to 343 94,500
If fully radiographed = 1.0 (SA-285,Gr. C) 399 82,700
If spot-examined = 0.85 454 57,200
If not radiographed = 0.70
In general, for spot examined Low-alloy steel —-29 10 427 94,500
If electric resistance weld = 0.85 for resistance to 510 75,800
If lap-welded = 0.80 H» and H,S 565 34,500
If single-butt-welded = 0.60 (SA-387, Gr.12C1.1) 649 6,900
High-tensile steel —29 10 399 137,900
for heavy-wall 454 115,800
vessels 510 69,000
(SA-302, Gr.B) 538 42,750
High-alloy steel
for cladding and ( -29 128,900
corrosion resistance 343 77,200
Stainless 304 427 72,400
(SA-240) 538 66,900
Stainless 316 -29 128,900
(SA-240) 345 79,300
427 75,800
538 73,100
Nonferrous metals
Copper 38 46,200
(SB-11) 204 20,700
Aluminum 38 15,900
(SB-209, 1100-0) 204 6,900

Nomenclature for Table 12-10

a =2 for thicknesses <0.0254 m and 3 for thicknesses >0.0254 m

C, = allowance for corrosion, m

D, = major axis of an cllipsoidal head, before corrosion allowance is added, m

E; = efficiency of joints expressed as a fraction

IDD = inside depth of dish, m

L; = inside radius of hemispherical head or inside crown radius of torispherical head, before corrosion allowance is added, m
n =12forD < 1.55m, 1.21 for D = 1.55-2.0m, 1.22 for D = 2.0-2.7m,and 1.23 for D > 2.7 m

OD = outside diameter, m

P = maximum allowable internal pressure, kPa (gauge)

r = knuckle radius, m

r; = inside radius of shell, before corrosion allowance is added, m
S = maximum allowable working stress, kPa

t = minimum wall thickness, m

p = density of metal, kg/m?
See the latest ASME Boiler and Pressure Vessel Code for further details.
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I B. 10. C8l culo de I os costes de | os fer ment
Weight, Ib
10° 10*
10° Iy Ty '05
316 Stainless steel o
:7//
/‘.4
10° =Zat =
(7 ] —
o i
§ 304 Stainless steel = = Catticasedl
j T ——
£ ==l e
e - B
& wal
10* =
Jan. 2002
]03 R R E
10? 10° 10* 10°
Weight, kg
Fig9 1Goste de compra de columnas y torres. Los
cabezales y fald-n, pero sin platos, ni rell enc
We st , 2003) .
Power required, hp
10 102
105 T T T L LA | T T T L L T
el ¥
| B C
Turbine agitators / iz A
316 Stainless steel: // e
Y | Dual impeller A / -~ Carbon steel: |
it Single impeller \Ny_|— /,//// \: Dual impeller B
g — = = i Single impeller
4 "
g 10 = — "] Vierial nd operating adjustment fctors
E 50-100 /min  1.00 Carbon steel 1.00
30-45 r/min 304 Stainless steel 1.15
T~ Carbon steel 1.65 316 Stainless steel 1.25
— —— 3 316 Stainless steel 1.85 Rubber-covered 1.45
At Propeller agitators, | | 110230 r/min Monel alloy 1.46
] N carbon steel Carbon steel  0.63
\Closed tank 316 Stainless steel 0.69
103 Opea tank 1 [ T T Jan.2002
1 10 10
Power required, kW
FiglOlICoste de compra de agitadores de turbina

y

We s t

2003) .
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Nominal diameter, in.
)
i p— o A0 .
— — B - - 4103

o—— ~ Stainless-steel welded pipe ~ - Pl SN R B e e
E 108 Types 304 and 304L. | -l 1 =
g == For types 316 and 347, multiply by 1.25. e g
£ - “For type 316L, multiply by 1.45. T == 2 i - £
5 - ~ Sch. 80 <L AR - Z10? §
@ - Sch. 40 —, iy - T E &
= Sch. 10~ ~— LT | . =
o e B al
2 —— L = s Carbon-steel welded pipe | z
it ——— DAt Sch. 80 10 ©
3 sy o Seh. 40 E

= > 1
= I [ | Carbon- steel screwed plpe, Sch 80 1 5
E 10 = —_— = ': Seamless == == g
— i Welded 4 ~

. = :\?; Carbon-steel screwed pipe, Sch. 40 =1

s S Seamless : :

L E\’\-’e{clet:l I; Jan. 2002

1 L yam, e
10-2 10°1 1
Nominal diameter, m
Figlll Coste de compra de tuber2z2a sol dada
ters, Ti mmer haus y West, 2003)
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l1.B. 11. Tabla para el disefo del
Tabl 291 Di mensiones y pesos de tuber2as
nal .

Philadelphia Regional Center
2450 Wheatsheaf Lane
Philadelphia, PA 19137

O 215-831-0700

F 215-533-1645

L/ -
9 E sales@tiogapipe.com

PIPE DIMENSIONS AND WEIGHTS

Houston Regional Center
616 FM 1960 W, Suite 700
Houston, TX 77090

0 713-433-2111

F 281-397-0132

E sales@tiogapipe.com

Chattanooga Regional Center
1301 Riverfront Parkway, Suite 108
Chattanooga, TN 37402

O 423-899-3398

F 423-899-9695

E sales@tiogapipe.com

Available in commercial and nuclear %8 U.S./METRIC
2 2 oD S s »
PP Iz D ONS CKl
INCH | INCH LB/ | KG/
MM MM ASME INCH | MM | FOOT | METER| INCH | MM
1/8 0.405 | 10 105 | 0049 | 1.24| o019| 028| 0307 782 5 5563 |5 ss 0109 277| 636| 946| 5345] 13576
6 103 |STD (40 [40S [ 0068 | 1.73| 0.24| 037 0269 | 684 125 1413 |10 105 [ 0.134 | 340| 7.78| 11.56| 5.295 | 134.50
XS |80[80S)0095| 241| 031| 047| 0215| 584 STD |40 | 40S | 0.258 | 655 | 14.63 | 21.77 | 5.047 | 128.20
1/4 0.540 | 10 105 | 0065 | 1.65| 033 049 0410 10.40 XS (80 |80S|0375| 9.53| 20.80 | 3097 4.813| 122.24
8 13.7 STD |40 | 40S | 0.088 | 2.24 0.43 063| 0.344 922 120 0.500 | 1270 | 27.06 | 40.28 [ 4.563 | 115.90
XS [80[80s|0.119| 302| o054| 080 0302 7.66 160 0625|15.88 | 3299 | 49.12| 4.313| 109.54
8 0675 |10 105 | 0065 | 1.65| 042| 063 0545| 1380 XX 0.750 IS 39.59 |SEASN 4.063 IS
10 171 | STD (40 [ 405 [ 0.091 [ 231| 057| 084 0.493| 1248 6 6625 |5 55 0109 277| 759| 11.31| 6.407 | 162.76
Xs [80|80s|0.126| 320| o074| 110| 0.423| 10.70 150 1683 |10 105 |0.134| 340| 9.30| 13.83| 6.357 | 161.50
0188 | 4.78 | 1294 | 19.28| 6.249 | 158.74
5 |202 |l | |%os|ooes| 211| oer| 100| oere| 708 ST 40 | 405 | 0280 | 711 | 1899 | 2826 | 6065 | 15408
SO |40 | 408 | 0109 | 2771 o85| 127 0622| 1576 XS (80 | 80S | 0.432 [ 10.97 | 28.60 | 4256 | 5.761 | 146.36
Xs (80 |80s|0.147 | 373| 109 162| 0545 | 1384 120 0562 |14.27| 3643 [ 15421 5.501 [139.76
160 o188 | a78| 131| 195/ o0aea| 1174 160 0.719 | 18.26 | 45.39 | 67.57 | 5.187 | 131.78
XX 020a| 747| 172| 235 0252 638 XX 0.864 | 21.95| 5321 | 79.22| 4.897 | 124.40
3/4 1.050 |5 56 | 0.065| 1.65 0.69 103 | 0920| 2340 7 7.625 | STD |40 | 40S | 0.301 | 7.65| 2357 | 35.10| 7.023 | 178.40
20 267 10 105 | 0.083 | 211 0.86 128 | o0.884| 2248 175 193.7 (XS |80 |80S| 0500 | 1270 | 38.08 | 56.69 | 6.625 | 168.30
STD |40 | 40S [ 0.113 | 287 | 1.13| 1.49| 0.824 | 2096 XX 08752223 | 6314 | 9400 | 5875 | 149.24
XS 1808050154 | 391 | 148/ 220/ 0742 1888 8 8.625 55 [0.109 | 277| 9.92| 1478| s.407 | 21356
160 02191 556| 195| 290/ 0.612| 1558 200 2191 |10 105 [ 0.148 | 376| 13.41| 19.97 | 8.329 | 211.58
hat 0308 | 7.82| 244| 364| 0434) 11.06 20 0250 | 635| 2238 33.32| 8.125| 20640
1 1315 |5 5s 0065 1.65| o087 1.29| 1.185| 3010 30 0.277 | 7.04| 2472| 36.82| 8071 | 205.02
25 334 |10 105 |0.109 | 277| 141| 209| 1.097 | 27.86 STD (40 | 405 | 0.322 | 8.18| 2858 | 4255 7.981| 202.74
STD (40 | 405 | 0.133 | 338 | 1.68| 250 1.049| 2664 60 0.406 | 10.31 | 35.67 | 5309| 7.813 | 198.48
XS [80[805|0.179 | 455 217| 324 0957 | 2430 XS (80| 80S | 0500 | 1270 | 43.43| 64.64 | 7.625| 193.70
160 0250 | 635| 285| 424| 0815| 2070 100 0.594 | 15.09 | 51.00 | 7592 | 7.437 | 18892
XX 0358 | 9.09| 366| 545| 0599 | 1522 120 0.719 | 18.26 | 60.77 | 90.44| 7.187 | 18258
140 0.812 | 20.62 | 67.82 | 10093 | 7.001 | 177.86
;2"4 12“50 ?o ?35 g:?g ;_% };} ;_g }:243(2’ 3386‘90“ XX 0.875 | 22.23 | 72.49 [ 107.93 | 6.875 | 174.64
stD |40 | 405 | 0140 | 356| 227| 339| 1380| 3508 160 0.906 | 23.01| 7476 | 11127 | 6.813 | 173.08
XS |80 (80S|0.191| 485| 300| 447| 1.278| 3250 9 9.625 | STD |40 | 40S | 0.342 | 8.49 | 33.94| 50.54 | 8.941| 227.12
160 0250 | 635 377| 561| 1.160 | 29.50 225 2445 | XS |80 |80S | 0500|1270 | 48.77 | 72.60 | 8.625 | 219.10
XX 0382 970| 522| 7.77| 0.89 | 2280 XX 0.875 81.85 | 121.85 | 7.875 | 200.04
1-1/2 1900 |5 55 (0065 165| 128 19| 1770 | 45.00 10 10.750 55 | 0138 | 340| 15.21| 2261 10.482 | 26620
483 |10 10510109 | 277 209 341| 1.682| 4276 250 2730 105 | 0.165 | 419 | 18.67 | 27.78 | 10.420 | 264.62
STD |40 [40S | 0.145 | 368 | 272| 405| 1.610| 4094 0188 | 478| 2123| 316210374 | 26344
XS 180|805 |0.200 ( 508| 363| 541 1500 38.14 20 0250 | 6.35| 28.06| 41.76 | 10.250 | 260.30
160 0281 7.14| 486| 725 1.338| 3402 30 0307 | 7.80| 3427 | 5101 10.136 | 257.40
XX 0400 | 1045 | 641 9.55/| 1.100 | 28.00 STD [40 | 405 | 0.365 | 9.27 | 40.52 | 60.29 | 10.020 | 254.46
2 2375 |5 55 0065 165 161 239| 2245( 57.00 XS [60 | 80S | 0.500 | 12.70 | 54.79 | 81.53 | 9.750 | 247.60
50 603 |10 105 | 0109 | 277 | 264| 393| 2157 | 5476 80 0.594 | 15.09 | 64.49 | 9598 | 9.562 | 24282
STD |40 (405 [ 0.154 | 391| 366| 544| 2067 | 5248 100 0.719 | 18.26 | 77.10 [ 11471 | 9.312| 236.48
XS [80|80s|0218| 554| 503| 748 1.939| 49.22 120 0.844 | 21.44 | 89.38 | 133.01 | 9.062 | 230.12
160 0344 874| 7.47| 11.01| 1.687 | 4282 140 1.000 | 25.40 | 104.23 | 155.10 | 8.750 | 222.20
XX 0.436 (1107 | 9.04| 1344| 1503 | 3816 160 1.125 | 28.58 | 115.75 | 172.27 | 8500 | 215.84
2172 2875 |5 55 10083 ( 211| 248| 3469 2709 | 6878 1 11.750 | STD |40 [ 405 | 0.375 | 9.53| 45.60 | 67.91 | 11.000 | 279.44
65 730 |10 105 (0120 | 305| 353| 526| 2635( 6690 275 2985 | XS |80 |80S | 0500|1270 | 60.13| 89.51 | 10.750 | 273.10
STD |40 | 40S | 0203 | 5.16| 5.80 | 863 | 2469 | 6268 XX 0.875 | 22.23 | 101.72 | 151.46 | 10.000 | 254.04
’1(20 201} 908 8:%;2 ;;‘5’; 13:3; }l';; §3§§ 33;32 12 12.750 55 |0.156 | 3.96| 21.00| 31.24|12.438 | 315.88
XX 0552 [ 14.02| 1371 | 2039 | 1.771| 4496 |300 3238 105 | 0.180 :% §g~19 g-z’ 1239 3}23‘1’
0.188 | 4. .25 61| 12374
3 3500 |5 55 | 0083 211| 303| 452) 3334 8468 20 0250 | 6.35| 33.41| 49.71 | 12.250 | 311.10
80 889 |10 105 |0.120 | 305| 434| 646| 3260 8280 30 0320 | 838| 4381 &519| 12090 | 207.04
STD (40 ] 405 | 0216 (Y 7.58 NI 3.068 RHEES STD | |40s|0375| 9.53| 49.61 | 73.8612.000 | 304.74
Xs (80 | 805 | 0300 [EFEA| 1026 WIS 2.900 (RS 40 0406 | 10.31 | 5357 | 79.71 | 11.938 | 303.18
160 0.438 (1113 | 1434 | 21.35| 2624 | 6664 XS 80s | 0.500 | 1270 | s5.48 | 97.44 | 11750 | 29840
XX 0.600 | 1524 | 1860 | 27.68| 2.300 | 58.42 60 0562 | 14.27 | 73.22 | 108.93 | 11.626 | 295.26
3172 4000 |5 55 (0083 211| 348| 518| 3.834( 97.38 80 0.688 | 17.48 | 88.71 | 132.05 | 11.374 | 288.84
90 101.6 |10 105 |0.120 | 305| 498| 741| 3.760| 9550 100 0.844 | 21.44 | 107.42 | 159.87 | 11.062 | 280.92
STD (40 | 405 | 0226 | 5.74| 9.12| 1357 | 3.548| 90.12 120 |XX 1.000 | 25.40 | 125.61 | 186.92 | 10.750 | 273.00
XS [80|80s|0318| 808| 1252| 1864 3.364 | 85.44 140 1.125 | 28.58 | 139.81 | 208.08 | 10.500 | 266.64
XX 0.636 | 1615 | 2287 | 3403| 2728 | 69.30 160 1.312 | 33.32 | 160.42 | 238.69 | 10.126 | 257.16
4 4500 |5 55 10083 211| 392 584/ 4334 11008 14 14.000 105 [ 0.188 | 478 | 27.76 | 41.36 | 13.624 | 346.04
100 143 (10 105 | 0.120 | 305| 562 837| 4.260| 10820 350 3556 |10 0250 | 6.35| 36.75| 54.69 | 13.500 | 342.90
0156 | 396 7.24| 1078 | 4.188 | 106.38 20 0312 7.92| 45.65| 67.91 | 13.376 | 339.76
0188 | 478 | 867 | 1291| 4.124| 10474 STD |30 | 405 | 0.375 | 953 | 54.62 | 81.33 | 13.250 | 33654
STD |40 | 40S | 0.237 [ 6.02| 10.80 | 16.08 | 4.026 | 10226 40 0.438 [ 11.13 | 63.50 | 94.55 | 13.124 | 333.34
XS [80|80S|0.337| 856| 15.00 | 2232 | 3.826| 97.18 XS 80S | 0.500 | 1270 | 72.16 | 107.40 | 13.000 | 330.20
120 0438 | 11.13 | 19.02 | 2832 | 3.624| 9204 60 0.594 [ 15.09 | 85.13 | 126.72 | 12.812 | 325.42
160 0531|1349 | 2253 | 3354 | 3.438| 8732 80 0.750 | 19.05 | 106.23 | 158.11 | 12.500 | 317.50
XX 0.674 | 17.142| 27.57 | 41.03| 3.152 ( 80.06 100 0.938 | 23.83 | 130.98 | 194.98 | 12.124 | 307.94
4172 5000 |STD [40[40s |0.247 | 627 | 1255| 1867 | 4506 | 114.46 120 1.094 | 27.79 | 150.93 | 224.66 | 11.812 | 300.02
115 1270 | XS (80| 80S|0.355 | 9.02| 17.63| 26.24| 4.290 | 108.96 140 1.250 | 31.75 | 170.37 | 253.58 | 11.500 | 292.10
\ XX 0.710 | 18.03 | 3256 | 48.45| 3.580 | 90.94) 160 1.406 | 35.71 | 189.29 | 281.72 | 11.188 | 284.18 )
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1. 1. Il ntroducci - n

En | os procesos biotecnol - -gicos, l a eficien
tiza por s2 sola |l a obtenci-n de un producto fi
y calidad. Una vez concluida | a fermentaci  -n pa
necesario i mplementar una serie de operaciones
mitan aislar y concentrar el producto deseado,
zas y otros compuestos no deseados presentes en
fundament ales no solo para garantizar | a calid
sino tambi®n para asegurar que el proceso gl ob.
bl e

El proceso de purificaci-n propuesto incluy
combina tecnolog2as f2sicas y qu2micas, cada ul
cidad para eliminar componentes espec2ficos de
etapas deeammsdas se encuentran | a centrifugaci - n,
mas a ; la ultrafiltraci-n y |l a -smosis inversa,
ci - n; el uso de resinas de intercambio i -nico,
y nfail ment e, el secado por aspersi-n, empl eado p
su forma s-I|lida.

Este conjunto de operaciones se presenta y
Xximizar | a recuperaci - -n del producto y minimize
tados siguientes, se detalla Il a funci-n espec?
fundames que justifican su incorporaci-n al pr
cabo para el di seffo de |l as mi smas.

=0T
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Frr. 2. Di agrama de flujo y balances de materia y energ?2a
B10
B14 i o
112
©
BE - k- ———
>< VR9
o VR8
X

Separacion y purificacion de producto

Seccion Il

Fecha

Autor

05/07/2025

Izan Expésito Espina

Fi g3

IDilagr ama

T10

B16

de

V26

T11

flujo

de

V30

| a secci

n

T12
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I'l.2. Diagrama de flujo y balances de materia y energ?2a
Tabl & IBlall.ances de materia y energ2a de |l a secci
Corri 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32
Agua 9909 7.5 99013901129721618.2910:92836587 79205795
Gr as a 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 O0O.0 0.0 ©O0.0O
bl actoglc 127.: 0.0 17.:345. 335. 7.0 328. 10..429. 0.0 4209.
3 actoalt 5.7 0.0 5.7 115. 111. 2.3 109. 3.4 143. 0.0 143.
Otras pr 5.7 0.0 5.7 115. 111. 2.3 109. 3.4 143. 0.0 143.
Lactoss 10.¢ 0.0 10.¢ 44.(C 34.¢ 0.7 33.7 9.6 407. 0.0 407.
Ma s a
ciclo Lacstoodbiioorﬂr?l' 0.4 471. 2013 1575 32.:11542 438.18631 0.0 18631
¢cido |ac 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
Mineral 67.¢ 0.1 67.:269. 206. 4.3 201. 63.12676 0.0 2676
S-lidos s 0.4 0.4 0.0 1.0 1.0 0.0 0.9 0.0 0.0 0.0 0.0
dos no di
Bi omasa 1.1 1.0 0.1 2.6 2.6 0.1 2.5 0.0 0.0 0.0 ©O0.0O
TOTAL 1048 9.3 1047:'419113210-667.3143 981188301792080381
T (U 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30 30
P (ki 150 101. 101. 120C 150 150 120C 550 550C 101. 550C
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. 2. Di agrama de flujo y balances de materia y energ?2a

Corri 33 34 35 36 39 37 39
Agua 5658 1363 1363 1380 18. . Air (4429144209

Gr asa 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0

bl actoglc¢ 419. 10.: 10.: 10.: 10.:

3 actoalt 139. 3.4 3.4 3.4 3.4
Otras pr¢ 139. 3.4 3.4 3.4 3.4
Lactosg 397. 9.6 9.6 9.6 9.6

Ma s a -
ciclo Lactobiorggi1g9: 438. 0.0 0.0 0.0
sodi o
Gcido lac 0.0 0.0 410. 410. 410.
Mineral 2613 63.( 30.¢ 0.1 0.1
S-lidos s pg. 0 0.0 0.0 0.0 0.0
dos no di
Biomasa 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
TOTAL 7848:1891 1833 1817 455, TOTA 4429144209
T (U« 30 30 30 30 30 T (U 180 70
P (kP 550C 150 150 150 101. P (k 101. 101.

MN
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

Frr.3.1. DESCRI PCI¢EN DE LA UNI DAD

l'11.3.1.1. Separaci-n de biomasa mediante centr
El proceso de purificaci-n comienza con una
cuyo objetivo es separar |l a biomasa del f er men
bacterias empleadas para | a biocatg8lisis de | a
LaFi gura I11.2 muestra una gu2a para | a sele
di 8metro nominal de | as partzculas a separar.
Particle diameter-microns
0.01 0.1 1 10 100 1000 10,000
Ultra | ‘
[ | Bo‘tle I |
[ | I _Tubular bowl I
[ | I ‘ Batch distl: 1
| I Nozzle disc___|[_|
\ [Valve dse” [
[ I Opening bowl ||
1 Imger%basket
I Decantler [ |
\ Il Screen bow I
(] Vertical baskel [
] Knifedislcharge Hl |
[ Peser_
Wide angle_|[__|
[ |[Vibrating ][]
| Tumbling [
[ |[Scroll discharge ][]
[ Pusher ][]

Figd IQllasificaci- -n de centr@gTawlasr pyrSitmamatfto, d

Considerando que el tamafo dem,l asse boapcttae rpg aars
una centr2fuga de discos. Este tipo de equipos
S0s para separar ¢BlevievosgedsRodOOpcbees amegee
una centr2fuga del tipo de boquilla de descarg
paraci-n de forma continua. Di chos model os di s|

del tambor que permiten (@Goslhsoda Tt®8&82) nua de

11 .3.1.2. Separaci-n de prote2nas mediante ult

ElI clarificado de |l a centrifugaci-n se some:
mite separar principal mente prote2nas disuelta:t

de biomasa que no hayan sido separados en | a et
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

11 .3.12.3. Concentraci-n del producto mediant e

Una vez eliminadas | as i mpurezas de mayor t
etapa de filtraci-n en membranas, en este caso
versa es el proceso de hierm®Pacicon est memwmipeanai
obtener agua pura en el per meado, rechazando c.
emuspensi-n (Wagner, 2001).

El objetivo de esta operaci-n es aumentar |
rriente eliminando parte del ,saegufaacdiel iltaa nmedz cpl oa
secado del producto y se reduce el coste ener g(
11 .3.1.4. Desalinizaci- -n por intercambio i -nic

Elsi gui ente paso del proceso de purificaci - -n
tama¢fo, |l as sales disueltas. Para ello se |1l ev
|l a cweadd¢@n una resina 8cida, para | a eliminaci
|l a eliminaci-n de aniones.

Estrassinas son pol 2meros cargados capaces deé

|l a disoluci-n, reemplaz8ndol os por iones difere
de |l a mérzeéma y Southard, 2019)

Dado que el objetivo de I a operaci-n es | a o
no | a eliminaci - nsdleeg®winegt @l epmanreesai nas de int
fuertes. Este tipo de resinas sust'{éenyeh tasosa
de | as cati(encals)cygsdHde | as ani - -nicas).

11 .3.1.5. Secado del producto por pulverizaci

El secado del producto constituye | a Yl ti me
Para |l evar a cabo esta operaci-n se utiliza un

tipo de equipos cuentan con atomizadores que d

rrieentai rde caliente. Al entrar en contacto con
debi do sulpardd ta@cent act o, resultando el product c
gue sedi menta del gas en |l a parte infaeraor de
trav®s de un cicl -n integrado e leidegugqpe®, hayna

sido ar rpaosrt rlaad ccbic Cakbat eHarriott y Smith, 1991)
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

Esta t®cnica presenta importantes ventajas,
de producto operando de forma continua y per mi
empl eando temperaturas relativamente bajas, I o

sensiabl ecsal or sin que se proMupomddegradaé) - n t

Frr. 3. 2. ESTRATEGI A DE DI SEeO Y RESULTADOS

La secci-n de separaci-n y purificaci-n de
ciclos de 8 horas, durante | as cuales | os equip
gue en cada uno de esos ciclos se trata | a cant
00D de alimentaci-n al comienzo del proceso.
l'1'1.3.2.1. Separaci-n de biomasa mediante centr

El model o seleccionado para |la |l evar a <cab
de | a compaf2a Alfa Laval. Este equipo posee ur

una velocidad de giro de 3 740 r pm.

Para realizar | os cedfltadlfasy arcdl- ant iswosapd ilca e
mento te-rico descrito previamente en | a secci

Se comienza calculando el radio de | a tuber
[rei1r.17. Para ell o, se utiliza e8 U/lhuj(c ovrod iudneR-
rando | a densidad t2pica del |l actosuero de 1.0
circulaci-n del fluido a |l a entrada de |l a cen
(McCabe, Harriott y Smith, 1991)

i Y [ 1]
HO

Aplicando | a ecuaci-n [111.1] resulta un r a
introduce en | a ecuaci- -n [111.2] para esti mar
considera |l a velocidad de giro definigam,en | a f

un di 8metro de parégn?c ulean sprdeane dieo pdae® 2 gul a de

<

iscosidad y densidad t2picas del | atPtaossuer o cC «

y 1 02%2 E¢/ madio del t aimbonro dvei elnae ceesnpterc?iffuigcaa d(o
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

t®cnica por | o que se asume un val drmMctCampieco par
Harriott y. Smith 1991)

0 b ¥ GL [ 1]
” ” 'OL') l
Resudrmn at i ckemproesi denci a de 188 segundos. Este
cular el volumen m2nimo del equipo a trav®s de
@
T = [ 11
0
Aplicando | a ecuaci-n se obtiene un vol umen
volumen m2ni mo que necesitar2za el equipo para
ment e. Puesto que el valor obtenido estg§8 por de
t r2felgeaccsi onada, se determina que el model o es
Para estimar | a composici-n de |l as corrient
zan datos de centrifugaciones de | odos de depul
siderarse como una mezcla similar al fermentadoa

bas enspones de bacterias mayoritariamente.

Acontineaclalha |11 .2 se muestran | os result a

en | a centrifugaci-n de distintos tipos de | odc

Tabl 2 IRelnndi mi entos t2picos éMnldaeoéntr Vbug&pier
Fernandes, 2007)

TS concentration Polyelectrolyte
Type of sludge in cake (%) Solids capture (%) dosage (g/'kg)
Primary raw sludge 28-34 95 2-3
Anaerobic sludge 35-40 95 2-3
Activated sludge 14-18 95 6-10
Raw mixed* sludge 28-32 95 6-10
Anaerobic mixed sludge 26-30 95 4-6
Aerobic sludge™ 18-22 95 6-10

* primary sludge + excess activated sludge
** extended aeration or excess activated sludge

Entre | os distintos tipos de | odos que apar
dos sonplreseqmquen | a menor concelndsg am§s nsidmi Isarl e
a |l a suspensi - -n del proceso. Por tanto, se cons
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

espesado de | a centrif wgaycium rden d iphbioemetsdoa ddeell
captura de s-lidos (valores t2picos en el trat:
Utilieamado wa&l areead i zan | os balances de mat e
para determinar | a composici-n de llass comarcreinent
tracidendss compuestos presentes en | a fracci-n
constantes en todas |l as corrientes de | a opere
composici-n de |l os componentes s-lidos en susp

pendi dosured tds) .

A continuaci-n, se representa en |l a figura

|l a etapa.

10486.8 fase liquida 10479 kg fase liquida

=[ Centrifuga J—»

Espesado
1.4 kg sdlidos
7.9 kg fase liquida

Entrada Clarificado
1.47 kg sdlidos 0.1 kg sdlidos

Figh IHssguema de |l a centrifugaci - - n.
11 .3.2.2. Separaci-n de prote2nas mediante ult
Para el di seffo de | a etapa de wultrafiltraci

brana PT8040C50, producido por | a empresa Suez

de 5 kDa. El tamafYo de poro de esta membrana c
el i minacie?nnadse rpersoptect o a | as membranas util i z:
mi ent o.

El rango t2pico de flujo de operaci-n a tr:

t ®cni ¢ a, est 8§ %e,ntlre Bual ,3ettelaireind®r eam awti va de
brana, d’ 024 .n6 dm | o, equivale a un caudal de pe

L/ h por m-dulo de membrana.

Dado que el caudal de aliementacil-®28de7es&t &

utilizan dos m-dulos de membrana para | levar a
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

de permeado de 1 200 L/ h, |l o que equivale a 60
ciones t2picas de operaci-n. Se trata de un f 1
|l o gue se traduce en un caudal de purtgoa ebnaj o,

esta corriente.

Se establece una relaci-n de recirculaci-n
este tipo de operaciones. Operar con recircula
rendi miento en | a separaci -n y reducir el ensul

Para determinar | a composici-n de |l a corrie
siderar | os coeficientes de retenci-n (R) de |
definido mediante | a ecuaci-n [I11.4], mi de | a
sol Wtdaisrjis y,Lesuabl2¢Ci®ndo |l a relaci-n entre
en el permeado y a |l a entrada de | a membrana.

, &)
Y p Yy [ 11

A partir de estudios experimentales sobre fi

Simil(®dDreesSoata 204€)obtienen | os coeficientes d
tos presentes en |l a disoluci-n.

Se considera que el valor de R para el | ac
mente igual al de |l a | actosa dado el tamafo sim
de tamaffo considerabl emente menor, como son | os
Por otor,ollasd bacterias y | o0os s-lidos suspendidc
mayores a | as prote2nas) se asume que son recha
(R=1) .TaBhal &11 .3. se recopilan | os coeficientes

unoe d os componentes.
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur
Tabl 8 ICdeficientes de rechazo de solutos preseil
frente a una membrana de 5 kDa.
Compuesto R
Lactobionato de sodio 0.07
Lactosa 0.07
b-lactoglobulina 0.875
U-lactoalbumina 0.875
Otras proteinas 0.875
Minerales 0
SS no disueltos 1
Bacterias 1
Medi ante balances de materia y aplicando | o
estima |l a composi ci n l as distintas corrien
representan de manera simplificada | asocorrient
a sus correspondientes composiciones.
Entrada Permeado
4711 kg lactobionato 438.3 kg lactobionato
10.3 kg lactosa
. 9.6 kg lactosa
28.5 kg proteinas B
. 16.8 kg proteinas
67.2 kg minerales :
. 63 kg minerales
0.1 kg bacterias 618.4 kg agua
9901.8 kg agua “Kgag
=[ Ultrafiltracion
Rechazo
32.8 kg lactobionato
0.7 kg lactosa
11.6 kg proteinas
4.3 kg minerales
0.1 kg bacterias
618.4 kg agua
de |l a ultrafiltraci n.

Fi g6.

IHslguema
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11 .3.2.3. Concentraci-n del producto mediant e

El model o de membrana empleado para | a oper
s 4@a4® | a empresa Membranium. Se trata de un
l ini zaci-n de aguas marinas, capaz de tratar c
|l ut os.

El flujo t2z2pico de permeado de esta membr an
alcanzar una concentraci-n de s-lidosema-lta el
dul os de filtraci - -n. De esta for ma, el flujo t
pur a.

La ficha t®cnica del pebacaicton eéopradiemdaddque

debe ser de al menos 10/1. Para cumplir con est
recirculaci-n de 8.

Dada | a alta eficiencia de separaci-n que ¢
mosi s inversa, se asume queéo lde rembrsaord aitroesc h &z,
de esta consideraci-n se determina | a composic
di ante balances de maFH gura. | El . 8sgepmasdathal ac
determinadas en |l as entradas y salidas de | a o]

Entrada

Permeado

527.7 kg solutos 7920 kg agua

9283.5 kg agua

=[C')smosis inversa

Rechazo
527.7 kg solutos
1363.5 kg agua

Fig7 IHssguema de | a -smosis inversa.

La corriente de salida de retenido present :
27. 9%, valor que se considera adecuado para po

cado m8s adel ante.

Debido a |l a alta concentraci-n de s-lidos q

cometerza un error considerabl e si se asumi er a
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

|l actosuero. Por tanto, se recalcula esta propi e
ponentes mayoritarios, resultando una nueva der
Ir1r.3.2. 4. Desalinizaci-n por intercambio i -nic

Para | a desalinizaci-n de | a corriente se er
Purolite como resina 8ci da, con una capacidad
model o -GBBQ&2 ResinTech como resina b8sica, de 1.

son r dgsuiemrases espec2ficamente disefadas para ptr

La corriente circular8 primero por |l a resin
podr2a retener el ion | actobionato procedente ¢
formado como consecuencia de | a adici-n de NaO!
l oual supondr2z2a p®rdidas de producto.

Para realizar |l os c¢c8lculos relativos al di m
conocer detalladamente | a composici-n de iones
dios de composici-n de dGetnnglRd O pdetee mi aat o
|l a proporci-n media en | a que se encuentran | oc¢
se muestra a colabliaulakclhi -4. en | a
Tabl &4 ICoimposici-n de iones en | actosuero.

lon %
Ca? 10.11
K* 31.18
Mg?* 1.74
Na* 8.32
Cl 20.91
SO.* 9.27
PO.* 18.47

La composici-n de iones mostrada en |l a tabl

propios del | actosuero. M8s all 8 de estas cant

de i dpr dlaedent e del NaOH afadido previament e, |

derado que se encuentra formando | actobionato ¢
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

La entrada de | actobionato de sodio a esta
cada ciclo de operaci - n. Tomando en cuenta gque
contiene un mol de Na+, esta masa de sal equi vae

A continualeblta, |l eh. base recogen | as masas e
|l a corriente de entrada de | a operaci-n de inte
ci-n de mineralTabdl det il hi dayeth al aparsoac eaddeinc ieo ndael |
Na OH.

Tabl % ICalnti dades de iones disueltos a |l a entrat
lon m (kg)
Ca? 6.4
K* 19.6
Mg?* 1.1
Na* 31.6
Cl 13.2
SO4* 5.8
PO* 11.6
Total 89.3

Una vez determinadas | as cantidades en | as
pecies i-nicas en | a mezcla a tratar, se calcul
para determinar el volumen de resinas necesar.i
poisbl e calcular | a cantidad de equi v-almauntae de ¢

an é(:)‘)vc'bd'Q‘e W QO SRR
0

I ntroduci endoTalbdsa ddEcausacdkea nllah | | . 5 se cal cul
de equivalente correspondiente a cada ion y se
especies cati-nicas y ani-nicas separadament e.

tes valores:

T Cati omRe84#4: e
T Aniones: 857 &eq
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Mul tiplicando | as cantidades de equivalente
nes y aniones por | as capaci dadeBcudaec is-uns [rlelslp.e6C
se obtienen |l os vol Ywmenes m2ni mos de cada una

A WOMA [ 111

Sobre | os vol “menes resultantes se consider:

% para mejorar |l a vida ¥Y%til y la eficacia del s
9 Resina cati-*nica: 1.371 m

f Resina ani-fica: 0.980 m

Para determinar | as di mensiones de | as col ul
se fija una relaci-n entre altura y di 8metro d
pansi -n del |l echo por retrolavado, se %establ ec
mayor que |l a altura del | echo, dejando este esp
En Tahl a 111 .6 se recogen | as di mensiones cal cul
Tabl @ IDilmensi ones de | as columnas de intercamb
COIUmna Vlecho (m3) D (m) Hlecho (m) Hcolumna (m)
Cationica 1.371 0.76 3.04 4.56
Anibnica 0.980 0.68 2.72 4.08
Calculados | os sveb¥¥mamsessdeebtai man | as cond
rriente de salida de | a operaci - - n. Para el l o sce¢
predecir |l as curvas de ruptura en procesos de i
diante | a siguiente expresi:-n.
0 p
5 [ 111

- s QL
p Qwﬁ-t-)—r]u 0w

Si emdloa concentraci-n iniciadl alecsmdertnrdai d
de sal en el efluente @&nlancoowmeanhbe dado®i(ige &)
(L/ g Mmlia)M8&8xi ma concentraci-n de salbetapadz de 1
 umen del | ec howede vliod urmeesni dae (dli)s\opéluccamdal adead
operaci-n (L/ min).

253



. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

Puesto que no se dispone de datos espec2fic
supone un valor t2pico de®QO0em®mO0O2mbhdsgy meé i pag.a
t e r nmo divediendo 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
Co para la mezcla de iones a tratar. En la Tabla IIl.7 se recopilan los parametros del

modelo estimados para cada una de las resinas.

Tabl & IPlalr.8§ metros del model o de Thomas para | as
Resina do (g/L) ktn (L/g-min) v (L) Co (g/L) Q (L/min)
Catidnica 51.387 0.002 1371 34.583 3.536
Anidnica 37.509 0.002 980 18.048 3.536

Para determinar | as curvas de rupTauwrlaa, se i

I Il . 7TEcamclian [ 111 . 7] y se calcul a elégalor de

para divatliomtess de V. Se determina tambi ®n el pt

volumen trat-Bddéa) ( AhesorkblUltados obtenidos par ¢

se representan a Eiognutriansu alclil-.n6, yenl Illas7.

1.0 r 7
0.8
0.8

F 5
c/co
0.7 /

——pH I
06 . 4

0.4
03

0.2
-0

0.1

0.0 1

0 500 1000 1500 2000 2500 3000
V tratado (L)

Fig8 I1QGur.vas de ruptura de | a resina cs&
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10 - 0.06
0.9
- 0.04
0.8
0.7
—c/C0 002
0.6
= —pH
50‘5 - 000 §
04
- -0.02
03
0.2 - -0.04
01
0.0 - -0.06
0 500 1000 1500 2000 2500 3000
V tratado (L)
Fi g9 I1QGur.vas de ruptura de | a resina ar
Una vez definidas |l as curvas de ruptura se
ciones de | as corrientes del proceso. La masa
intercambh8®1e2 kKg, lconvirtiendo este dato a uni
densidad actual iXZ.adla4d pk /vl )a,merngseul(t an 1 697. 2 L
Medi ante | osFidjatras dé Il.&sy |11 .7 se esofi ma el
entre 02yL1dé9Volumen tratado. A npoassr tdidreodse e S 0 ¢
|l as corrientes del proceso. Los relBgluradod | s&.r
Entrada
63 kg minerales
1363.5 kg agua
438.8 kg lactobionato de sodio
26,4 kg otros solutos
Y
Resina Resina
cationica aniénica
Salida
0.1 kg minerales
410.8 kg LBA
26.4 kg otros solutos
1380.4 kg agua
e —
30.6 kg minerales
410.8 kg LBA
26.4 kg otros solutos
1365.8 kg agua
FiglOlIEsquema de | a operaci-n de interca
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lI'11.3.2.5. Secado del producto por pulverizaci

Para el disefo de | a etapa de secado se <co
operaci - n, |l a selecci-n de estos par8metros se
operaci-n habituales en otros procesos de secaf

Los equipos de secado por aspersi-n de | act
men de cocorriente. La temperatura de entrada
de 150 a 180 AC, mi entras que | a temperatura d
80 ACot rporl ado, |l a humedad fi nal & IMup ruomdduacrt, 0 s |
200.6)En cuanto al tiempo de residencia, gener al
rriente toma un valores inter(nadsitbedr7s2 gntre | os

Tomando esto en consideraci - n, se seleccion
de 30 s. En cuanto a | as temperaturas del aire
entrada y | a menor temperatura de salida, dent
ci -nestda& forma se fijTa eenl enhayaoirr ev aploosri bd ee , l o ¢
i ntercambi @ode i nmalacth.ahm 111 .8, se recopilan | o

ci onados.

Tabl & IPlalr.8§ metros de operaci-n del secadero por
Parametro Valor
Tin (°C) 180
Tout (°C) 70
Xsalida 0.04
tr (S) 30
En | a sTagdiaentld 1l . 9) se recogen | a composici
taci-n de | a operaci-n de secado.
Tabl @ IDalt.os de | a corriente de entrada en | a o
Total (kg/h) 227.2
Solidos (kg/h) 54.7
Agua (kg/h) 172.6
% solidos 24.1
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El siguiente paso es determinar | a canti dad
cual viene dada por | a adjiufalesacaeni nacdatyeael af beE
equi po, Ea@ln -na [l 11 .8].

a ;i a a i [ 111 .8]

ElI flujo de agua a | a entrada es conoci do,
gue se puede definir a partir de | Bchamedmad fi
[T .9].

a j a @ [ 111 .9]
El flujo tatal) dsee spauleiddea e(x pr esar como | a s

m8sicos de agua y de sa Itirdaovs@&seund ee slitaa [BDrIf.ile0no e
de s-lidos se mantiene constante en ambas corri

p®r di das.

& 4 i é [ 111 .10]
SustitayenednoBcaaci -n [111.9] por su expresi
[TTT.10] Yy diespejsand@a | a siguiente ecuaci - n.
a 5 a [111.11]
Utili zeEcrudaccil-an [ 111 .11] se calcula el flujo

se determina el agua Eevapbradfl medBhnt i gai end

mi ento se obtienen 170.3 kg/h de agua evapor ad:

Conociendo |l a cantidad de vapor de agua, se
evaporaci - n. Se debe considerar tanto el cal or
requerido para aumentar |l a temperatura del agu
100 aUC os que se produce el cambi o de fase. De
por |l a expresi-n [I11.12].

R & [ ® pnmnond a 5 YO [111.12]

Tomando 4,18 kJ/ kg UC como 2c6a0 okrJ /eksgp eccc?nioi ceor

talp2a de vaporizaci-n, se estima lgWe Eael | osque:
c8l culos se ha asumido que |l os s-lidos y el agu
junto a ellos no absorben calor, tampoco se har
de | as ¢@gar edes.eqlue posti ma que, en p% odnedli @, en
energ2a suministrada en | os equi pos( Bleek esrecyado
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McKenzie, EX005) mplica que) |l meefacdenestae t ®irpno cd
es de 0.71. Esta eficiencia se define seg%n | a
ci {Masters, 1972)

- 2 [ 111 .13]

De Hcasaci -n [ 11 .13] se deduce que, para un
deben aportar 170 kw de calor para Il evar a cab
Utilizando el aporte de calor calculado se det e
alalcor | atente del Bd ueaeci -sre g[¥nl Imuls]t.r aSd aconsi d
turas de entrada y salida de aire seleccionadas:s

A 4 o5 pynyxnUcC [ 111 .14]

Consider@nddeub. 005 kJ/ kg UC se obtiene un

kgl s.

ElI volumen de | a c8mara de secado se calcul e
de residencia de 30 segundos, fij a@ouapcrie-vni ame n
[T .15].

w —0 [ 111 .15]

Se estima | a densidad del aire a |l a temper:
medi ante | a ecuaci-n de | os gassEmpgéeéahds, esbt
val or se Eceusauceil-vne [llal 1l . 15], obteri ®n1dose un vol

Segui damendi guea | &I . 8 se representa un esql
operaci-n, incluyendo | as composiciones de | as
das a trav®s de |l as cantidades tratadas a | o |
hor as.
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. 3. Disefo de | as etapas de separaci-n y pur

Entrada
410.8 kg LBA
26.5 kg otros sdlidos

1380.4 kg agua Aire

180 °C

Secadero
por
aspersion

Aire

o -~
70°c Salida

410.8 kg LBA

26.5 kg otros sdlidos
18.2 kg agua

N~

Figlll EBguema del secado por aspersi - -n.

De | os datos de |l a corridgngerdel shl §daserex

producci - -n 5ikglpodecidb6bo diario, ¥ |% pureza ¢
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1. 4. Di sefo mec8nico

En este apartado se determina el material d
grosor requerido de | os tangques de disoluci - -n r
i - nico.

Pri mero es necesario determinar | as cantida
restaurar |l as resinas despu®s de un <ciclo de ¢
ani -nica indica que su regeneraci-n debe const
gue tsiel uza una disol6ri ynudesbgOhdOo2en el que s
una disolucii-ln0bh)de MWNac€lef@o circular en cada una
4 y 10 I b de disoluci-n por ft3 de resina.

Para |l evar a cabo este procedi miento se a
NaOH empl eada en el control de pH durante | as

caracterizada por una concent% aen -masae. 1EmMM, c U an

o o O 9

-

|l a di soluci-n de NaCl, se %eliectceromadiua ad €N
ango establecido. Los flujos de regenerante s
entro del intervalolmegamerdadds,al 2 lab/lfie. 1 kg,

Por othda Ifaddha t ®cnica de | aespecinhi catione
cerca del proceso de regeneraci-n. Se decide 1
omo regenerante. Teniendo en cuenta que | a caj
[ doble que |l a de | a ani -nica% er m@masmeemnmnha
oncentraci-n del 8cido y se considera | a mism:

ante en ambas resinas.

Se calcul a el producto de |°%psarraeltadiacsn dsasd e
sinas) y |l os vol Ymenes de | as correspondientes
l uci -n necesaria en cada regeneraci - -n. Los res
| @abla 111.10.

Tabl 201 Deter minaci -n de |l as cantidades de di so!
por cicl o.
Resina Viesina (M°) Mais (KQ)
HCI Cationica 1.37 153.7
NaOH Anibnica 0.98 109.9
NaCl Anibnica 0.98 109.9
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11 . 4. Di sefo mec8nico

Los tangues de al macenamiento se disefan pa

di soluciones a utilizar durante 7 d2as de oper
nido de | os equipos, | as Tabhai dbhdedOdeser muhtdeg
En el caso del NaOH se afYade |l a cantidad utili
ment acib nkg2lylg 1kg diarios respectivament e, t amk
d? as.

Dada | a baja concentraci-n de |l as disolucion

a |la del agua enrndlt OOPFml oBe tcaarsmisngndo de esta f

men di | 2quido aproximado en cada uno de | os 't

Asumiendo que el ||l enado%dse | best d ramiqruae se le sv @

tot al de | os equi pos. En cuanto a | as proporci

(vol umen deHciurmicdonen Illd . 16]), con una relaci-n
T - [111.16]

Considerando | a relaci-n H/ D se determinan |

tanqgues de al macHmmmdmi dritla.11Emsel aecogen | os res

gui endo este procedi miento.

Tabl 2311 Cg§l cul o de | as di mensiones de | os tanque
Mais (kg) Vdis (mB) Vtanque (mS) D (m) H (m)
HCI 1075.8 1.076 1.434 0.970 1.940
NaOH 9793.7 9.794 13.058 2.026 4.052
NacCl 769.1 0.770 1.026 0.868 1.735
En cuanto a |l a selecci-n del materi al de co
tener en cuenta | as propiedades de |l as disol uc
fuerte y el NaOH, una base fuerte, ambos compue
baj asemtoma&ci ones. Por otro |l ado, el NacCl, aunqu
provocar corrosi - n. En base a esto se seleccio
para el di sefo de |l os tres equipos: Acero de al
Final mente se determina el grosokecuadaeil ms t ar
[Tl .17], espec?2fica para tanques de al macenami

espesor m2npnimo que requieren este tipo de equiop
del f(IPeitckeo s, Ti mmer haus y West, 2003)
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11 . 4. Di sefo mec8nico

Zd 94
‘||<W

Dondees |l a densidad del 0CG0@uRgyomd ser cafonrsdider
dad del Illqalidoel(em)aci-.&1gﬁm/q|—sneilt adiogmeat r(9 del t a
(m)d a m8&xima presi-n capaz degl abporenci al demaje

< [111.17]

<

Eval ofddk material seleccionado es de 128 9
inspeccionadae gomgFr@egi@®@seters, Ti mmerhaus y We
Estos valores sd&cuacirodufckhl ebh7] ay se cal cul a
diendo margen de%selgos i dasduldedd@d® obteni dos se

ci-n Tablbhalll. 12.
Tabl 821 Gtosor m2nimo de | os tanques de al macense
Vtanque (m3) te (mm)
HCI 1.43 0.079
NaOH 13.06 0.344
NacCl 1.03 0,063
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I T Di agrama de control

El di agrama de contr ol de |l a secdiguanrae rep
11 .10, dicho diagrama incluye diversos bucl es

controladores para gestionar diversas variabl es

el proceso de purificaci-n, optimizandeoendg est
mej orando |l a seguridad en |l os ciclos de funci or

Se controla la presi-n transmembranal en 1| o
|l 2quido en | as columnas y | a temperatura de sal
di ferentes bombas y v8lvulas del sistema.
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Di agrama de contr ol

Figl2l Di agrama de contr ol de | a secci-n
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