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Resumen

El disefio de plantas de fermentacion es un desafio donde se debe considerar la viabilidad
técnica de la operacidn, la optimizacion del proceso y maximizar las utilidades. La fermentacion es
un proceso discontinuo, pero la planta debe tener una operacién continua. Para ello Borzani en los
afios 80 desarrollé un método simple para estimar el tamafio y cantidad de fermentadores,

permitiendo obtener una salida continua de producto mientras minimiza el costo de inversion.

En 2005, Simpson et al publica una extension al método de Borzani, en el cual se considera
una linea de propagacion y los equipos anexos, junto con flexibilizar la simplificacion de Borzani de
igualdad entre tiempos de preparacién y descarga, utilizando un rango entre 1y 2, mostrando con

ello el impacto de esta consideracion en el valor dptimo.

Se propone en esta memoria una generalizacion al método de disefio, en la cual la cantidad
de equipos en cada etapa de propagacion se obtiene de forma explicita, considerando que no hay
espera entre cada etapa. Ademas se aumenta el rango de evaluacién de tiempo de preparacién y
descarga en comparacion con los métodos de Borzani y Simpson et al., y se sensibiliza frente al
factor de escalamiento entre propagadores, el tiempo de fermentacién del proceso y un aumento

en la produccién.

Como resultado de este trabajo se tienen planillas de cdlculo que permiten disefiar planta
de fermentacion por lotes de forma sencilla, definiendo la produccién deseada y el tiempo de

trabajo anual, mas seleccionar el rango de sensibilizacion. (Link: http://tinyurl.com/glmridv)
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FIGURA 1 RESUMEN DE METODOS DE DISENO DE FERMENTACION DISCONTINUA
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Abstract

The design of fermentation plants is a challenge where one must consider the technical
viability of the operation, optimize the process and maximize profits. Fermentation is a batch
process, but the plant must have continuous operation. For this, Borzani developed a simple method
to estimate the size and quantity of fermenters in the 1980s, allowing continuous product output

while minimizing the investment cost.

In 2005, Simpson et al published an extension to the Borzani method, in which a propagation
line and associated equipment were considered, along with a simplification of Borzani's
simplification of equal preparation and discharge times, using a range between 1 and 2, thus

showing the impact of this consideration on the optimum value.

In this report we propose a generalization to the design method, in which the amount of
equipment in each stage of propagation is obtained explicitly, considering that there is no waiting
between each stage. In addition, the preparation and discharge time evaluation range is increased
compared to the methods of Borzani and Simpson et al., And it is sensitized against the ratio of
preparation and discharge time, scaling factor between propagators, fermentation time Of the

process and an increase in production.

As a result of this work we have calculation sheets that allow designing batch fermentation
plant in a simple way, defining the desired production and the annual working time, plus select the

range of sensitization (Link: http://tinyurl.com/glmridv)
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FIGURA 2 RESUMEN DE METODOS DE DISENO DE FERMENTACION DISCONTINUA
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Capitulo 1 Introduccion y Objetivos.

Las plantas de fermentacidn industrial consisten en tres secciones principales: preparacion,
fermentacién y recuperacién de producto. La seccidn de preparacién contiene usualmente
operaciones de preparacién del medio, esterilizacién y la propagacion del indculo. La seccion de
fermentacion es la parte principal de la planta donde toma lugar la transformacion de las materias
primas en productos. La seccién de recuperacién de productos engloba las operaciones de

separacién necesarias para obtener el producto de interés con la pureza requerida.

Las fermentaciones pueden ser llevadas en tres modos de operacion: por lotes, por lotes
alimentados y continuos. Las fermentaciones de gran volumen de produccién son llevadas
usualmente en operaciones continuas o semi-continuas, mientas que los procesos en lotes son
usados en procesos de bajo volumen para la produccion de productos bioldgicos finos. Las
fermentaciones continuas son usadas extensamente en investigacién y desarrollo, y en procesos de
tratamiento de efluentes, pero son raramente usados en fermentaciones industriales,
principalmente por la posibilidad de contaminacion y mutacion (Nagao, 2003). El proceso requiere
preparar y propagar el inoculo antes de realizar la fermentacion, por temas operacionales y para

evitar complicaciones, se requiere que el inoculo pase sin espera de un propagador al siguiente.

En el disefio de plantas de fermentacién por lotes o lotes alimentados, se enfrenta el
problema de descifrar la combinacién adecuada del nimero y tamafio de los fermentadores a usar,
para lograr el esquema de produccién deseado (Barbosa-Pévoa 2007; Rippin, 1993; Kondili, 1993).
En principio, el problema tiene multiples soluciones, ya que para cualquier tamafio de equipos a
utilizar, un numero definido de unidades hara el trabajo. Sin embargo, no todas las soluciones son
iguales desde un punto de vista econdmico. El problema de determinar el nimero éptimo de
equipos y el programa de operacién en plantas multipropdsito ha sido analizado por varios autores

utilizando distintos métodos y modelos:
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TABLA 1 METODOS DE OPTIMIZACION PLANTAS POR LOTES.

Método Autor

1) Programacion Lineal. Rippin (1993).
Kondili (1993).

2) Programacion No Lineal Yuan, Liu, Zhang, Xie, Feng, Yin, & Xiu, Z. (2016).
Karuppiah & Grossmann (2008).

3) Busqueda Tabu. Cavin 2004
Cavin 2005
4) Légica Difusa Dietz, Aguilar-lasserre, Azzaro-pantel,

Pibouleau & Domenech (2008).

5) Algoritmos Genéticos Dietz, Pibouleau, & Domenech (2008).

6) Nuevo concepto - Super Equipo Mo, Cavin, Fischer, & Hungerb (2008).

7) Planificacion de la Produccion en Fumero, Moreno, Corsano & Montagna (2016).
multiples periodos Reklaitis, 1996
Moreno, Montagna & Iribarren (2007).

Fuente: Elaboracidon Propia

Simpson, Almonacid y Teixera en 2003 presentaron un estudio en la optimizacion del disefio
y operacion por lotes de una bateria de equipos en una fabrica de conservas. Sin embargo, un

enfoque equivalente ha sido pocas veces presentado para la industria de fermentacion.

La combinacidn de tamafo y nimero de fermentadores puede ser tener varios objetivos a
optimizar, pudiendo ser minimizar inversidon en fermentadores (Borzani, 1983), maximizar el VAN
de la planta (Simpson et al, 2005), minimizar el tiempo de proceso, minimizar el tiempo entre
equipos, maximizar la utilizacion de equipos (Mah, 1989), entre otros. Una aproximacion mas
general puede ser considerada la solucidn dptima que entregue el mayor valor actual neto para la

planta considerando la inversion en todos los equipos.

En el caso de las plantas de fermentacidn, que se utilizan para un solo tipo de producto, la
metodologia que se adapta de manera mds simple es la de Borzani, la cual fue extendida por
Simpson et al en 2005 al considerar la inversién en la linea de propagacion, y sensibilizar respecto

al tiempo de preparacién y descarga. Esta generalizacion del método no considerd la continuidad
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del proceso, disponibilidad de equipos, ni sensibilidad frente a otros pardmetros como el tiempo de

fermentacidn, factor de escala o volumen de produccidn que es lo que se abordara en esta tesis.

Objetivos

General

Generalizar la metodologia de disefio de plantas de fermentacidn discontinua, que permita
calcular el ndmero, tamafio de fermentadores, equipos asociados y numero de lineas de
propagacién dptimo, maximizando el VAN de la planta, de forma tal que la salida del proceso sea

continua.

Especificos:

1) Modelar el proceso desde la propagacién hasta el fermentador con espera cero en el
equipo critico.

2) Comparar resultados con métodos anteriores, en base a la misma planta.

3) Analizar el efecto del factor de crecimiento, el tiempo de fermentacién y la produccion,

sobre la cantidad de reactores, su volumen y la inversién a realizar
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Fermentacion

El término fermentacion se aplica de dos formas distintas. En el contexto metabdlico, la
fermentacién se refiere al crecimiento en ausencia de un receptor de electrones externo, por
ejemplo, oxigeno. Se habla entonces de "fermentacion" de azucares para produccion de etanol;
mientras que en los bioprocesos industriales, se habla de fermentacién cuando se refiere al
crecimiento de grandes cantidades de células. (Borzani, 1975). El término fermentacién, cuando se
usa en el contexto de la microbiologia industrial, incluye cualquier proceso microbioldgico a gran

escala que se lleva a cabo bajo condiciones aerdbicas o anaerdbicas.

Se desea que los microorganismos usados industrialmente tengan las siguientes

caracteristicas:

e Rapido crecimiento.
e Estabilidad genética.
e Inocuos para el ser humano.

e Facil de separar del producto

Los procesos microbioldgicos industriales pueden estar orientados para producir:

e Biomasa.
e Enzimas especificas.

e Metabolitos.

Existen dos tipos claramente definidos de cultivos en bioprocesos:

Cultivos de superficie

Se usan principalmente cuando los micelios actian como catalizadores. El micelio crece en
bandejas que contienen una pequefia cantidad de medio de cultivo. A medida que el micelio crece,

forma una capa compacta. Este método se usé para la produccion de acido citrico.

Este tipo de cultivo se usa muy poco en la produccion a gran escala y se prefiere en su lugar,

el cultivo sumergido.
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Cultivos sumergidos

En este tipo de procesos, los microorganismos se suspenden en un medio liquido. El ejemplo
mas simple de un cultivo sumergido consiste en un recipiente sin ningun dispositivo de agitacion en
el cual los microorganismos se establecen en el fondo y forman una capa compacta. Este es el
arreglo clasico para todos los procesos de produccién de etanol. En este caso, puede presentarse

movimiento del liquido debido a las burbujas de diéxido de carbono que se forman y ascienden.

Los siguientes campos de aplicacidn de los procesos bioquimicos y microbioldgicos, poseen

actualmente importancia industrial y econémica (Demain, 2012):

e Produccion de proteina unicelular (SCP, por sus siglas en inglés) a partir del metano,
fracciones de aceite mineral, residuos agricolas, etc.

e Produccién de alimentos: levadura para panaderia, vinagre y bebidas alcohdlicas, entre
otros.

e Productos farmacéuticos: antibiodticos, vitaminas, esteroides y sustancias quimicas
organicas como: 4cidos, aminoacidos, solventes, polisacaridos y sustancias para
crecimiento.

e Recuperacidon microbioldgica de suelos contaminados.

e Produccion de energia (hidrogeno, metano, etanol) y de materias primas por lixiviacion
microbioldgica de minerales, por ejemplo bio-lixiviacién del cobre.

e Uso de microorganismos como catalizadores en reacciones organicas (biooxidacion,
biorreduccién, biofosforilacién, etc.) y como fuentes de enzimas importantes

(detergentes, industria de alimentos, medicina).

Los procesos biotecnoldgicos se basan en la accién de microorganismos como agentes
transformadores, dentro de sistemas productivos a nivel industrial, orientados a la obtencion de
enzimas, vitaminas, aminoacidos, aditivos, proteinas celulares, y otros productos de uso alimenticio

y terapéutico.
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TABLA 2 MERCADO DE LOS AMINOACIDOS

AMINOACIDO PROCESO TON/ANO MERCADO [USD]
L-Alanina Enzimatico 500 —
L-Arginina Fermentacion 1,2 150 millones

Acido L-
. Enzimatico 10 43 millones
aspartico
L-cisteina Enzimatico 3 4600 millones
Acido L-
Fermentacién 1,600,000 1500 millones
glutamico
L-glutamina Fermentacion 1,3 -
Glicina Quimico 22 -
L- histidina Fermentacion 400 -
L-isoleucina Fermentacion 400 -
L-Leucina Fermentacion 500 -
L-Lisina-HCI Fermentacion 850 1.5 mil millones

DL-Metionina Quimico 400 2,3 mil millones

L-fenilalanina  Fermentacién 12,65 198 millones
L-Prolina Fermentacion 350 -

L-Serina Fermentacion 300 -
L-Treonina Fermentacion 70 270 millones
L-triptéfano Enzimatico 3 150 millones
L-tirosina Fermentacion 165 50 millones
L-valina Fermentacion 500

Fuente: The Business of Biotechnology, VOL. 3 NO. 3 2007

NGENIERIA QUIMICA
NGENIERIA AMBIENTAL

Los procesos biotecnoldgicos abarcan tres etapas basicas (Borzani, 2001) preparacion:
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1) Preparacion:

a. Esterilizacién
La esterilizacidn es un proceso de suma importancia para la industria de las fermentaciones.
Para comenzar la explicacion de este tema es conveniente dejar en claro dos conceptos

fundamentales:

Esterilizacion: es la eliminaciéon completa, ya sea por destruccidon o por separacion, de toda forma
de vida de un objeto o material, como baterias incluyendo sus esporas, las cuales debido a sus
gruesas paredes celulares son resistentes a la eliminacidon. Desde el punto de vista industrial es
suficiente que en un medio de cultivo sometido a un ciclo de esterilidad no se verifique el desarrollo

de ningun tipo de microorganismo.
Razones para esterilizar:

l. Para prevenir la transmisién de enfermedades.
1. Para prevenir la descomposicién de materiales por microorganismos.
. Para eliminar la competencia por los nutrientes en un medio de fermentacién y permitir asi
el desarrollo especifico de un solo tipo de microorganismo de interés industrial, ya sea por

ellos mismos o por alguin producto generado por ellos.

Para asegurar la calidad de la fermentacion se debe eliminar la presencia de otros
microorganismos que puedan competir con el inoculo, disminuyendo su eficiencia o produciendo
reacciones indeseadas. Para ello se requiere esterilizar el medio de cultivo y el reactor, pudiendo

realizarse de las siguientes formas:

Métodos de esterilizacion

Se pueden clasificar en tres tipos segun el efecto producido sobre los

microorganismos:

1. Destruccién
2. Muerte o inactivacion
a. Calor humedo
b. Fuentes de alta energia, (radiaciones ionizantes, UV, etc.)

c. Métodos quimicas.
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3. Remocidn fisica

Los del segundo grupo son los mas utilizados para medios de fermentacién. De los
nombrados, el calor himedo es el mas ampliamente usado y es ademas el mads sencillo de controlar.
El mayor problema que presenta su utilizacién es el calculo del tiempo minimo de calentamiento
que asegure asepsia y que no produzca una desnaturalizacion de las sustancias que componen el
medio de cultivo. Este tiempo depende del volumen y tipo de equipo empleado, sobre todo de la
relacién volumen/drea de intercambio de calor (Borzani, 2001). Para independizarse de estas
variables se utiliza un método que se basa en la evolucion de las condiciones térmicas necesarias

para destruir una determinada cantidad de microorganismos.

Para los cdlculos utilizados en este modelo se han empleado esporas de Bacillus
stearothermophilus, microorganismo que se caracteriza por ser muy resistente al calor. Las
relaciones entre el nimero de esporos y el tiempo de exposicion al calor muestran una relaciéon
logaritmica de destruccidn (cinética de primer orden). En la Figura 1 se muestran curvas tipicas de
destruccién para diferentes temperaturas para células de E. coli y esporos de B. st. Se puede ver

qgue a 121 °C la destruccidn de esporos es aproximadamente 250 veces mds rapida que a 105°C.

10
1
o107
= 105°C
~
Z 104
104 108°C
121°C 116°C  110°C
10.‘ T T T T
0 5 10 15 20 25 0 2 4 6 8 10
Tiempo de esterilizacion (min) Tiempo de esterilizacién (min)
| B. stearothermophilus Il E. coli

FIGURA 3 CURVAS DE ESTERILIZACION DE B. STERAROTHERMOPHILUS Y E. COLI A DISTINTAS TEMPERATURAS.
Fuente: Universidad Nacional de Quilmes Departamento de Ciencia y Tecnologia Bioprocesos Il 2

De ellas se extrae el modelo de decaimiento natural:

! (M) (1)

CEsterilizacion = 77 * In
K Ninicial
Siendo N el nimero de microorganismos presente en el reactor, y K la velocidad de

decaimiento del microorganismo (a mayor K, mas rapida es la esterilizacidn), con este modelo se
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tiene el tiempo de exposicidon que debe tener el vapor en el reactor, pero a este tiempo se le debe
sumar el tiempo en que demore en calentarse el reactor, y posteriormente el que demore en enfriar

para comenzar la carga del medio de cultivo y el inoculo.

T

121

100

to ty ta ty
teal tret tenf t

FIGURA 4 TIEMPOS DE ESTERILIZACION.

b. Cargary Ambientar
La carga del inoculo y sustrato se realiza por separado teniendo cuidado de no dafiar el
inoculo, por lo que se carga primero el medio, se lleva a temperatura adecuaday se carga el inoculo.

El procedimiento y flujo utilizado dependera de cada caso. Como una estimacion se puede utilizar:

tCarga = tcarga inoculo + tcarga sustrato (2)
t o Vmedio (3)

carga medio FS
Vinoculo (4)

tcarga inoculo — F.
inoculo

A este tiempo se debe sumar el tiempo de calentar el medio el cual depende del
intercambiador de calor, la temperatura del vapor a utilizar, ensuciamiento entre otros. Pudiendo

considerarse el tiempo en calentar proporcional al volumen del reactor.

Lcalentar = A x Vreactor (5)

La suma del tiempo de esterilizacidn, carga y calentar es el tiempo de preparacion el cual se
puede considerar de un punto de vista de disefio proporcional al volumen del reactor. Esta etapa es

critica al momento de asegurar la calidad de la fermentacion.
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2) Bioproceso
Sobre esta etapa recae la mayor atencién debido a que es aqui donde se da la generacion
de biomasa o la transformacidon de la materia prima por accidon de un catalizador bioldgico,
industrialmente este proceso ocurre en un Bio reactor, que es en recipiente cilindrico, normalmente
de acero inoxidable que puede ir de unos mililitros hasta 500 metros cubicos a escala industrial

dependiendo de la produccion y el proceso (Véase http://lavallab.com/es/all-

products/fermentadores-y-biorreactores/). El bio reactor estd disefiado para mantener en una

suspension homogénea microorganismos y sus sustancias derivadas para que reaccionen de forma
aerdbica o anaerdbica, manteniendo sus condiciones de operaciéon Optimas para cada micro
organismos. Se hace mencion especial al control de temperatura para lo cual se utiliza una chaqueta,
y en casos de requerir una mayor transferencia de calor se utilizan serpentines internos. En el caso
de la fermentacion, la reaccion produce calor, por lo que requiere ser enfriada cuando se hace a
escala industrial. El bio reactor esta disefiado para brindar las caracteristicas necesarias de
monitoreo de diferentes variables como temperatura y concentraciéon de gases, originadas como
resultado de la transformacién quimica, y que deben mantenerse controladas a fin de ofrecer

condiciones dptimas para el desarrollo y la accién del microorganismo.

S
Tarmparature ’ " ‘ Agitation
pH ’ ‘ Dissolved O
I °
Pressure ' o ‘ Air Flaw

Mutrients ‘ ’ ‘ Redox

FIGURA 5 VARIABLES DE PROCESO DE FERMENTACION.

Fuente Imagen: http://www.eurotherm.es/industries/fermentation

Una vez se ha agotado el sustrato original, la poblacion microbiana ha crecido suficiente y
la concentracién del metabolito es la esperada, se tiene una suspensidn acuosa compleja, nutrida

de material suspendido y rica en especies quimicas.
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Hay dos clases bien definidas de bioprocesos que son:

1. Fermentacion microbiana

Es un proceso catabdlico, totalmente anaerébico, promovido o catalizado por
microorganismos siendo el producto final un compuesto orgdnico. La reproducciéon de los
microorganismos conlleva a que la reaccién tenga un comportamiento auto catalitico siendo la

concentracién de los microorganismos variable.

2. Reacciones enzimadticas

Catalizadas por enzimas, el agente catalitico no se reproduce y cuando se opera
discontinuamente este permanece constante.

Las condiciones de temperatura, pH, sustrato, agitacién entre otras dependen del
microorganismo o enzima utilizada y del producto deseado. Los rangos de operacion de cada uno
de estos parametros y sus efectos en la calidad y concentracidon del producto es un estudio

especializado para cada caso por lo que no se ahondara mas en el tema.

Materias primas

- Solucién o medio nutritivo: Suelen usarse diversas materias como solucidn nutritiva, loimportante
es que contengan los elementos indispensables para conservar la vida de los microorganismos; ellos
son los carbohidratos, nitrégeno y sales adecuadas propias para cada organismo. Estas materias

primas se clasifican en:

a. Materias amilaceas: tales como los cereales que contienen almidén, tubérculos y
raices.

b. Materias celuldsicas: tales como madera y sus residuos.

¢. Materias azucaradas: como los mostos y jugos de diferentes frutas, como la cafia
de azlcar, remolacha y subproductos de la industria azucarera como melazas y

mieles.
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La fermentacion requiere de la accién de microorganismos, su crecimient consta de cuatro fases:
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1.- Fase de latencia: En la que el microorganismo se adaptan a las condiciones del medio,
pudiendo ser a las altas concentraciones de sustrato, pH (acidez) y temperatura. El periodo varia

dependiendo del microorganismo desde horas hasta dias.

2.- Crecimiento exponencial: el microorganismo ya acondicionado al entorno, empiezan a
multiplicarse en crecimiento exponencial, alcanzando el maximo de su densidad de poblacidn,
que suele estar en torno alos 100 millones de células por centimetro cubico. Debido al consumo
gue hacen los microorganismos del sustrato (normalmente azlcar) presente en el medio, las

concentraciones del mismo declinan rapidamente.

Se puede estimar la duracién de esta etapa si se conoce la velocidad de crecimiento especifico,

U, y las concentraciones iniciales y finales de microorganismo.

1/ Crna
Lerecimiento = ; *In ( fing ) (6)

inicial
La ecuacidn (6), permite estimar de forma simplificada el tiempo de crecimiento. Si se considera
la velocidad de crecimiento es dependiente de la concentracién de sustrato, concentracién de
microorganismo e inhibiciones, el modelo se vuelve complejo. Algunos de los modelos utilizados

para estimar la velocidad de crecimiento son (Borzoni, 2001):

Ecuacion de Monod _ . S )
Hx = Um —Ks s
Moser L S" (8)
Hx = HUm Ks + 5"
Teissier -3 (9)
Px =pm*|1—e Ks
Contois y Fujimoto _ . S (10)
Hx = Um KS *X+S
Powel _ . S (11)
M = B * (e Y Ky) + 5

Para seleccionar el modelo de crecimiento adecuado, se requieren datos experimentales y
realizar el ajuste de curva adecuado. Como primera se utiliza el modelo de Monod por su

simpleza.
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3.- Fase estacionaria: Es la fase en la cual la poblacién de micro organismos que ha llegado a su
maximo valor admisible, lo que hace que se alcance un valor estacionario y que la fermentacion
se mantenga a una velocidad constante. El calor formado por la fermentacién hace que la puede
no ser suficiente para mantener la temperatura constante, por lo que se debe tener instalada

una chaqueta o intercambiador de calor para controlar la temperatura.

4.- Fase declinante: En esta fase la carestia de azlcares o la elevada concentracidn de producto

empieza a disminuir la poblacién de microorganismos y con ello la velocidad de fermentacién.

Exponsncial Estacionara

Parameto de Medicda

Tiempo de culve

FIGURA 6 FASES DE LA FERMENTACION

La fermentacidn se realiza normalmente considerando la etapa de crecimiento exponencial
de los microorganismos, este depende de varios factores siendo uno de los mas relevantes la
temperatura. Para definir el tiempo de fermentacidon de un proceso se requiere de estudios del
microorganismo en el medio de cultivo especifico.

A modo de ejemplo el caso de la Kluyveromyces fragilis (también conocida como
Kluyveromyces Marxianus), microorganismo usado en la fermentacion de la lactasa, el tiempo de la
fermentacién varia entre 5 hasta 96 horas dependiendo de en qué sustrato se realiza el proceso y

cual es el producto deseado como se puede ver en la siguiente tabla:
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TABLA 3 TIEMPO DE FERMENTACION KLUYVEROMYCES FRAGILIS

Producto Horas Titulo de investigacion

Optimal control of a batch fermentation process with

nonlinear time-delay and free terminal time and cost

1-3 Propanodiol 5
sensitivity constraint (Yuan, J., Liu, C., Zhang, X., Xie,
J., Feng, E., Yin, H., & Xiu, Z., 2016).
Search method for the optimal medium for the
Lactasa 13 production of lactase by Kluyveromyces fragilis.

(Chen, K.-C, 1992)

] o Fed-batch fermentation for production
Bio Masa Crecimiento de ) )
12 -.16 of Kluyveromyces marxianus FIl 510700 cultivated on

Kluyveromyces marxianus o
a lactose-based médium. (Lukondeh, T. (2005).

Bio Masa o ) )
Kinetics of batch fermentations with Kluyveromyces

Crecimiento de 16 o ) )
fragilis (Ozilgen, M., Ollis, D. F., & Ogrydziak, D. 1988)

Kluyveromyces fragilis

Produccion y caracterizacion parcial de b -
Galactosidasa 18,5 galactosidasa de Kluyveromyces lactis propagada en

suero de leche desproteinizado (Ramirez. A. 2003)

Batch growth of Kluyveromyces lactis cells from

Reducir Demanda Quimica
Q deproteinized whey: Response surface methodology

de Oxigeno. (reducir 24 - . :

versus Artificial neural network—Genetic algorithm
lactosa)

approach (Coelho, F., 2016)

Lactoserum alcoholic fermentation by Kluyveromyces
Bio Etanol 40 marxianus and organic solventsas extractants. (Padin,

A. 2009)

Production of Lactase by Mutants of Kluyveromyces
Lactasa 48

lactis. (Yoshida, H., Araki, K., & Kawai, M. 1988).

Reducir Demanda Quimica ] )
Fermentation of Whey Filtrate by Kluyveromyces

de Oxigeno. (reducir 48 L . .

jragilis: the Effect on Cell Lipids (Al-Shabibi,1984)
lactosa)

Cyanobacterial biomass as carbohydrate and nutrient
Bio Etanol 96 feedstock for bioethanol production by yeast

fermentation (Mdllers, K. ,2014)

Fuente: Elaboracién Propia
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3) Separacioén.

La fase de separacién en la obtencion de un producto biotecnolégico incide de manera
significativa en la calidad de este y en el costo total del proceso, de alli laimportancia en la seleccion
de la técnica mas adecuada para el uso final del producto y la exigencia competitiva del mercado
son otras razones a tener en cuenta en el disefio del proceso.

Las operaciones de concentracién y purificaciéon son de naturaleza fisica entre las cuales se
tienen: centrifugacidn, cromatografia, didlisis, disrupcidn celular, precipitacion, filtracidn, extraccion
liguido-liquido, adsorcién, electroforesis, intercambio idnico y ultrafiltracién.

En el caso de la linea de propagacién, la descarga del inoculo va directo a otro reactor para
continuar la propagacion por lo que no requiere separar. Una vez terminado el proceso de
fermentacion, se debe de seleccionar el o los equipos de separacion en funcién de la capacidad,
para mantener la continuidad del proceso sin la necesidad de estanques intermedios.

El tiempo de descarga del proceso considerando un flujo constante es:

_ Vreactor
tdescarga -

(12)
Fdescarga

Para considerar que la descarga de un proceso discontinuo sea un flujo continuo se
requieren de equipos trabajando en paralelo, de tal forma que la planta esté balanceada, y las
operaciones puedan realizarse en conjunto de forma continua, aun siendo cada una de ellas por

lote.

Pag. 23



~d INGENIERIA QUIMICA
“ INGENIERIA AMBIENTAL

Disefio y Operacion de Planta.

Modos de Trabajo

El modo de operacién de un biorreactor o fermentador, no solo influye en el disefio propio

del reactor, sino también, en el modelo cinético de crecimiento del cultivo y en el proceso de

produccidn. Existen tres modos de cultivo aunados a tres modos basicos de operacion (Borzani,

2001):

Discontinuo (por lotes): por lotes o tandas, sin alimentacién; se coloca dentro del
biorreactor la carga total de cada proceso (tanda o lote) de cultivo o fermentacién y se dejar
gue se lleve a cabo el proceso productivo o la fermentacidn por el tiempo que sea necesario;

el cual se denomina tiempo de retencién.

Lotes alimentados (fed-batch): con alimentacion de entrada; se alimenta una linea de
entrada o alimentacién para que el sistema de cultivo tenga un producto (biomasa) con

maximo de crecimiento (exponencial) y aumente la productividad.

Continuo: por quimioestato, se tiene una linea de entrada o alimentacién y se drena por
una linea de salida o lavado; de manera que los flujos o caudales de ambas lineas sean
iguales y la produccion sea continua.

Lotes Lotes alimentados . Continuo

FIGURA 7 TIPOS DE OPERACION DEL BIOREACTOR

Fuente: http://www.intechopen.com/books/biomass-now-sustainable-growth-and-use/continuous-agave-juice-

fermentation-for-producing-bioethanol
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Los criterios para seleccionar un proceso continuo sobre uno por lotes se pueden separar en tres
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(Douglas, 1988):

e Rango de Produccion: Tipicamente para justificar el funcionamiento continuo en plantas
guimicas se requiere un volumen de produccion superior a 5 mil toneladas por afio,
mientras que uno menor a 500 toneladas afio se realiza por lotes. Plantas de alta capacidad
pueden justificar una mayor inversion en disefio, desarrollo de programas y bases de datos
mas precisas para realizar el proceso en continuo, mientras las plantas por lotes son mas
precisas y flexibles por lo que un producto aceptable se puede producir con cierta
incertidumbre, ademas por su gran flexibilidad son muy usadas cuando se realizan multiples
productos en los mismos equipos y procesos, por ejemplo las pinturas.

e Condiciones del Mercado: Muchos productos son estacionales, por ejemplo los fertilizantes
se venden durante un mes antes al afio. Por lo que si se produce de forma continua se tiene
un alto costo de inventario. Mientras que si el fertilizante se produjese en un mes en una
planta por lotes y durante el resto del afio la planta produce otros productos, el costo de
inventario se reduce drasticamente. Es por ello que para productos con demanda estacional
se prefiere trabajar por lotes.

e Problemas Operacionales: Los procesos que requieren largos tiempos de residencia son
dificiles de conseguir en funcionamiento continuo. Estos se llevan a cabo de forma mas
econdmica en plantas discontinuas. La produccién por lotes también se adapta mejor a los
procesos que requieren un procedimiento de sintesis complejo y un estrecho control de las

condiciones del proceso.

En la industria los procesos discontinuos, incluyen mas que bioreactores, se tienen bombas,
separadores, intercambiadores de calor, entre otros. La mayoria de los procesos industriales por
lotes implican mas de una etapa. Cada etapa puede consistir en una o mads piezas de equipo
(procesadores), denominadas unidades. Una simplificacién comun hecha en el disefio es hacer las
unidades en una etapa idéntica. Debe observarse que "etapa" y "unidad" son términos que se
refieren a un proceso dado la produccién de un producto dado, mientras que "equipo" se refiere a
la instalacidn fisica utilizada en la produccidn. Por lo tanto, se puede utilizar un tipo de equipo Rk en

la etapa J; en la produccién del producto P;, pero también puede utilizarse en la etapa J; en la

! Conceptual design of Chemical Processes, Chapter 4.2 Page 108
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produccion del producto P,. Se hace referencia a un proceso para producir un producto como ruta
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de produccion o receta. Para una ruta de produccion dada se especifica el tipo de equipo para cada
unidad. Podemos, por lo tanto, referirnos a la "unidad" y al "equipo"

Fisicamente, el equipo esta disponible en incrementos discretos de tamafio. En general, se
puede utilizar un equipo dado para mas de un producto. El tiempo de procesamiento Tij es el tiempo
requerido para procesar un lote de producto | sobre el equipo en la etapa J.
El factor de tamafio Sik, es el tamafio caracteristico del equipo necesario en la etapa j para producir
la masa unitaria del producto i. Para producir un lote Bi de producto i en el equipo k se requerird un
equipo de volumen Bi*Sik y un tiempo de procesamiento Tik.

Las plantas por lotes pueden ser operadas de distintos modos, estos pueden ser sin traslape
de operaciones, con traslape o con traslape y equipo repetido.

A modo de ejemplo, supongamos que se tiene un proceso de un producto que requiere de

3 etapas:

ETAPA 1 ETAPA 2 ETAPA 3

PREPARACION REACCION SEPARACION

R I
7

7
~ | =

FIGURA 8 CASO EJEMPLO PROCESO DE 3 ETAPAS
Fuente: Elaboracién Propia

Cada una después de la otra con una duracién como indica la siguiente tabla:
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TABLA 4 FICHA TECNICA DE EQUIPOS DE PROCESO CASO EJEMPLO.

Flujo medio
Etapa Nombre Tiempo [h] Capacidad [kg]
[kg/h]
1 Preparacién 2 50 25
2 Reaccién 8 160 20
3 Separador 3 72 24

Primero se puede apreciar que el proceso de reaccién es el que toma mas tiempo, por lo
gue es el cuello de botella del proceso. Ademas considerando que no hay almacenamiento entre
etapas, la maxima capacidad a utilizar por batch es de 50 kg, en cada equipo sin que se rebalse. Para
representar el proceso el grafico usado normalmente es la carta Gantt, en el cual se muestran barras
horizontales las cuales su largo representa el tiempo que demora realizar dicha operacidén en las
distintas etapas del proceso las que estan ordenadas en el eje vertical, para facilitar la explicacion
se muestra cada lote de trabajo con un color distinto.

Si el proceso se opera sin traslape, esto quiere decir una etapa a la vez, lo que da mas control
al proceso, se puede ver en la Figura 9, que hay 11 horas entre que se usé el ambientador la primera
vez y la segunda, y entre todas las etapas. Este tiempo muerto en el equipo se puede ver en todas
las etapas en distinto grado. Para este caso el tiempo de flujo o tiempo de residencia (RT su sigla en
inglés), es el tiempo requerido para un lote de material para pasar por todas las etapas de la planta
medido desde la primera disponibilidad, es de 13 horas, mientras que el tiempo entre ciclos (LCT su
sigla eninglés), el tiempo entre dos lotes, también es 13 horas, el cudl es el maximo valor que puede
tomar. Refiriéndose al tiempo de inicio del primer trabajo en el primer proceso, se puede definir el
tiempo transcurrido para completar el trabajo 1, en la etapa J como el tiempo de ejecucién del
trabajo | en la maquina J como C (i, j). Por ejemplo el C(1,1) es 2 horas.

En la operacidn sin traslape, la cual es el caso menos eficiente y que solo se realiza si el material
requiere y su valor justifica un gran control y supervisién, se puede ver que en un dia no se logra

realizar 2 lotes completos.
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Tiempo entre ciclos
LCT 13 horas

=T
Etapa 1 I I l
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Tiempo de residencia
RT 13 horas r—
oy " R E E B
—T—J
0 10 20 30 40 50 60 70
Tiempo [hora]
M Batch 1 Batch 2 W Batch 3 H Batch 4 M Batch5 ®

FIGURA 9 CARTA GANTT PROCESO SIN TRASLAPE

Para optimizar el uso de equipos se pueden traslapar operaciones, es decir utilizar

magquinarias de distintas etapas en paralelo hasta obtener un equipo sin tiempo de espera entre

usos, como se ve en la Figura 10, esto permite reducir los tiempos muertos reduciendo el tiempo

entre ciclo de 13 a 8 horas, con ello se ve que la etapa limite es la 2, donde no hay tiempo entre

ciclo, esto quiere decir que apenas se terminar un lote comienza instantdneamente otro.

LCT 8 horas
E B =
RT 13 horas
m HE = =
J
' | -
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45
Tiempo [hora]
W Batch 1 Batch 2 MW Batch 3 W Batch 4 W Batch 5

FIGURA 10 OPERACION CON TRASLAPE
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Si se quiere aumentar la produccidn, primero se debe observar que el LCT es dominado por
la etapa mas larga del proceso, en este caso la etapa 2 de reaccidn con una duracién de 8 horas. Se
puede reducir el tiempo entre ciclos introduciendo un reactor en paralelo en la etapa 2. Con ello el
tiempo entre ciclos se reduce a 4 horas, mientras que el tiempo de residencia sigue siendo el mismo

en todos los casos.

LCT 4 horas

ciopa1 T H B B EEE

eapa2a | | N

Etapa 2b BN 4 s
Eapa3 | RT13horas [ A B B B B

Y
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45

Tiempo [hora]

M Batch 1 Batch 2 M Batch 3 W Batch 4 M Batch 5 H Batch 6 M Batch 7 M Batch 8

FIGURA 11 OPERACION CON TRASLAPE Y EQUIPO DUPLICADO

Este analisis de tiempo de ciclos en la carta Gantt permite identificar graficamente la etapa
limite y acomodar las limitaciones de tamafio de equipos, pero tiene una limitante si es que se utiliza
para plantas con muchas etapas o una planta multipropdsito en el cual se utilice la maquinaria en

distinto orden para distintos productos.
D D D Ej PRODUCTO A
SEMAMNA 2
D I:] :l I:H_Pmoucm B

FIGURA 12 PLANTA MULTIPRODUCTO.

SEMANA 1
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- = - E—— ———
PRODUNCTO Dv
SEMANA 2
PRODUCTO D
- —
PRODUCTO E
— =

FIGURA 13 PLANTA MULTIPROPOSITO.

La secuencia de proceso para diferentes productos tiene profundas implicancia para las
plantas por lotes. Le afecta el “makespan”, tiempo que demora armar el ultimo producto medido
desde el ultimo predecesor. A menudo el tiempo en limpieza y preparacion del equipo, mas el
material utilizado en la produccién depende de la secuencia de diferentes productos. Por ejemplo
si se hace pintura negra luego de la blanca, la limpieza es menos compleja que si se hace al revés.
Por ende hay un costo por el orden de la secuencia de proceso en diferentes etapas. Por ejemplo el
producto A podria ser procesado antes del producto B en la etapa 1, pero debe ser procesado
después del B en la etapa 2. Sin embargo, este nivel de generalizacidon es normalmente evitado en
estos andlisis. Cuando una programacion de produccion puede ser completamente caracterizada
por una permutacion de enteros, es llamado programacién permutada (Baker, 1974). En este tipo
de programacion el orden en que se procesan los productos es el mismo en todas las etapas y no se
permite cambios de productos entre etapas. Se limitara el analisis a este tipo de programacion.
Finalmente los diferentes productos pueden estar limitados por relaciones de precursores. En un
proceso quimico un producto dado puede ser un intermediario o precursor de otro producto, por
lo que la factibilidad de producir dicho compuesto estad dado por la disponibilidad de precursor en
la cantidad requerida, esto nos lleva a la consideracién de almacenamientos intermedios.

En la programacion de una planta por lotes multi-etapa es afectada en gran parte por como es el

almacenamiento entre etapas. Hay 4 modelos de almacenamientos intermedios:
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1) Almacenamiento intermedio Infinito (UIS): Se considera que todo el
producto intermedio es retirado de su unidad tan pronto como es
procesada. Este modelo es uno de los mas estudiados.

2) Sin Almacenamiento intermedio (NIS): Modelo tipico en las plantas
qguimicas. El material se mantiene en el procesador (reactor o etapa) hasta
que la siguiente etapa esta lista para recibir y procesar.

¢ Almacenamiento Finito: Es un punto medio entre los dos modelos
anteriores. Se comporta como el modelo UIS, pero hay una
capacidad limite de cuanto se puede almacenar.

3) Cero Espera (ZW): Se considera que el producto pasa de un equipamiento
a otro sin espera. Este modelo se aplica cuando los procesos involucran
intermediarios fragiles, inestables o en que la espera haria el proceso
imposible, como el cilindrado de tubos calientes o la fermentacién de la
levadura.

Almacenamiento llimitado
Etapa1l [1] 2 | 3 ] 4 | (a)
2 6 11 17

Etapa 2 |1]2!m ali
2 10 13 21

Etapa 3 [ 1 [ 2T 3 T4
6 12 16 21 23
Almacenamiento
10 13 16
Sin Almacenamiento
Etapa1 [1] 2 [ 3 }] 4 ] (b)
2 6 11 18

Etapa 2 [+ 1 2 PAEA | 4]

6 18 22

Cero Espera
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Etapat [1] [ 2 ][ 3 ] 4 ] (c)
2 4 9 14 20
Etapa 2 I 1 L [ 2 | [_S_I I 4
[ 8 12 16 20 24
Etapa 3 T Tzl 351 [3
12 16 21 26

Tiempo —=

FIGURA 14 EFECTO DEL ALMACENAMIENTO INTERMEDIO EN LA PROGRAMACION DE LA PRODUCCION. A

ALMACENAMIENTO ILIMITADO B SIN ALMACENAMIENTO. C CERO ESPERA (REKLAITIS, 1982)

Aunque el proceso de “Espera Cero” y “Sin Almacenamiento” tienen similitudes, la
diferencia de no poder esperar entre una etapa y otra tiene implicancias importantes en la
programacion de la operacion. Cabe mencionar que la operacion puede tener multiples tipos de
almacenamientos en las distintas etapas, esto se llama politica de almacenamiento intermedia
mezclada.

Dependiendo del contexto del problema, se puede elegir entre varias funciones objetivos
para optimizar la planta por lotes. Por ejemplo:

a. Minimizar el tiempo entre productos.

b. Minimizar el tiempo de residencia maximo (planta multipropdsito)
¢. Minimizar el tiempo de residencia promedio.

d. Minimizar la demora méaxima

e. Minimizar la demora promedio.

f. Minimizar el coste de orden de secuencia.

Estos criterios se utilizan para programar la produccién, siendo el tiempo entre productos,
el tiempo de residencia y la demora maxima, las tres medidas mas estudiadas y aplicadas en
literatura. Esto es debido a que estas son criterios que tratan de obtener el mdximo desempefio de
la planta, mas que reducir los costos, ya que el problema mas comun es tener una planta instalada
a la cual no se le pueden agregar mas equipos por lo que corresponde optimizar el orden en el que
se produce. Para entender la razén de porque se utilizan estos criterios, primero se debe entender
la relacién entre el disefio de planta, planificacién de la produccion y operacidn.

Antes de enfocarse en el problema de programacién, se deben responder las siguientes:

e (Qué productos serdn fabricados?

e (Cual sera la escala de produccién?
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e (iComo se fabricaran los productos?
e (iQué instalaciones se proporcionaran?

Estas preguntas se abordan en la planificacion y el disefio de las instalaciones. Una vez que
las instalaciones fisicas son fijas, y una vez que los precios y demandas del producto, y los costos de
materiales, mano de obra y energia son impuestos externamente, tenemos que lidiar con la
planificacién y programacion de la produccion.

En la planificacidn de la produccién estamos preocupados por la asignacién de recursos de
produccidn para satisfacer las demandas del mercado de productos durante un periodo prolongado
de tiempo. Esta funcién es necesaria en un entorno multiproducto porque las cantidades y las fechas
de vencimiento de los pedidos de productos no suelen coincidir con las tasas de produccién de
disefio promediado. Una de las funciones de la planificacion de la produccion es anticiparse a los
cuellos de botella y asegurar una utilizacion eficiente de los recursos.

En la programacion tratamos de responder a las preguntas de seguimiento en una escala de
tiempo mas corta:

e (iQué unidades se utilizaran para qué producto?
e (Qué orden se fabricaran los productos?
e (Cuando tendrd lugar cada etapa de procesamiento?

En la practica actual, la programacion se realiza a menudo en un marco jerarquico en el que
la planificacion de la produccidn y la asignacion de recursos se llevan a cabo en el nivel superior,
mientras que la secuenciacidn de tareas y la programacion se llevan a cabo en el nivel inferior. La
descomposicidn a dos niveles se hace necesaria por la escala del problema computacional y por la
escala temporal diferente, el alcance diferente y los diferentes tipos de informacién involucrados.
Tipicamente, el nivel de planificacién de produccidn implicaria la produccién y la minimizacién de
costos de inventario.

Sin embargo, a nivel de programacion, los costos a corto plazo son dificiles de aislar e
identificar. Las medidas basadas en el desempefio se utilizan para guiar la toma de decisiones.

Para una mayor discusidn de la relacidn entre planificacion y programaciéon de la
produccidn, vea Ku, et al (1987), Scheduling in batch processes. CEP, 83 (8) 35-45. Y para estudios
de sistemas y analisis de colas vea Gautam, Natarajan. (2012).Analysis of Queues Methods and

Applications
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Metodologia de Borzani.

La metodologia desarrollada por Borzani en 1975 (Borzani, 2001) para dimensionar equipos
de fermentacion es un criterio simple, que se enfoca en volver la salida del proceso continuo aun
cuando cada fermentacién se trabaje como batch. Este enfoque se realiza con las siguientes
consideraciones:

A. Descarga continua del proceso independientemente de la operacién por lotes de los
fermentadores. Esto puede lograrse teniendo una bateria de Nf fermentadores
programados de tal manera que siempre uno de ellos esté descargando.

B. Todos los fermentadores de produccion son del mismo tamario.

C. Encadafermentador, el tiempo de descarga (td) es igual al Tiempo de preparacidn (tp).

D. El costo de los fermentadores puede ser representado por Cf = K¢*V?, donde Kty a son

constantes en el rango de volumen considerado.

Supongamos que una planta por lotes requiere producir M [kg/afio], en una solucién de C
[kg/m?3], con una eficiencia de n% trabajando ty horas al afio. Con esto se tiene que se requiere un

flujo continuo de F [m3/h], que se calcula de la siguiente forma?:

M
F=—— (13)

ty *Cxn

El tiempo que demore descargar cada lote es:
_ (14)

tp = F
El tiempo de operacion de un ciclo de un fermentador es igual a la suma del tiempo de
preparacion, fermentacion y descarga:
tg =tp +tp+ tp (15)
Para que la operacion se pueda ver como un continuo se debe cumplir que siempre haya un

fermentador descargando, como se ve en la siguiente carta Gantt de ejemplo:

2 as Ecs. 13 a 32, son del método de Borzani, se encuentran en el Capitulo 9 de Biotecnologia Industrial,
2001. W. Borzani.
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Bio Reactor 3

Bio Reactor 2

Bio Reactor 1

Descarga

Tiempos Hora
Preparacion 1
Fermentacion 2
| Descarga 1
Total 4
2
i1 2 13 14 [ 1 7 2}
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9

B Preparacion

Tiempo [hora]

OFermentacion YiDescarga

FIGURA 15 CARTA GANTT BORZANI.

Se puede apreciar que durante las primeras 3 horas del proceso no hay descarga ya que el

primer bioreactor no ha terminado su proceso, pero una vez comenzadas las descargas, siempre

gue termina la descarga de un equipo comienza la de otro desde el Bio reactor 1 al 4 y una vez el

bioreactor 4 termina de descargar el bioreactor 1 se encuentra listo para continuar, por lo que se

puede ver la etapa de fermentacidon como una salida continlda. Cabe decir que en este caso el tiempo

de preparaciéon y de descarga son iguales, y que a modo de ejemplo se utiliza un tiempo de

fermentacién muy corto en comparacion a los casos industriales.

Se puede ver que:

o J—
N Bio Reactores * tdescarga - tpreparacién + tfermentacién + tdescarga (16)
° _ tpreparaci + tfermentaci(’)n + tdescarga tiote (17)
N°Bio Reactores = t = t
descarga descarga
Si
tcarga = tdescarga (18)
Entonces:
o —_
N Bio Reactores * tdescarga =2% tdescarga + tfermentacién (19)
o _ tfermentacic’m . ° >
N Bio Reactores — 2%+ ;> N Bio Reactores = 3 (20)
descarga
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Criterio de Optimizacion

Caso 1:

Para determinar el nimero éptimo de bio-reactores en la planta de procesos se asume
como funcidn objetivo, minimizar la inversidn en bio-reactores. Suponiendo que el nimero de bio-
reactores no afecta en la inversién del resto de los equipos de la planta ni tampoco en los equipos
auxiliares (fittings, bombas, etc).

Costo de un bio-reactor:

Cr=k=*xV% a<l1 (21)
El costo es proporcional al volumen V y dado que el exponente a es menor que 1 el costo
por unidad de volumen es menor a mayor volumen, generandose una economia de escala.

La inversion en N bio-reactores sera:

I = Nofermentadores * ko« V4 (22)
Para minimizar la inversion en funcion del nimero de fermentadores es necesario encontrar
una expresion para el volumen en funcién del nimero de fermentadores. El volumen de cada
fermentador es funcién del nimero de fermentadores que se vaya a instalar, disminuyendo a
medida que se tengan mas equipos. Se puede despejar una expresidn de la ecuacién (20)

tfermentacién
tdescarga = N — 2 (23)

Ademds se tiene que el volumen de liquido en el reactor es igual al flujo de descarga por el
tiempo de descarga:
Vi, = F * tgescarga (24)

Reemplazando (23) en (24) se tiene:

t .y
fermentacion
V,=F%———F—— (25)
LT 2
Reemplazando la ec. (25) en la ec. (22) se obtiene:
F x tfermentacién ¢
I=N=+k ( ) (26)

Esta expresion es derivable pudiendo encontrarse su punto minimo cuando cumpla las
siguientes condiciones:

dl d?l
= _ — (27)
N 0 A AN? >0
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Obteniéndose:

Neritico = m (28)
Ncritico representa el numero éptimo de fermentadores que minimiza la inversién si el Unico
costo importante a considerar son los fermentadores. Un andlisis mas detallado deberia incluir al
menos el impacto que tiene el costo de bombas, calderas, tuberias y lineas de propagacion. Es por
ello que el método de Borzani subestima la inversidon. Pero como primera aproximacion permite

estimar de forma rapida la inversion.

Caso 2: Borzani Extendido. (Simpson et al, 2005)

Si en vez de considerar solo la inversién en reactores se considera optimizar la inversion
total, se requiere incluir la inversidn en equipos anexos tales como fitting, caldera y otros. La
inversion en equipos auxiliares no depende del nimero de reactores.

Itotal(N) = Ipio Reactores(N) + Ifitting(N) + Icaldera(N) + lqux (29)

Inversién en Fitting y bombas es proporcional a la inversion en el equipo principal (Peter

and Timmerhouse,1991) en este caso los fermentadores quedando como:

F tfermentacién

Ifitting+bombas =@x* Ifermentadores =@*N=xkx (T) ;o<1 (30)
La inversién en caldera, es proporcional al intercambiador de calor que debe instalarse en

el equipo, este es proporcional al tamafio del reactor por ende se tiene:

F * tfermentacién)b (31)

N -2

leqigera = k1 * (B)b =ky * (kp * VL)b =ky * VLb =k, * (

Despejando las Ecs. (29),(30) y (31) se tiene

a b
Liotar = (1 + @) * N % k (F * tflevrme;taci(m> +key (F * tf;[rme;tacién) (32)

Si se busca el minimo de inversién, igualando a cero la primera derivada de la inversion

respecto a N y la segunda derivada de la ecuacion (32) es negativa respecto a N, se obtiene el

numero optimo de reactores para este caso:

Obteniéndose:

dliotar F*tfermentaci(’m . a ko xb F*tfermentacién b (33)
dN _(1+‘p)*k*< N -2 ) *(1_N—2)_N—2< N-2 ) =0

Pag. 37



—(J [T\

Esta expresion siendo mas compleja que el caso 1 permite una mejor aproximacion, pero

~
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sigue sin considerar la linea de propagacién y un margen de error en caso de problemas
operacionales, por lo que se puede tomar como una aproximacidon para el valor minimo de
reactores. Cabe mencionar que al agregar mas términos el valor de fermentadores aumenté como

minimo en 1 ya que N es una variable discreta que solo toma valores enteros.
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Capitulo 3 Metodologia
Metodologia basada en el maximo valor actual neto.

Proponemos la generalizacion del método de Borzani mediante la reduccién de la
restriccién de que tiempo de descarga deba ser igual al tiempo de preparacién y la ampliacion del
criterio de optimizacién de minimizar la inversion en fermentadores de produccién a maximizar el
valor actual neto de la inversidon considerando los fermentadores de produccién y propagacion,
caldera necesaria para generar vapor de esterilizacion. No se considerara el equipo de aguas abajo,

ya que seguira siendo el mismo para todas las alternativas.

Ahora tenemos que:
tp = A * tD (34)
Donde A constante adimensional de proporcionalidad puede ser igual o mayor que uno.
Tomando la ecuacién (34 en consideracién la ecuacién (19 puede ser modificada a

t t
Np=2=1+—L+4 (35)
tp tp

Despejando de la ecuacion (24 y (35 se tiene:

v, ulls tF (36)
F=
(N —4-1)
3.1 Inversion Total
La inversidn total puede ser expresada como:
I=IF+IC+IB+IP (37)
El costo de cada fermentador puede ser estimado de la Ec. (22
Ip = Np * Kp x V@ (38)

Considerando por razones de seguridad que el volumen del reactor es alfa veces el volumen

liquido necesario, la inversién queda:
V=ax*xV (39)
Ip = Np * Kg * (a * V,)® (40)
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requerido para cada fermentacion de gran escala y es considerado un factor de escalamiento (f.c.)
quevaria entre 10 a 25 entre una etapay la siguiente. Asilas n etapas de propagacion de incremento
de volumen son requeridas para obtener el inoculo para el fermentador. Este nimero dependera

del volumen liquido del fermentador y el volumen del propagador inicial. Teniéndose que el nimero

de etapas m se calcula como:

V
o () (412)
log(f.c.)

Asi el volumen liquido del propagador de la etapa i sera:

Vi=Viaxf.c (42)
Siendo V; el volumen del propagador inicial el cual varia entre 1 a 10 litros.
La cantidad de propagadores de la etapa i, para asegurar que el fermentador opere en forma

continua y que su alimentacidn tenga espera cero es:

UBATCH,i
Npi = —3ax— (43)
tp

Siendo tpM** el tiempo de descarga de la etapa que quiere que su descarga sea continua, es
decir que haya una espera cero entre un fermentador y otro. Para asegurar que el proceso tenga
descarga continua se debe utilizar el tiempo de descarga mas largo entre las etapas de propagacién

y fermentacion.

El tiempo que toma el lote de la propagadora i, se calcula de igual forma que el tiempo del

fermentador final.

tgi =tp; +trp;+1ip; (44)
V;

th; = — (45)
Di=

tP,i =Ax tD,i (46)

A modo de ejemplo, supongamos que se tiene un proceso en dos etapas, ambos con igual

capacidad de procesamiento, y la primera etapa tiene una descarga instantdnea:
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TABLA 5 EJEMPLO TIEMPOS SINCRONIZACION

Proceso Tiempo Tiempo Tiempo Tiempo Lote
preparacién t, |Reacciontz  |Descargato |t

Inicial 0,5 0,5 0 1

Final 1 2 1

Todos los tiempo en horas

Si para hacer el proceso continuo se hace la descarga de cada etapa continua usando la Ec. (17),
se tiene el problema que en la etapa inicial se requieren infinitos equipos, mientras que la etapa
final requiere de solo 4. Lo que implica que habrian equipos esperando a tener donde descargar o
sin uso. Por ello para asegurar la continuidad del proceso y de que siempre haya un equipo
descargando se utiliza la Ec. (43 entregando el siguiente resultado.

TABLA 6 CALcULO DE N° DE REACTORES POR DISTINTOS METODOS

N° Reactores N° Reactores
Proceso . .
descarga Continua Proceso Continuo
tparcH,i tparch,i
tp, th1ax
Inicial #iDIV/0! 1
Final 3

nicial B8] R1 D1 [[B2] R2 ‘D2 B3] 3 D3 R4 D4 [BS] R5 D5 [[P6) R6 D6

Final 1 P w1 D1 R4 D4

Final 2 2] r D2 [P rs DS
Final 3 I rs D3 [ 6 |

\ 4

Tiempo [hora]

FIGURA 16 CARTA GANTT EJEMPLO SINCRONIZACION
Cabe mencionar que el nimero de equipos es un entero y que si el calculo entrega un valor
decimal se debe aproximar al entero superior. Si se supone un caso donde la descarga de la etapa

inicial sea de 0,5 h se tiene:
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TABLA 7 TIEMPOS EJEMPLO DE SINCRONIZACION 2
. N° N°
Tiempo . . .
., | Tiempo Tiempo Tiempo Lote | Reactores | Reactores
Proceso preparacion .
t Reaccion tg |Descargatp |t. descarga | Proceso
P Continua | Continuo
Inicial 0,5 0,5 0,5 1,5 3 1,5/1=2
Final 1 1 1 3 3 3

Si en este caso se pusiera solo un equipo en la etapa inicial, se tendria la etapa inicial
trabajando a tiempo completo mientras los equipos de la etapa final estan con tiempo de espera

entre medio lo que vuelve la descarga intermitente.

Inicial -Rl DI-R2 D2-R3 D3R4 D4-R5 DS-RG D6

Final 1 - R1 D1 R4 D4
Final 2 - R2 D2 s s D5
Final 3 e «s D3 [ p6

Tiempo [hora]

FIGURA 17 CARTA GANTT SINCRONIZACION 2
Si se ponen dos equipos en la etapa inicial, se tendra que dicha etapa tendra tiempos

muertos, pero la descarga del proceso sera continua.

Inicial 1 IEENIRENNDI [B21r3 D3[BEIRS D5
Inicial 2 2] rR2 D2 P2 R4 D4 [P6] R6 D6
Final 1 P71 Rt D1 [P R4 D4
Final 2 Pz Rr2 D2 [[D5  R5 D5
Final 3 P2 Rr3 D3 [P6E " R6 D6
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 '10

Tiempo [hora]

FIGURA 18 CARTA GANTT SINCRONIZACION 3
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El costo total de los propagadores dependera del nimero de etapas y cantidad de
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propagadores en cada etapa.

De las Ec. (40, (41, (42 y (43 se obtienen la siguiente expresion:

m
IP=ZNp'i*KF*Via (47)

i=1

Los costos de conexion pueden ser expresados como una fraccion del costo del fermentador
y del propagador. Tipicamente entre 0,1y 0,3 (Peter and Timmerhouse, 1991)

El tamafio del intercambiador de calor, B, es proporcional al tamafio de cada fermentador,

para que el tiempo en preparar cada fermentador sea igual en cada etapa.

B=¢x*VA (49)
Luego el costo del intercambiador de calor puede ser expresado como:
Ig=Kg*B? ;0<b<1 (50)
Reemplazando B en la Ec.
b
I =Kgx(¢p V) =K, f(V)F (51)

Usando las Ecs. (37, (40, (47, (48 y (50, se puede ver que la inversion total es una funcién del
numero de fermentadores, el tiempo de fermentacion, el factor de escalamiento, la razén entre el

tiempo de carga y descarga.

M
It = <NF * Kp x (a0 =V )® +ZNP,i * K * Via> *(1+9) +Kg* f(V)P (52)

=1

Como se puede ver en la Ec. (52, la inversion total es funcion del volumen en consecuencia
es funcidn directa del nimero de fermentadores, el tiempo de fermentacién, la produccién y el
factor de escalamiento utilizado.

Ir = f(N;, AP, f.c.) (53)
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3.2 Utilidad y Valor Actual Neto (VAN).

El VAN estd dado por el valor actual de las utilidad menos la inversién. La utilidad de un

periodo puede ser calculada como
Py
VAN = Z——I 54
2T+ >
j

El valor presente de la utilidad de j periodos puede ser calculada como:
By =F =ty *(P—Cp) (55)
Considerando que la planta esta trabajando a capacidad plena y el margen entre el precio
de ventay el costo de produccién se mantiene, se tiene que:
By=PBr=P2=PF3=Ps=Ps (56)
Llevando las utilidades a valor presente, utilizando una tasa de descuento i.

J

_ B .
j=1
Siendo K igual a:
A+ -1
= AT 58)

Se busca maximizar el VAN, en funcidn del nimero de fermentadores. Para ello se deriva e

iguala a cero, viéndose que:

VAN = f(N;, A f.c.) (59)
dvaN _
E (60)

Usando las Ecs. (54 y (60 se tiene:
dVAN df, dlp
dNr  dNr dNp

La ecuacion (61 implica que maximizar el VAN es equivalente a minimizar la Inversion.

0 (61)

Debido a que el nimero de fermentadores es una variable discreta, el valor de inversién minima se
puede encontrar graficamente, variando el tiempo de fermentacién ¢ la razén entre tiempo de

preparaciony carga 6 el factor de escala 6 la produccién, y manteniendo los demas parametros fijos.
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A modo de resumen se tiene la siguiente tabla e Figura que comparan los distintos métodos
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TABLA 8 RESUMEN COMPARACION DE PROCEDIMIENTOS

Parametro

Borzani 1975

Simpson et al 2005

Este trabajo

Fermentacién

Fermentacion

Fermentacion
discontinua

discontinua . . .
Proceso discontinua Proceso Continuo

Proceso .

. Proceso Continuo Espera Cero entre
Continuo
etapas.

Relacion Tiempo de
preparacion y Descarga No Considera | Valorentrela?2 Entre3y5

A:

Factor de Escalamiento No Considera 10 Entre 10y 25

N° de Etapas de propagacion | No Considera Minimo Minimo

Se obtiene del
calculo, criterio de
continuidad

Varia en cada etapa

N° Linea de Propagacion No Considera 1

BORZANI SIMPSON
1975 et al 2005 ESTE TRABAJO
1 — 1 — 1
1
1
it
| 2 2 | 2
~l—|"-r1
— N — — N — — N —

Fermentacion Propagacidn Fermentacidn Propagacion Fermentacion

FIGURA 19 COMPARACION DE METODOS DE DISENO DE PLANTAS LOTE

El método de Borzani considera solo el fermentador en los costos y busca volver esta etapa
del proceso continua, esto se debe a que Borzani, considera los fermentadores el punto critico de

la planta y lo cual es el cuello de botella del proceso, (en Brasil principalmente se fermentaba cafia
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de azucar para obtener etanol para combustibles) En los afos 70, la biotecnologia estaba recién
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comenzando en Latinoamérica, y Brasil estaba comenzando su carrera para independizarse del
petréleo fomentando campafias pro Alcohol, con lo que habia un gran incentivo al desarrollo de
destilerias, pero teniendo poco tiempo, técnicos especializados y capacidad de calculo limitada,
calcular el tamafo e inversion de la planta era una barrera a saltar, por lo que Borzani simplifica el
calculo en la inversién mas grande (el fermentador) permitiéndole tener un buen punto de partida
para comenzar a disefiar la planta a sabiendas de que esta subestimada (Borzani, 1980). (Para mas
informacién de la historia de los biocombustibles en Brasil, lea “The Global Dynamics of Biofuels
Potential Supply and Demand for etanol and BioDiesel in the coming decade”

http://web.archive.org/web/http://www.wilsoncenter.org/topics/pubs/Brazil SR e3.pdf)

Hace 12 afios se extiende el método de Borzani (Simpson et al, 2005), agregando en las
consideraciones la inversion en las lineas de propagacion y flexibilizando la simplificacién de que
tiempos de preparacion y descarga deben ser iguales. Esto permite una estimacién mas cercana a
lainversion real al agregar junto con lainversién en la linea de propagacion, la inversion en bombas,

intercambiadores de calor y equipos auxiliares.

La metodologia propuesta generaliza el método de Borzani al agregar que el procedimiento
de cdlculo entregue cuantos equipos se requieren en cada etapa de la propagacién de forma tal que
se asegure que el proceso mantenga su continuidad, y ademas flexibilizar mas la razén de
preparacion y descarga, y sensibilizar respecto al factor de escala, tiempo de fermentacién vy
produccidn para poder evaluar que tanto debe aumentar la inversidn para tener una planta robusta

frente a las fallas y variabilidades del proceso.
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Algoritmo de Calculo de Sensibilidades

INICIO

INGRESE PARAMETROS NOMINALES DE OPERACION:
PRODUCCION ANUAL, HORAS LABORALES, TIEMPO
DE FERMENTACION,FACTOR DE ESCALAMIENTO,
RAZON TIEMPO DE PREPARACION Y DESCARGA.

v

CALCULE FLUJO DE
PRODUCTO

F=25m3/h
& Prod <500 tpa

HACER PROCESO BATCH
O AUMENTAR PRODUCCION

SELECCIONAR PARAMETROS DE CALCULO
MN° FERMENTADORES (Nf) INICIAL, PASO, MAXIMO
VARIABLE SENSIBLE [S] INICIAL, PASO y MAXIMO

y

| Nf = NF inicial |

5=5+PASO

CALCULE
Volumen de Fermentador; N® de Etapas de Propagacidn
Tiempo de descarga, propagacion y batch
M® de Propagadores por etapa
Tamario de equipos; Inversion.

v
i Nf= Nf + Paso |

v

Graficar:
Inversion vs N® de Fermentadores
Volumen de Fermentador vs N° de Fermentadores
N° de etapas de Propagacidon vs N® de Fermentador
Lineas de propagacidn vs N° de Fermentadores
A 4
Busque minimo de Inversion en funcion de nimero de fermentadores
Si el Volumen de Fermentador es menor 1 m3, considere aumentar produccion o hacer el
proceso batch

FIN

FIGURA 20 ALGORITMO PARA CALCULO DE SENSIBILIDADES
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Para realizar los calculos de las sensibilidades del método propuesto, se tiene el algoritmo

i
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de la Figura 20, en el cual se deben definir los parametros nominales de la planta, con ello si la
produccion es bajo 500 toneladas por afio se trabaja en lotes directamente y se termina el cdlculo,
en caso de una produccidn mayor se ingresa a la rutina de calculo en la cual se selecciona una
variable sensible y se le asigna un rango de valores para iniciar el cdlculo iterativo. Una vez
terminado el procedimiento se grafican los datos y procede a un andlisis visual y comparativo del

comportamiento de la inversién, volumen de fermentador, Lineas de propagacidon y nimero de

etapas de propagacion.
La sensibilizacion se considera para 4 variables:

Razoén de tiempo de preparacidn y descarga
Tiempo de Fermentacion

Factor de Escala

P wo N e

Produccion.

El rango de cada una de ellas dependera del producto y microorganismo a utilizar.
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Orden de calculo

El orden de calculo una vez ingresado los valores nominales de proceso y pardmetros es:

TABLA 9 ORDEN DE CALCULO

"K IQA INGERTERIA AMBIENTAS

cada etapa

N° | item Modo de Calculo
. . M
1 | Flujo de Salida =—
ty * C* 1
Volumen Liquido de v F * tg

2 L= 7 . . 3N
Fermentador (Nf -A-1)

3 | Volumen Fermentador Ve=axV,

vV
log (£

4 | N° de etapas de Propagacion m = & (Vl)

log(f.c.)
Volumen de Propagador de

5 Vi=Viyxf.c
cada etapa
Tiempo de descarga de cada V.

6 tp;=—
etapa F
Tiempo de Preparacién de

7 tpi =Axtp;

8 | Tiempo de cada etapa

tg;=tp;+tr;i+1lp;

calor de cada equipo.

t .
9 | N° de Propagadores por etapa Np; = %
D
Tamafio de Intercambiador de
10 Bi=¢*V}

11 | Inversién en Fermentadores

1F=NF*KF*(C¥*VL)a

12 | Inversién en Propagadores

m
Ip =ZNP,i*KF*Via
=

Inversidn en Intercambiador
13
de calor

m
Ip =ZNP,L' *Kp * B}
=1

14 | Inversion en Fitting y otros

Ie=Yx*(p+1p)

15 | Inversion Total

IT:IF+1C+IB+IP
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Nomenclatura.

TABLA 10 NOMENCLATURA DE TRABAJO

Nomenclatura

A Constante de proporcionalidad Ec.(34) -

a Exponente de costo de reactores, Ec.(21) -

B Tamafio Intercambiador de calor m?

b Exponente de costo, [-] Ec. 27 -

C Concentracién de Producto Ec.(13) kg/m3
Cr Costo de Fermentador Ec.(21) $/m?3
Cr Costo de Producto por m? de caldo S/m?
F Flujo por hora de caldo en la seccién aguas abajo Ec. (13) | m3/h
f.c. Factor de Escalamiento Ec. (41) -

i Tasa de interés. -

/ Inversion Total. S

Is Inversién en Intercambiador de calor. S

Ic Inversion en cafieria y conexiones. S

Ip Inversion en propagadores. S

Ir Inversion en fermentadores. S

j Numero de periodos. Ec. (54)

K Constante de proporcionalidad, Ec. (21) S/m?
m N° de etapas de propagacion Ec. (41) -

M Masa de producto producido por afio ton/afio
Np,i Numero de propagadores de la etapa i -

Nf Numero de fermentadores de produccién -

Nf* *Numero dptimo de fermentadores. -

P Precio de venta por m3 de caldo. S/m?
ty Horas de operacién por afo. Ec. (13) h

td Tiempo de descarga del fermentador. h
toM¥ | Tiempo de descarga maximo del proceso h

NGENIERIA QUIMICA

NGENIERIA AMBIENTA
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ll
tf Tiempo de fermentacién.
tp Tiempo de preparacién del lote. h
v Volumen del propagador de la etapa i. Ec.(42) m3
Ve Volumen total de cada fermentador. m?3
v* Volumen dptimo de cada fermentador m?3
Vi Volumen de liquido de cada fermentador m?3
Vp Volumen del propagador m?3
VAN | Valor actual neto. S
Simbolos griegos
a Constante de proporcionalidad, Ec. 16 -
B4 Beneficio total Ec. (57) S
8, Beneficio del periodo j Ec. (55) S
n Eficiencia de la recuperacion del producto Ec. (13) -
¢ Constante de proporcionalidad, Ec. (49) -
[0) Constante de proporcionalidad, Ec. (48) -
A Exponente de costes, Ec. (49) -
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Capitulo 4 Resultados y Discusion

4.1. Bases de disefio

NGENIERIA QUIMICA

NGENIERIA AMBIENTA

La produccion de lactasa de Kluyveromyces fragilis (también denominada Kluyveromyces

marxianus) cultivada en suero de queso se considerara utilizando los datos de Ordenes y Ortega,

1995. La capacidad de la planta fue de 1.252 x 10% U de lactasa/afio y la eficiencia total de las

operaciones aguas abajo fue del 33%.

La actividad especifica de la lactasa fue de 5000 Ul/g de peso seco de células y la

concentracion maxima de células fue de 25 g /L.

Por lo que se produjeron 3.794 x 1011 (Ul /afio), equivalentes a 3.035 [m3/afio] de caldo de

fermentado. Se considerara que la planta opera 24 horas de lunes a viernes, lo que es equivalente

a 264 dias/afio, por lo que el flujo de la seccién de salida es 0.479 [m3/h].

La Tabla 1 resume los valores de distintos pardmetros utilizados para el calculo de los costos.

TABLA 11 PARAMETROS DE CALCULO DE COSTOS

Parametro Nomenclatura Valor Unidades
Concentracion celular inicial Xo 2.5 g/l
Concentracion celular final X 25 g/
Tasa de crecimiento especifica pum 0.37 h-1
Tiempo de fermentacion tr 6.22 H
Caudal de caldo F 0.479 [m3/h]
Volumen del inéculo del primer propagador Vo 0.01 m3
Constante de proporcionalidad de la ecuacién del costo del uss/m?
Kr 12.025
fermentador
Exponente de la ecuacién del costo del fermentador a 0.5 [-]
Constante de proporcionalidad de la ecuacion de costes de uss
Ks 42.4
la caldera
Exponente de la ecuacién de costes de la caldera 0.86 [-]
Constante de proporcionalidad de la ecuacién del tamaiio [0) 23143  [-]
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de la caldera

Exponente de proporcionalidad de la ecuacidn del tamafio [-]
A 0.697

de la caldera

Relacidn entre el fermentador total y el volumen de liquido a 1.2 [-]

Constante de proporcionalidad de la ecuacién de coste de [-]
P 0.12

los accesorios

Numero de lineas de propagacion Np 1 [-]

Criterio 1. Método de Borzani Minima Inversion en fermentadores

Usando los datos de la Tabla 11 y el método de Borzani se obtiene que el 6ptimo nimero de

fermentadores son 4 unidades de 1.49 [m?®] dando un costo estimado de 74.297 USD.

Calculo Valor para Caso estudio
N°d t N, : 4
e reactores e p—
optimo 1-a
t I
Volumen de reactor V,=Fx W 1,49 [m3]
Inversién I=N=xkx* (V) 74.297 [USD

Criterio 2 Método Extendido Maximizar VAN — minimizar inversion

Usando los datos de la Tabla 11 y el método de extendido, se puede ver en la Figura 21 que
el niumero 6ptimo de fermentadores que minimiza la inversidn se ve afectado por la relacién entre

el tiempo de carga y preparacion
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$ 150.000

$ 140.000

$ 130.000

$120.000

$ 110.000

Inversion [USD]

$ 100.000

$ 90.000

$ 80.000 he ——A=175
e A2

$ 70.000

0 2 4 6 8 10 12 14 16
N° de Fermentadores

FIGURA 21 INVERSION TOTAL COMO FUNCION DEL NUMERO DE FERMENTADORES Y LA RELACION ENTRE EL TIEMPO

DE PREPARACION Y DESCARGA USANDO EL METODO DE EXTENDIDO. 2005

Se puede ver que el valor de inversidon minimo de cada curva aumenta junto con la razén de

tiempo de carga y preparacion, y que el valor éptimo de fermentadores, crece levemente.

Criterio 3 Método Propuesto Maximizar VAN — minimizar inversion.

$ 240.000

$220.000

$ 200.000

$ 180.000

$ 160.000

Inversién [USD]

$ 140.000

$ 120.000

$ 100.000

N° de Fermentadores

FIGURA 22 INVERSION TOTAL COMO FUNCION DEL NUMERO DE FERMENTADORES Y LA RELACION ENTRE EL TIEMPO

DE PREPARACION Y DESCARGA USANDO METODOLOGIA PROPUESTA.

Pag. 56



B w INGENIERIA QUIMICA
h INGENIERIA AMBIENTA
TN S SSTRET

Usando los datos de la Tabla 11 Pardmetros de célculo de costos y el método de propuesto, se
puede ver en la Figura 22 que el valor de inversidn minimo de cada curva aumenta junto con la razén

de tiempo de carga y preparacién, y que el valor 6ptimo de fermentadores, crece levemente.

Se mantiene la curvatura en la inversiéon donde disminuye drasticamente en un principio
hasta llegar al minimo, y luego aumenta de forma lineal. Se presenta un cambio de curvatura
alrededor del punto dptimo debido que en ese rango cambia el nUmero de lineas de propagacién lo

gue genera un cambio importante en la cantidad de equipos antes del fermentador.

Al comparar la inversién obtenida de cada método se ve que hay una diferencia aproximada
de 50 mil ddlares entre cada método, debido a que la cantidad de lineas de propagacién en el
método propuesto va cambiando segun la cantidad de fermentadores para asegurar la continuidad

del proceso, mientras que en el método de Simpson et al, dicho valor se estimé en 2 para todos los

Casos.

$250.000 -
\
1
o
$225.000 i
!
[N}
" Propuesto
$200.000 \ . P é;;—:ﬁ
1 . =l
V- P4
\ g -tic
. ;ﬁ;’f,é)
$175.000 37
=y
v
=)
5 $150.000
5
9
=
$125.000
$100.000 Simpson,2005
$75.000 Simpson e A1 ol A=1,25 el A=LS SO - ASLT5 e A2
Propuesto - #— A=1 - B A=125 —4— A=15 -0 A=175 - %X A=2
$50.000
0 2 4 6 8 10 12 14 16

N° de Fermentadores

FIGURA 23 COMPARACION METODO DE SIMPSON ET AL Y PROPUESTO.

La Tabla 12 resume los resultados de cada método.
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TABLA 12 RESUMEN DE RESULTADOS DE OPTIMIZACION USANDO CRITERIOS |, 11 Y 11
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Etapas de
Parametro N¢* V, [m3] Lineas propagacion Inversion Total

propagacion

Criterio | Borzani
4 1,491 - $74.297
Criterio Il Simpson et al 2005

A=1,00 5 0,99 2 1 $83.271
A=1,25 6 0,79 2 1 $87.534
A=1,50 6 0,85 2 1 $90.638
A=175 7 0,92 2 1 $94.095
A=2,00 7 0,75 2 1 $97.463
Fermentacion 1° Etapa de Propagacion 2° Etapa de Propagacion
Inversién Total

Ng* Vi [m3] Np* Vi [m3] Np* Vi [m3]
Criterio lll Este trabajo
A=1,00 5 0,99 4 0,10 4 0,01 $129.859
A=1,25 4 1,70 2 0,17 2 0,02 $129.159
A=1,50 6 0,85 4 0,09 4 0,01 $138.580
A=175 6 0,92 4 0,09 4 0,01 $143.789
A=2,00 6 0,99 4 0,09 4 0,01 $149.649

Fuente: Simpson et al, 2005 ”A new methodology for the optimal design of batch fermentation plants”

La comparacion anterior muestra que el método propuesto entrega un valor menos
subestimado que el método de Simpson et al o Borzani. Se obtienen diferencias con el trabajo del
2005, debido a que en el trabajo actual se considera un nimero de lineas de propagacién variable,
mientras que el anterior solo consideraba 1. Aunque se encontraron valores dptimos distintos en
inversion y niumero de fermentadores, se mantiene la tendencia en que la inversidn crece con el

aumento de la razén A.
Sensibilidad

Se realiza un andlisis de sensibilidad frente 4 parametros, dos de disefio y dos de operacion,

en 5 niveles evaluando la variacién en:

1. Inversion.

2. Volumen de fermentador final

3. Numero de etapas de propagacion
4

Numero de lineas de propagacién
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Identificando tendencias y contrastando resultados, al ir variando un solo pardmetro
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mientras los otros se mantienen en su valor nominal. Los resultados se muestran como unaimagen

con 4 graficos a la vez, para facilitar la evaluacidn de tendencias.

Los parametros a sensibilizar son:

Al sensibilizar

Valor Valor Valor
N Parametro Unidad Sigla Paso
Nominal Minimo maximo
1 | Factor de Escala F.E. 10 10 5 30

Razoén entre tiempo de

preparacién y descarga.

3 | Tiempo de Fermentacién Hora T.f. 6,2 6,2 3,1 18,6
76 76 15,2 136,6
4 | Produccion. Ton/afio P.
100% 100% 20% 180%

Elaboracién Propia

1. Sensibilidad al factor de escala

A mayor factor de escala, la inversion disminuye pero de forma marginal, mientras los
demas parametros se mantienen constantes, la diferencia se debe a la variacidon del tamafio del
propagador intermedio, ya que el tamano inicial es de 10 [L] por criterio y el tamafio del fermentador
final se obtiene del calculo. Las curvas de numero de etapas de propagacién en funcién del nimero
de fermentadores se ven desplazadas y para factores de escala bajo 20, se requieren 3 etapas de
propagacién, mientras que para valores mayores con dos es suficiente. El nUmero de etapas puede
variar mas aun si es que se define un propagador inicial mas pequefio, pero no afectan al valor

Optimo de inversidn en mas de un 2% aunque se disminuya en 90% el tamafio del propagador inicial.

En caso limite es usar un factor de escala muy grande, 100 por ejemplo, de tal forma que
solo se requiera solo una etapa de propagador de 10 L y el fermentador final de 0,74 m3, luego de
eso el factor de escala no afecta en nada al disefio, cabe mencionar que es un caso irreal y poco

practico pero se menciona para mostrar los limites del calculo.

En base a los resultados se recomienda invertir en la planta para un factor de escalade 25y
utilizarlo para el factor éptimo que se encuentre durante la operacién. Esto dara flexibilidad a la

hora de producir, permitiendo variar el nivel en el que trabajan los reactores.
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$260.000
$240.000
$220.000
$200.000

$180.000

Inversion Inicial USD

$160.000
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0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20

N° de Fermentadores

~——F.E =5 -—@—FE=10 -—®—F.E. =15 F.E =20 —@—F.E.=25

4,00
3,50
3,00
2,50
2,00
1,50
1,00
0,50
0,00

Volumen de Fermentador [m3]

18
16
14
12
10

N° de lineas de Propagacién

o N B OO

2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
N° de Fermentadores

N° de Etapas de Propagacion

5 10 15 20 0 5 10 15 20
N° de Fermentadores N° de Fermentadores

FIGURA 24 GRAFICOS DISENO DE PLANTA EN FUNCION DEL FACTOR DE ESCALA
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TABLA 13 DISENO DE PLANTA EN FUNCION DEL FACTOR DE ESCALA

INGENIERIA QI
INGENIERIA AMB

A

ENTAI

. 1° Etapa de Propagacion 2° Etapa de
Fermentacion
Propagacion

3° Etapa de

Propagacion

Inversion

Factor de Escala Ne" Vi [m?] Np* Vim3]  Ne* Vi[m3]  Ne© Vi[m?]
[USD]
5 $194.496 7 0,99 4 0,21 4 0,04 4 0,01
10 $169.440 7 0,99 4 0,10 4 0,01 - -
15 $164.922 7 0,99 4 0,07 4 0,01 - -
20 $162.252 7 0,99 4 0,05 4 0,01 - -
25 $160.441 7 0,99 4 0,04 4 0,01 - -
30 $ 159.110 7 0,99 4 0,03 4 0,01 - -
100 $145.107 8 0,74 5 0,01 B B} B} _

Elaboracion Propia
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2. Sensibilidad a la razon de tiempo de preparacion y descarga
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A mayor razén entre tiempo de preparacion y descarga (A) el nimero de 6ptimo de
fermentadores y el valor de inversién aumenta de forma considerable. Ademas se puede observar
en la Figura 25 que el niUmero de lineas de propagacion aumenta con el niumero de fermentadores

siguiendo una recta igual al N° de fermentadores menos el factor A.

Mientras las curvas de volumen del fermentador no varian en su forma, ni valores sino que
se desplazan a la derecha debido a un aumento en la cantidad minima de fermentadores desde la
cual es viable hacer el proceso. Por otro lado las etapas de propagacion no se ven afectada en sus
valores 6ptimos, sino que varia en el rango de nimero de fermentadores en los cuales la inversion

es alta y el volumen del reactor final es pequefio (menor a 1 m3) por lo que se considera inviable.

TABLA 14 DISENO DE PLANTA EN FUNCION DE LA RAZON DE TIEMPO DE PREPARACION Y TIEMPO DE DESCARGA

Fermentacion 1° Etapa de Propagacion  2° Etapa de Propagacion
M Inversidn N Vi [m?] No* VL [m?] No* Vi [m3]
Ldescarga [USD]
1 $129.859 5 0,99 4 0,10 4 0,01
2 $149.649 6 0,99 4 0,10 4 0,01
3 $169.440 7 0,99 4 0,10 4 0,01
4 $187.639 9 0,74 5 0,07 5 0,01
5 $204.525 11 0,60 6 0,06 6 0,01

Elaboracion Propia
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N° de Fermentadores
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Volumen de Fermentador [m3]
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N
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FIGURA 25 DISENO DE PLANTA EN FUNCION DE LA RAZON ENTRE TIEMPO DE PREPARACION Y TIEMPO DE DESCARGA
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3. Sensibilidad a las horas de fermentacion.

Este factor en el disefio se considera como un parametro dado para el microorganismo y
tipo de bioproceso dado. Para el caso de Kluyveromyces fragilis, dependiendo del sustrato (suero
de leche, queso, leche, otros) la fermentacion puede durar desde 5 hasta 40 horas, por lo que es un
factor de disefio importante de saber con precision. De un punto de vista operativo sensibilizar este
parametro permite evaluar el margen necesario en los equipos considerando que la fermentacién

no ocurra de igual forma en escala industrial como funcionaba en laboratorio o entre un lote y otro.

En el caso del procesamiento de suero de leche, este proceso dura entre 6 horas (Simpson
et al 2005) y 16 horas. Por lo que al evaluar en ese rango se ve que la inversiéon aumenta de forma
casi proporcional sin mover el nimero éptimo de fermentadores entre 7 y 8, y el nimero de lineas
de propagacion entre 4 y 5. Las curvas de volumen de fermentador suben de manera proporcional
al aumento de horas de fermentacion, pero el valor éptimo es una combinacion de los distintos
factores, por lo que no es una relacién directa, se puede decir que tiende al alza con el aumento del
tiempo de fermentacidon. Mientras la curva de niumero de lineas de propagacion no varia con las
horas de fermentacién y mantiene la forma que el nimero de lineas es igual al nUmero de

fermentadores menos la razén entre tiempo de preparacion y descarga.

Las horas de fermentacidén se observan como un factor muy relevante en la inversion y
operacién por lo que se recomienda invertir en aumentar la certeza de este valor en las condiciones
de operacién mds cercana a lo real antes de invertir en los equipos finales, para no quedar con

equipos de sobra, o de un tamafo menor.

3 Lukondeh, T., Ashbolt, N.J. & Rogers P.L. J IND MICROBIOL BIOTECHNOL (2005) 32: 284.
doi:10.1007/510295-005-0245-y

Pag. 64



[{EXUMBRA SOLEM _h

$400.000

$350.000

$300.000

$250.000

Inversion Inicial USD

$200.000

$150.000

4 INGENIERIA QUIMICA
H INGENIERIS AMBIENTAL

2 4 6 8 10 12 14 16 18

N° de Fermentadores

—0—Tf=6,2 —@—Tf=93 —0—Tf=124 Tf=155 —@—Tf=18,6

12,00
10,00
8,00
6,00
4,00

2,00

Volumen de Fermentador [m3]

0,00

16
14
12
10

N° de lineas de Propagacién

o N B~ O

2 4 6 8 10 12 14 16 18
N° de Fermentadores

N° de Etapas de Propagacion
N

5 10 15 20

N° de Fermentadores
0 5 10 15 20

FIGURA 26 DISENO DE PLANTA EN FUNCION DE LAS HORAS DE FERMENTACION
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TABLA 15 VALORES OPTIMOS DISENO DE PLANTA EN FUNCION DE LAS HORAS DE FERMENTACION.

i
FXUMBRA () SOLEM
G d

. 1° Etapa de 2° Etapade  3° Etapa de
Fermentacion

Propagacion Propagacion Propagacion

; Inversion Vv v Vv

T|em pO de NF* t NP* vL [m3] NP* t NP* t
Fermentacion [h] [USD] [m3] [m3] [m3]

6,2 $169.165 7 0,99 4 0,10 4 0,01 - -

9,3 $212.638 9 0,89 6 0,09 6 001 - -
12,4 $250.611 7 1,98 4 0,20 4 002 4 0,01
15,5 $280.938 7 2,48 4 0,25 4 002 4 0,01
18,6 $308.522 7 2,97 4 0,30 4 003 4 0,01

Elaboracién Propia

4. Sensibilidad a la produccién.

Este factor en el disefio se considera como un parametro dado por el estudio de mercado y
las proyecciones de consumo, sin embargo utilizando este método se puede evaluar de un punto de
vista operativo cuanto margen en los equipos es necesario considerando que la eficiencia de Ila

fermentacién no ocurra de igual forma en escala industrial como funcionaba en laboratorio.

Para ello se simuld un incremento de la produccion de un 80% en 4 pasos de 20%, notando
gue el valor optimo va aumentando hasta el 80% con un maximo de 9 fermentadores, luego este
valor se estanca en 7 fermentadores hasta llegar a una produccion de 10 veces la original. (no se
incluye valor en grafico por claridad en el grafico). Esto quiere decir que en temas de cantidad de
equipos y por ende de superficie de las instalaciones, las soluciones éptimas son estables al aumento
en la produccidn, debido a que el aumento en volumen no afecta en la superficie a utilizar

considerando que el reactor se puede hacer mas alto.

El grafico presenta anomalias entre 6 y 10 fermentadores debido a que en ese rango esta el
cambio en el nUmero de etapas de propagacién lo cual hace variar la inversion como un escaldn,

para luego comportarse como una recta.

Se recomienda para este caso comprar equipos considerando una produccién de hasta

160% (antes de que cambie la cantidad de fermentadores), debido a que es la misma cantidad de

Pag. 66



[{EXUMBRA SOLEM _h

d INGENIERIA QUIMICA
“ INGENIERIA AMBIENTAL

equipos, con holgura para operar y que la inversién aumenta solo en 30%.
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FIGURA 27 DISENO DE PLANTA EN FUNCION DE LA PRODUCCION.
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TABLA 16 VALORES OPTIMOS DISENO DE PLANTA EN FUNCION DE LA PRODUCCION.

~
EXUMBRA () SOLEM
0 4

. 1° Etapa de Propagacion 2° Etapade 3° Etapa de
Fermentacion
Propagacion Propagacion

Produccién A A
Produccion [%] Inversion [USD]  N¢* Vi [m3] Np* Vi[m3 Ny Np*

[TPA] [m?] [m?]

100% 75,9 $169.440 7 1,19 4 0,12 4 0,01 - -

120% 91,1 $186.845 8 1,07 5 0,11 5 0,01 - -

140% 106,2 $205.792 9 1,00 6 0,10 6 001 - -

160% 121,4 $219.944 9 1,14 6 0,11 6 001 - -
180% 136,6 $237.881 7 2,15 4 021 4 0,02 4 0,01
1000% 758,7 $577.137 7 11,92 4 1,19 4 0,11 4 0,01
1020% 774,0 $583.888 8 9,12 5 0,91 5 009 5 0,01

Elaboracion Propia
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Resumen Analisis de Resultados

Al aumentar el rango de sensibilidad de la razén de preparacion y descarga aentre 1y 5, se
observa que aumenta la cantidad minima de fermentadores para que el proceso pueda tener un
flujo de salida continuo, y que la inversién y cantidad optima de fermentadores aumenta. Ademads
se observd que la cantidad de lineas de propagacidn para asegurar un proceso continuo es igual a

la cantidad de fermentadores menos la razén de preparacién y descarga.

Al sensibilizar respecto al factor de escalamiento, se observa que trabajar con un factor bajo
10 incrementa la inversidn en gran manera, mientras que entre 10 y 25 la variacién es despreciable
por lo que se recomienda comprar los equipos para el factor de escala de 25 y operar segun sea lo

mas estable

Al sensibilizar respecto a la produccién el valor éptimo de fermentadores no varia y la

inversion y tamano de equipos aumenta de forma proporcional sin alterar la forma de las curvas.

Al sensibilizar respecto al tiempo de fermentacion se observé que aunque el nimero dptimo
de fermentadores no varia, si lo hace el volumen necesario del fermentador, por lo que se

recomienda invertir considerando el mayor tiempo de fermentacion.
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Capitulo 5 Conclusiones y Recomendaciones

™)
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0 A

Nuestro resultado muestra que el método de Borzani, siendo simple entrega un resultado
inicial cercano al nimero éptimo de fermentadores, pero subestimando la inversidon en gran
medida, debido a que no considera el costo de la linea de propagacion, equipo auxiliar ni las
condiciones minimas para asegurar un proceso continuo junto con el supuesto de tiempos de
preparacion y descarga iguales, por lo que su uso se limita a una estimacioén inicial del nimero y

volumen de equipos, pudiendo llegar a duplicarse en el peor de los casos.

El método propuesto entrega valores dptimos de equipos levemente superior y un mayor
detalle del numero de equipos que el método de Simpson et al y Borzani, debido a que considera la

cantidad de propagadores y el nimero de etapas de propagacion variable.

Ademas se observé la tendencia de que el sistema aun teniendo grados de libertad para
colocar distintos nimeros de equipos en cada etapa de propagacion, entregd de resultado que
todas las etapas de propagacion tienen el mismo ndmero de propagadores siendo este igual a la

cantidad de fermentadores menos la razén de tiempo de preparacion y descarga.

Por otro lado, el método propuesto siendo mas complejo, permite sensibilizar el modelo
frente a la razén de preparacién y descarga, factor de escalamiento y horas de fermentacion,
mostrando que no presenta ningun efecto en la inversién ni el nUmero de equipos usar un factor de
escala mayor a 25, debido a que el tamafio del fermentador estd definido por la produccién por lo
gue seguir aumentando el factor de escala es solo reducir el tamafio de los propagadores iniciales

hasta llegar al punto de tener un inoculo inicial y el fermentador final.

Otra conclusidn obtenida de sensibilizar las horas de fermentacidn es que se debe invertir en
tener una precision en el tiempo de fermentacion, debido a que su efecto en el tamafio de los
propagadores. De la sensibilidad frente a la razén de preparacion y descarga (A), la variacion entre
inversiones de mayor razén de preparacion y descarga es de un 10% por cada unidad que aumenta
A, por lo que se considerando una planta que operara con A igual a 3, invertir un 20% mas y elegir
la de A igual a 5, lo que da una mayor robustez al proceso, holgura operacional y capacidad de

aumentar la produccién en un futuro.
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Futuras Investigaciones

Siguiendo la linea de simulacién de operaciones de bioreactores, se podria continuar
programando un método de simulacion evaltden distintas combinaciones de planta (N° de lineas,
etapas de propagacidn, tamafios de plata y factor de escalamiento) en el cual se considere ademas
de lainversién, volumen de equipos y lineas de propagacion, el tiempo de utilizacidn de los equipos
para evaluar que tanta holgura se tiene en cada linea y que tan necesario es tener un respaldo de

cada equipo.

Otra opcidn es considerar dentro de los costos, en funcién de la cantidad de equipos, la

cantidad de operadores y el horario de produccién.
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