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RESUMEN

Este estudio evaltia la viabilidad técnica y econdémica para el disefio de un proceso de
produccion de vitamina bl2 por Propionibacterium freudenreichii en el Peru. Plantea el
proceso de produccion desde las etapas de preparacion (del inoculo y del medio de cultivo),
fermentacion, separacion (centrifuga y molienda) y purificacion (adsorcion, desorcion,
cristalizacion y secado) ejemplificado en un diagrama de flujo de procesos (PFD). Este

proceso contempla un tiempo de fermentacion por lote de 144 h, con volumenes del

biorreactor (31.97 m3/l0te) y de los prefermentadores (0.69 m3/lotey0. 02 mg/lote).
Asimismo, el disefio posee un 85.6 % como rendimiento total del proceso y produce un 1.163
kg de vitamina b12 por lote con una pureza del 98%. La energia consumida del proceso fue
de 2378.08 kW/lote. Con base en estos resultados, se dimensionaron los equipos. La
evaluacion econdmica indica que para una proyeccioén de 20 afios en la que se procesan 51
lotes por afio, el valor presente neto del proyecto es de 12.4 millones de doélares y la tasa
interna de retorno es de 19.5%. Asimismo, el andlisis de sensibilidad revelo que el proyecto
es rentable hasta una variacion del -27 % del precio de la vitamina b12. Ademas, se obtuvo
un E-Factor de 26215 debido a la alta pureza requerida para la produccion de vitamina b12.
Por ultimo, se desarrollo el analisis de riesgos, evaluando las posibles fallas de cada equipo y

planteando propuestas de solucion.

Palabras clave: Bioproceso, vitamina bl2, cobalamina, fermentacién anaerdbica, cinética,

Propionibacterium Freudenreichii.



ABSTRACT

ESTUDIO DE LA VIABILIDAD TECNICA Y ECONOMICA
PARA LA PRODUCCION DE VITAMINA B12 POR
PROPIONIBACTERIUM FREUDENREICHII EN EL PERU

This study evaluates the technical and economic feasibility of designing a process for the
production of vitamin b12 using Propionibacterium freudenreichii in Peru. It outlines the
production process from the preparation stages (inoculum and culture medium), fermentation,
separation (centrifuge and grinding) and purification (adsorption, desorption, crystallization
and drying) exemplified in a process flow diagram (PFD). This process contemplates a batch
fermentation time of 144 h, with volumes of the bioreactor (31.97 m3/batch) and the
prefermenters (0.69 m3/batch and 0.02 m3/batch). Likewise, the design has a total process
efficiency of 85.6% and produces 1,163 kg of vitamin B12 per batch with a purity of 98%.
The energy consumed by the process was 2378.08 kW/batch. Based on these results, the
equipment was sized. The economic evaluation indicates that for a 20-year projection in
which 51 batches are processed per year, the net present value of the project is 12.4 million
dollars and the internal rate of return is 19.5%. Likewise, the sensitivity analysis revealed that
the project is profitable up to a variation of -27% in the price of vitamin B12. In addition, an
E-Factor of 26215 was obtained due to the high purity required for the production of vitamin
B12. Finally, the risk analysis was developed, evaluating the possible failures of each

equipment and proposing solutions.

Keywords: Bioprocess, vitamin bl2, cobalamin, anaerobic fermentation, kinetics,

Propionibacterium Freudenreichii.
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INTRODUCCION

Durante los tultimos afios, la demanda de suplementos y vitaminas en las industrias de
alimentos, farmacéuticas y cosméticas ha incrementado debido al aumento del interés en las
personas por adquirir estos productos. En tal sentido, dentro del grupo de las vitaminas, se
encuentra la vitamina b12 (cianocobalamina), una sustancia de gran importancia para nuestro
organismo, porque ayuda a mantener el sistema nervioso central estable y sirve para la
formacion de globulos rojos en la sangre [1]. Esta vitamina se encuentra en productos de
origen animal como carnes, leche, huevos, mariscos y queso, pero no en alimentos de origen
vegetal [2]. Por lo que, las personas que no consumen alimentos de origen animal, como los
veganos y vegetarianos, y personas con dificultad de adsorcion de vitamina bl2, se ven

perjudicadas por la falta de esta en su nutricion.

Por ejemplo, en América Latina existe un 7% de la poblacion en tendencia creciente que no
consume carnes ni derivados, con perspectivas de crecimiento [3]. Asimismo, se ha
encontrado que al menos un 40% de la poblacion presenta desdrdenes gastricos y otros
problemas que dificultan la absorcion de esta vitamina en sus organismos [4]. Por lo tanto, es
necesario que estas personas aumenten la dosis de esta vitamina para que puedan llegar a su
requerimiento diario y no padezcan problemas neuroldgicos, trastornos hematoldgicos,

enfermedades cardiovasculares, entre otros [1]

De igual forma, se ha reportado que la poblacion peruana también cuenta con un alto
porcentaje de personas con déficit de esta vitamina. Tal es el caso de los veganos y
vegetarianos, representando un 8% del total [3]. Asimismo, el 22% de los adultos mayores
entre 65 y 75 afios presentan esta falta de vitamina b12 [5], al igual que el 11% de los nifios

menores de 5 afos de las regiones de Huancavelica y Ucayali [6].

Por otra parte, en cuanto a las importaciones de la vitamina bl2 y sus derivados a nivel
nacional, se tiene un total de 14 942 kg, lo cual genera un gasto anual de 11 203 000 USS$ [7].
Asimismo, los paises de donde més se importa son China representando un 76% de las
importaciones de vitamina b12 con un monto de 8 476 400 US$ y Francia con un 16% del
total que asciende a los 1 742 300 USS$ [7]. Igualmente, el precio al por mayor difiere segin

la industria para la que va a ser utilizada la vitamina y el laboratorio del cual es adquirida,
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siendo 89676 US$/kg el monto aproximado a pagar para las industrias farmacéuticas y
cosméticas, mientras que la industria de suplementos alimenticios para animales compra la

cobalamina a un precio de 460.3 US$/kg [8].

En tal sentido, dada la demanda de cobalamina generada en el Peru, se revisaron diversos
estudios para encontrar un método viable para la produccion de vitamina b12, debido a que al
ser una molécula compleja, genera que su sintesis quimica conste de mas de 60 pasos
ocasionando un proceso inviable [9]. Hoy en dia, la produccion industrial de dicha vitamina
se realiza mediante fermentacion microbiana por diversas bacterias, entre las mas usadas
tenemos a: Pseudomonas denitrificans, Propionibacterium shermanii y Propionibacterium
freudenreichii, debido a su alta y natural productividad, rapido crecimiento [10] y a que son
reconocidas como “Generally Recognized as Safe” (GRAS) por parte de la Administracion
de Alimentos y Medicamentos de los Estados Unidos [11]. En relacién con ello, el presente
trabajo tiene como alcance presentar el estudio de la viabilidad técnica y econdmica para el
disefio del proceso de produccion de vitamina b12 en Pert por fermentaciéon microbiana. En
tal sentido, se disefaran y dimensionaran las siguientes secciones: preparacion del cultivo,
fermentacion, etapas de separacion (ultrafiltracion y molienda) y purificacion (adsorcion y
secado), para producir vitamina b12 de manera econdmica y segura. Para esto, serd necesario
considerar algunos factores, tales como: la capacidad de produccion, la cinética del proceso
de fermentacidn, el balance de masa y energia, el dimensionamiento de los equipos, el
analisis econémico del estudio con indicadores como el CAPEX, OPEX, VAN, TIR y anélisis
de sensibilidad, entre otros. Por ultimo, debido a la falta de programas licenciados para el
disefio de este tipo de procesos, los calculos seran realizados con Excel a partir de datos

extraidos de la literatura cientifica.
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OBJETIVOS DE INVESTIGACION

Objetivo general:

Diseflar un proceso para la produccion de vitamina bl2 por Propionibacterium

freudenreichii en Peru y evaluar su viabilidad econémica.

Objetivos especificos:

Determinar la capacidad productiva del proceso a partir de la demanda de la vitamina
b12 para consumo humano en el Pert.

Identificar las etapas unitarias upstream y downstream, a fin de proponer un
bioproceso para la produccion de la vitamina b12.

Disefiar y dimensionar los equipos upstream, como: el biorreactor, los trenes de
siembra, los tanques de mezcla y los esterilizadores, a partir de los pardmetros
cinéticos y los calculos de balance de materia y energia.

Disefar y dimensionar los equipos downstream, en base a los resultados obtenidos del
proceso upstream y la capacidad de disefio.

Evaluar la viabilidad econdomica del proceso en términos de los indicadores
econoémicos (CAPEX, OPEX, VAN y TIR) y realizar un andlisis de sensibilidad.
Realizar el calculo del factor medioambiental (E-factor) para evaluar la eficiencia del
proceso en términos de la cantidad de residuos y subproductos.

Evaluar la seguridad del proyecto por medio de un analisis de efectos y criticidad del

modo de falla de los equipos.
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CAPITULO 1

REVISION CRITICA DE LA LITERATURA

A continuacion, se examinan los diversos microorganismos productores propuestos para la
fermentacion. Luego, se discuten las dos formas de conduccion de la fermentacion para la
bacteria Propionibacterium freudenreichii. Posteriormente, se comparan las diversas técnicas
o métodos empleados para la fermentacion; y, por ultimo, se examinan las operaciones mas

adecuadas para la recuperacion y purificacion de la vitamina b12.

1.1. Microorganismos productores de vitamina b12

Los microorganismos productores de vitamina bl2 se dividen en dos grupos segun su
respiracion celular: los anaerdbicos (Propionibacterium freudenreichii, Propionibacterium
shermanii,  Butyribacterium  methylotrophicum,  Bacillus  megaterium, Salmonella
typhimurium, Rhodopseudomonas protamicus y Escherichia coli) y los aerobios (Nocardia
rugosa, Pseudomonas denitrificans, Nocardia gardneri, Acetobacter pasteurianus,
Streptomyces olivaceus, Pseudomonas sp. y Rhizobium cobalaminogenum) [12][13]. Sin
embargo, los cultivos de bacterias que mas han sido estudiados para la produccion de esta
vitamina han sido las Pseudomonas denitrificans, Acetobacterium sp., Propionibacterium
freudenreichii 'y Propionibacterium shermanii [14]. En la actualidad, con los avances
biotecnoldgicos y la modificacion genética, se estan investigando las especies Bacillus
megaterium y Escherichia coli para mejorar el rendimiento de este proceso mediante

manipulacion de ADN [15].

Las especies Pseudomonas  denitrificans,  Propionibacterium  freudenreichii 'y
Propionibacterium shermanii son las mas utilizadas para este proceso, sobre todo en la
industria, debido a su alta productividad natural y a su rapido crecimiento [16]. En tal sentido,
el microorganismo Pseudomonas denitrificans cuenta con una alta productividad de 60 mg/L,
si se utiliza como sustrato sacarosa, y de 214.3 mg/L, si se le afiade el precursor vitaminico

5,6-dimetilbenzimidazol (DMBI) tal como se presenta en la tabla 1.1, esta fermentacion dura
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hasta 168 horas [10]. Por otra parte, las bacterias Propionibacterium freudenreichii y
Propionibacterium shermanii son las que cuentan con el reconocimiento Generally
Recognized as Safe (GRAS) de la Administracion de Alimentos y Medicamentos de los
Estados Unidos (FDA) [17]. Ambas poseen una alta productividad de vitamina b12 (de 60.0
mg/LL  con Propionibacterium shermanii y de 206.0 mg/L con Propionibacterium
freudenreichii en proceso semicontinuo) sin requerir de manipulacion genética, usando como
sustrato glucosa y 5,6-dimetilbenzimidazol (DMBI) como precursor vitaminico [18], este tipo
de fermentacion se da en 120 h [19]. Asimismo, es fundamental tener en cuenta un buen
control de la concentracion de los subproductos metabolicos inhibidores como: el acido

propidnico [14], el acido succinico y acido acético [20].

Tabla 1.1: Informaciéon importante para el cultivo de los microorganismos mas utilizados en

la industria para producir vitamina b12. Adaptada de [6] [21]

Especies de Produccién
Via microorganismos Principales sustratos Reactor [mg/L] Fuente
Sacarosa, betaina Batch 60.0 [18]

Sacarosa, betaina,

DMBI Batch 204.3 [22]
) Pseudomonas
aerobio ,
denitrificans Sacarosa, betaina,
DMBI Semicontinuo 177.0 [22]
Sacarosa, betaina,
DMBI Semicontinuo 200.8 [16]
Lactato Batch 1.7 [23]
Glucosa, DMBI Semicontinuo 206.0 [18]
Propionibacterium Glucosa, DMBI Semicontinuo 56.76 [13]
. Jfreudenreichii Glucosa, DMBI ISPR semicontinuo 43 [24]
anaerobio

Glucosa, glicerol,

DMBI Semicontinuo 43.2 [24]

Propionibacterium

shermanii Glucosa, DMBI Semicontinuo 60.0 [18]
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1.1.1. Fuentes de carbono para la produccion de vitamina b12

Las fuentes de carbono para la bacteria P. freudenreichii pueden ser alcoholes como metanol,
etanol e isopropanol; hidrocarburos como alcanos, decano y hexadecano y la mas usada a
nivel industrial la glucosa [25]. Existen dos sustratos posibles para la obtencion de vitamina
b12 por un lado el lactato con una produccion de 1.7 mg/L [23], y por el otro, la glucosa con
DMBI con un rendimiento de 206.0 mg/L [26] siendo esta ultima la opcidn mas
recomendable para produccién comercial por su alto rendimiento que puede ser comparada
con la productividad de la Pseudomonas denitrificans, utilizando como sustrato sacarosa,
betaina y DMBI, pero con una especie mas segura para la industria de alimentos. Por lo que

en este estudio el sustrato empleado es la glucosa.

En tal sentido, la siguiente matriz de decision (tabla 1.2) resume los criterios de consumo de
oxigeno, condiciones de operacion como la temperatura y presion, cinética y capacidad de
produccion, UuUnicamente para los microorganismos Pseudomonas denitrificans 'y
Propionibacterium freudenreichii, debido a que son los mas empleados para este tipo de
procesos dentro del resto de microorganismos. Donde 5 es la puntuaciéon mas alta para el
microorganismo que mas se ajusta a cada criterio, siendo propionibacterium freudenreichii

con 24 puntos.

Tabla 1.2: Matriz de decision del proceso para la seleccion del microorganismo. Adaptada de

[25][23][26]
Microorganismo Consumo Condiciones Cinética Capacidad de Seguridad Total
de oxigeno  de operacion produccion
Pseudomonas 1 5 3 5 3 17

denitrificans

Propionibacterium 4 5 5 5 5 24
freudenreichii

Donde:
- Consumo de oxigeno: 1 mayor consumo de oxigeno - 5 nulo consumo de oxigeno
- Condiciones de operacion: 1 temperatura y pH extremos - 5 temperatura moderada y
pH neutro
- Cinética: 1 mayor tiempo de fermentacidon - 5 menor tiempo de fermentacion

- Capacidad de produccion: 1 menor produccién - 5 mayor produccion
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- Seguridad: 1 menos aprobado para consumo humano - 5 mas aprobado para consumo

humano

1.2. Vias de conduccion para la fermentacion por P. freudenreichii

1.2.1. Fermentacion anaerobica

Existen dos vias para la produccion de vitamina b12, aerdbico y anaerobico (Tabla 1), estas
tienen pasos similares, pero se diferencia que el Cobalto se inserta durante la etapa inicial de
la biosintesis de vitamina b12 en la via anaerdbica, mientras que esta reaccion ocurre después
de varios pasos en la formacion del anillo de corrina en la via aerobia [27]. Bykhovskii,
Zaitseva y Eliseev reportaron la fermentacion sumergida y anaerdbica en una fase para la
produccion de vitamina b12 por Propionibacterium freudenreichii alcanzando rendimientos
de 206.0 mg/L [14] [18]. Esta se lleva a cabo en un tanque agitado discontinuo y con un
impulsor mecéanico a una temperatura de 30°C y pH de 7 por un tiempo de 120 h. El
precursor vitaminico que es el DMBI es agregado a las 84 h con la finalidad de aumentar el
rendimiento de la produccién microbiana de la cobalamina [22]. El medio de fermentacion
consiste en una solucion buffer (dihidrégeno fosfato de potasio) para un mantener pH neutro
y tiene como fuente de carbono la glucosa, como fuente de nitrégeno al sulfato de amonio,
ademas del licor de maceracion de maiz, y cloruro de cobalto que proporciona el i6n cobalto
que requiere la cobalamina [14]. Se le puede afadir cianuro de hidrégeno, el cual es
peligroso, o cianuro de potasio para transformar toda la cobalamina en cianocobalamina [28],

la forma mas estable de la vitamina b12 que no se encuentra en la naturaleza.

1.2.2. Fermentacion en dos fases anaerobica y aerdbica

Si bien la via mas utilizada es la anaerobia, el Propionibacterium freudenreichii es un
microorganismo aerotolerante porque al optar por un modelo anaerdbico/aerdbico el anillo de
corrina de vitamina b12 se sintetiza por la via anaerdbica mientras que la sintesis del ligando
inferior requiere oxigeno [27]. Para esta fermentacion en dos fases es fundamental una sal de

cobalto para formar la cobalamina y el medio que consta de glucosa, licor de fermentacion de
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maiz y betaina. Las condiciones de pH y temperatura son las mismas que en la fermentacion
anterior, 7.5 y 30°C respectivamente. Al afiadir el inoculo, luego de la esterilizacion, inician
las fases de produccion. Primero la anaerdbica que dura entre 2 a 4 dias y se forma en su
mayoria 5 -deoxyadenosylcobinamida sin oxigeno; y luego, se realiza la siguiente etapa
aerébica que dura 4 dias donde hay aireacion (O2) y se produce pseudo-cobalamina donde se
pueden obtener niveles de cobalamina de hasta vitamina b12 de 0,6 pg/ml [29]. A nivel

industrial, estas dos fases se dan de forma continua utilizando dos reactores [25].

En tal sentido, la siguiente matriz de decision (tabla 1.3) resume los criterios de consumo de
oxigeno, condiciones de operacion como la temperatura y presion, cinética, produccion de
vitamina b12 y complejidad del proceso detallados previamente. Donde 5 es la puntuacion
mas alta que se le otorga a la via de fermentacién que mas se ajusta a cada criterio, siendo la

fermentacion anaerobica la seleccionada para este estudio.

Tabla 1.3: Matriz de decision del proceso para la seleccion de la vias de conduccion de la

fermentacion.
Vias para la Consumo Condiciones Cinética  Produccion de  Complejidad Total
fermentacion de oxigeno  de operacion vitamina b12 del proceso
Fermentacion 5 5 5 5 5 25
anaerobica
Fermentacion 2 5 3 1 4 15

anaerdbica y aerobica

Donde:
- Consumo de oxigeno: 1 mayor consumo de oxigeno - 5 nulo consumo de oxigeno
- Condiciones de operacion: 1 temperatura y pH extremos - 5 temperatura moderada y
pH neutro
- Cinética: 1 mayor tiempo de fermentacion - 5 menor tiempo de fermentacion
- Produccion de vitamina b12: 1 menor produccién - 5 mayor produccion

- Complejidad de proceso: 1 mayor complejidad - 5 menor complejidad
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1.3. Métodos empleados en la fermentacion con P. freudenreichii

Uno de los subproductos generados durante la fermentacion es el acido propidnico. Este
compuesto producido en gran cantidad ocasiona la inhibicion de las bacterias. Es por ello que
se debe de tener un control de dicho subproducto para el libre crecimiento de las células

microbianas y la biosintesis de vitamina b12 [30].

En tal sentido, uno de los métodos empleados para la produccion de esta vitamina es la
biosintesis ex situ de vitamina b12 utilizando como tecnologia el acoplamiento de separacion
por membrana. Aqui, el fermentador se conecta directamente con una membrana, la cual
permite separar y recircular al biorreactor las moléculas pequefias (agua, aminoacidos, acido
propioénico, glucosa) de las células P. freudenreichii, consiguiendo una suspension celular
concentrada a la que se le aiade DMBI para obtener vitamina b12 [13]. Con este método se

alcanza una concentracion de 56.76 mg/L de vitamina b12 en 144 h [13].

Por otro lado, Wang et al. (2012), presentan el método ISPR (eliminacion de producto in situ)
para la produccion simultanea de 4cido propidnico y vitamina b12 con un biorreactor basado
en EBAB (biorreactores de adsorcion de lecho expandido), el cual recupera acido propionico
por medio de un sistema de columnas y permite que el caldo de fermentacion con las células
microbianas mantengan un nivel de 4cido propidnico adecuado para el crecimiento de estas y
la biosintesis de vitamina b12 [24]. La fermentacién por este método permite obtener una

concentracion de vitamina b12 de 43,04 mg/L en 160 h [24].

Por ultimo, el tipo de biorreactor méas empleado es el batch, donde no hay una separacion del
acido propidnico durante la fermentacién. De acuerdo con el estudio realizado por Wang et
al. (2015) afirman que el control de la concentracion de acido propionico de 10 a 20 g/l en la
etapa inicial (desde el inicio hasta las 60 h) y de 20 a 30 g/l en la etapa tardia de la
fermentacion (desde las 60 h hasta el final del proceso) puede mitigar la inhibicion celular y

mejorar la biosintesis de vitamina b12 [24].
En tal sentido, la experimentacion realizada por Wang et al. (2014), donde no se elimina el

acido propionico durante la fermentacion, presenta como resultado una cinética que mantiene

la concentracion de acido propionico en los intervalos establecidos por el anterior estudio; y a
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pesar de obtener una concentracion de vitamina b12 menor que los anteriores métodos (42.5
mg/L), el tiempo de fermentacion (120 h) y la simplicidad del método hacen que la
fermentacion en un biorreactor batch sea la mejor opcidon a emplear [31]. De esta manera, las

figuras 1.3.1, 1.3.2 y 1.3.3 presenta las graficas de dichos métodos de fermentacion.

12 A

s ) D

21 15 14 13 12 22 23

Figura 1.2. Método ISPR con biorreactor basado en EBAB [24].
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Figura 1.3. Método de biorreactor batch [31]

En tal sentido, la siguiente matriz de decision (tabla 1.5) resume los criterios de condiciones
de operacion, complejidad en la biorreaccion, cinética de formacion del producto y capacidad
de produccion. Donde 5 es la puntuacion mas alta que se le da al biorreactor que mejor se
ajusta a cada criterio, en el cual el biorreactor batch, recibe la mayor calificacion por su

simplicidad, pese a una menor capacidad de produccion.

Tabla 1.4: Matriz de decision del proceso para la seleccion de la configuracion del

biorreactor.
Condiciones Complejidad en Cinética de Capacidad de
Biorreactor de operaciéon la biorreaccion formacion del produccion Total
producto
Biorreactor con 5 3 3 5 16
separacion con
membrana
ISPR con reactor 5 2 4 4 15
basado en EBA
Biorreactor 5 5 5 4 19
batch
Donde:

- Condiciones de operacion: 1 temperatura y pH extremos - 5 temperatura moderada y

pH neutro
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- Complejidad de proceso: 1 mayor complejidad - 5 menor complejidad
- Cinética: 1 mayor tiempo de fermentacion - 5 menor tiempo de fermentacion

- Capacidad de produccion: 1 menor produccion - 5 mayor produccion

1.4. Recuperacion y purificacion de la vitamina b12

La recuperacion y purificacion de la vitamina bl2 se compone de diversas etapas:
centrifugacion, molienda, adsorcion, cristalizacion y secado [32]. En primer lugar, se separa
el microorganismo del medio de cultivo mediante una centrifugacion, una operacion
comunmente empleada a gran escala [14], incluso existen pruebas a escala piloto que utilizan
la centrifuga a 5000 rpm logrando una buena separacion [32] [34]. Asi, la baja temperatura de
funcionamiento, la purificacién y concentracion lograda, son las principales ventajas de la
centrifuga frente a otras tecnologias, ya que garantiza la estabilidad del producto [35]. Por
otro lado, la produccion de la vitamina bl2 es intracelular por lo que necesita de una
liberacion del producto mediante una lisis celular por medio de operaciones térmicas,
tratamiento con enzimas bacterioldgicas, disrupciéon mecanica de las células, tratamiento con
productos quimicos, entre otros [33]. Dentro de estas operaciones, la mas empleadas son la
disrupcion mecéanica por molino de bolas [36] y la térmica que requiere mantener a los
microorganismos a 90°C durante un periodo de 6h [33], elevando los costos operacionales.
Posteriormente, se realiza otra separacion empleando nuevamente una centrifuga, para
remover los debris celulares [28] del medio intracelular, en donde se encuentra el producto de
interés [37]. En esta etapa el nivel de pureza es de 80%, apto para industria de alimentos para
animales, mas no para uso humano farmacéutico que requiere una pureza mayor al 95%. Por
ende, se anaden las etapas de adsorcion y desorcion en torres de empacados de intercambio
i6nico con resinas como IRC-50 o Duolite S861 y consecutivamente una elucion con un

compuesto fenolico como solvente de la cobalamina [36].

Por ultimo la fase liquida que contiene la vitamina bl2 se somete a tratamientos de
cristalizacion pues este equipo es ampliamente usado en escala industrial por su versatilidad
dado que se puede obtener una pureza de 99 %, manejar la operacion para que se produzcan
cristales uniformes y las temperaturas de operacion son moderadas [38]; esta unidad opera al
vacio a 0.15 atm y 49°C [36] que luego se deriva a una operacioén de secado, en donde se
busca obtener un polvo rojo cristalino con una pureza del 98%, apta para el consumo humano

[33]. En tal sentido, para esta ultima etapa se recomienda el empleo de un secador por
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atomizacion, debido a que presenta un ahorro energético mejorado, tiene una mayor
capacidad de operacion y el tiempo de operacion es menor ya que no posee una gran cantidad
de pasos a desarrollar como en el filtro - secador [39] [40]. Asimismo, solo consume aire para
la separacion, el cual no representa un gasto econdémico, a diferencia del filtro que emplea
agua para el lavado del producto y nitrogeno gaseoso para la esterilizacion del medio [41].
Por ultimo, en el secador, la vitamina bl2 se logra recuperar en su totalidad gracias a la
geometria del equipo, a comparacion del filtro, en donde muchas veces quedan trazas de torta
en el filtro generando ademas un riesgo o potencial de contaminacion cruzada para el

siguiente lote [42].
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CAPITULO II

MARCO TEORICO

2.1. Vitamina b12

La vitamina bl2 o cobalamina, es una vitamina hidrosoluble y un micronutriente esencial
para el organismo. Esta se encuentra en los alimentos de origen animal y su produccion
comercial es bacteriana [43]. Ademads, funciona como coenzima para regular reacciones
bioquimicas cruciales en las células, incluido el metabolismo de aminoacidos y acidos grasos,
la biotransformacion de proteinas, la produccion de energia, el correcto funcionamiento del
sistema neuroldgico, la sintesis de hemoglobina, asi como la sintesis y regulacion del ADN

(Anexo 1) [44].

2.1.1. Estructura y composicion quimica

La estructura quimica de la vitamina b12 observada en la Figura 1, esta conformada por una
estructura tetrapirrol que presenta un nucleo corrina, dando lugar a un nucleo macrociclico
casi plano el cual posee un atomo central de cobalto [28]. Dicho i6n, se encuentra compuesto
por seis valencias: cuatro de las cuales estan unidas a anillos pirrol reducidos, los cuales a su
vez poseen tres tipos de sustituyentes como metilos, acetamidos y propionamidos; otra se
encuentra unida al 5,6-dimetilbenzimidazol, el cual se encuentra enlazado al grupo
propionamide de uno de los anillos pirrol; y la Gltima estd unida a diferentes radicales, los
cuales indican la familia de cobalamina en la que se encuentra la molécula ya sea cianuro
(cianocobalamina), hidroxilo (hidroxicobalamina), metilo (metilcobalamina) y desoxiadenosil
(desoxiadenosilcobalamina) [45][46][47]. En tal sentido, la figura 2.1 muestra la estructura

quimica de nuestra molécula.
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Figura 2.1. Estructura quimica de la cobalamina [48].

La formula molecular de la vitamina es C 63H 886 oN 14014P, y se presenta en la forma de un

solido cristalino de color rojo oscuro, inodoro, higroscopico, estable en un rango de pH de 4 a
6, soluble en solventes altamente polares y no soluble en compuestos organicos [45].
Asimismo, su bioquimica es explicada por medio de la quimica mediada por el ion cobalto y
su capacidad para formar enlaces cobalto-carbono. En sintesis, el cobalto posee la capacidad
de cambiar su estado de oxidacion a Co(I), Co(Il) y Co(IIl), facilitando diversas reacciones

en el organismo [48].

2.1.2. Dosaje y comercializacion

Las industrias farmacéutica y alimentaria han visto la forma de presentar a la cobalamina
como medicamento o afadirlo en suplementos alimenticios para llegar al requerimiento
diario de esta vitamina en las personas. Es asi como esta sustancia se suele encontrar en
conjunto con otras vitaminas del complejo B o individualmente [49], y de acuerdo a la
deficiencia presentada por el paciente, la vitamina b12 se administra en una dosis de 3 mg por
dia (para personas con buena absorcion de vitamina b12) o de 1000 - 2000 mg por dia (para

personas con mala absorcion o déficit de vitamina b12) [50].
Asimismo, se establecen ciertas especificaciones que se deben cumplir al momento de

comercializar este producto (Anexo 2). En este sentido, segun la Farmacopea Europea, la

produccion de vitamina bl2 por fermentacion debe de alcanzar una pureza del 80% para
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consumo animal y del 96% para consumo humano [51]. Ademas, el producto obtenido ha de
conservarse en recipientes sellados que impidan el paso de la luz y la humedad. La Tabla 2.1

reune algunas de las especificaciones de esta vitamina.

Tabla 2.1: Especificaciones de la vitamina b12. Adaptada de [52]

Nombre comercial Cianocobalamina
Formula quimica C¢:HgsCoN,,O,,P
Forma y color Polvo rojo oscuro
Sabor y olor Insipido e Inodoro
pH 6

Densidad relativa 1.35 alos 20°C
Solubilidad Soluble en agua o etanol

Insoluble en acetona, cloroformo y éter

Punto de fusion > 300 °C (se descompone antes de fundirse)
Condicion de almacenamiento Bien cerrado y seco
Temperatura de almacenamiento 2-8°C

Por otra parte, existen 3 formas para comercializar esta vitamina:

- Spary Nasal: se emplea para el mantenimiento de las concentraciones de vitamina b12
tras la normalizaciéon con terapia intramuscular en pacientes con deficiencia, mas no
para tratar la deficiencia de vitamina b12 recién diagnosticada [53] [54].

- Formas inyectables: se usan para tratar las deficiencias de vitamina b12 por diversas
causas, con o sin manifestaciones neuroldgicas. Estas se pueden administrar por via
intramuscular o subcutanea profunda pero nunca se ha de aplicar por via intravenosa
[55] [54].

- Formas orales: se utilizan en pacientes que necesiten suplementos por diversas
razones. Sin embargo, no se recomienda en pacientes con malabsorcion, debido a que

estas formas se absorben principalmente en el tracto gastrointestinal [56] [54].
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2.1.3. Estudio de mercado de la vitamina b12 y sus derivados

El aumento en la adopcion de habitos relacionados con la salud y el bienestar por parte de los
consumidores, junto con el creciente enfoque en la prevencion promovido por las recientes
politicas de salud publica, ha llevado a un incremento en el uso de vitaminas y suplementos
alimenticios [28]. En tal sentido, el mercado global de estos compuestos incrementd su

tamafio, convirtiéndose en uno altamente competitivo.

En este contexto, la vitamina bl2 y sus derivados (mecobalamina, empleada como
suplemento para tratar deficiencias de vitamina bl2; cobamina, presente en suplementos
especificos; adenosilcobalamina, que desempefia un papel crucial en el metabolismo de los
acidos grasos y en la produccion de energia celular; entre otros) estan aumentando su empleo
en varias industrias de consumo final, como suplementos dietéticos, bebidas funcionales,
alimentos, cosméticos, entre otros, debido a sus multiples beneficios y la creciente demanda

de productos con etiquetas limpias [49] [57].

Dicho esto, los principales paises consumidores de estos compuestos son: Estados Unidos,
dominando el mercado americano debido a su alto consumo de estos productos en forma de
polvo; Alemania, controlando el mercado europeo debido al alto consumo rutinario de los
usuarios; y China, manejando el mercado de Asia y del Pacifico debido a que posee una gran
poblacién interesada en consumir una gran cantidad de suplementos vitaminicos naturales

[57] [58].

Por otro lado, en cuanto al mercado de exportaciones, el pais con un mayor porcentaje de
exportacion de la vitamina b12 y sus derivados es China, con un monto de $165 M; seguido
de Francia, que cubre un monto de $50,6 M y los Paises Bajos con un total de $24.2 M,
representando un 49.8%, 15.3% y 7.31%, respectivamente. Por otra parte, al respecto de las
importaciones, los paises que cuentan con un mayor porcentaje son: Estados Unidos, con un
total de $72.4 M; India, con $35.3 M y Paises Bajos con $14.4 M; representando un 21.8%,
10.7% y 4.36% del total mundial importado, respectivamente [59].

Con respecto al mercado peruano, el total importado de esta vitamina y sus derivados fue
14942 kg, lo cual representa un gasto anual de 11 203 000 USS. Asimismo, los paises de

donde mas se importa son: China con un 76% de las importaciones y un monto de 8 476 400
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USS$, Francia con un 16% del total que asciende a los 1 742 300 USS$, y Austria con un 5.8%
y un total de 644 400 USS$ [7].

Finalmente, el precio de venta de esta vitamina por parte de las empresas productoras es muy
variable y se encuentra dentro de un rango de 1000 a 100 $/g aproximadamente. En tal
sentido, se cuenta con las siguientes companias: Alfa Aesar, ubicada en Estados Unidos y con
una venta de vitamina b12 de 121 $/g; TCI Chemical, localizada en China y con un precio de
800 $/g; Sigma Aldrich, situada en Alemania y con un monto de 606 $/g; Crysdot,
encontrada en Estados Unidos y con un valor de vitamina b12 de 180 $/g; Frontier Specialty
Chemicals, ubicada en Estados Unidos y con un precio de venta de 105 $/g; DC Chemicals,

situada en Reino Unido y con un monto de 800 $/g; entre otros [64].

2.2. Microorganismo productores

2.2.1. Propionibacterium Freudenreichii

La Propionibacterium freudenreichii es una actinobacteria, perteneciente al grupo de las
bacterias propionicas. Este microorganismo se divide en dos subespecies, la
Propionibacterium freudenreichii sp. shermanii o también conocida como Propionibacterium
shermanii, y la Propionibacterium freudenreichii sp. freudenreichii o también llamada
Propionibacterium freudenreichii. Esta Ultima se emplea tradicionalmente en la industria
alimentaria como productor de vitaminas y probidticos comerciales, asi como para la
elaboracion de bioconservante e iniciador de maduracién de quesos [61]. Asimismo, esta
bacteria es de crecimiento lento e inmovil, posee una forma de bacilo y no es formadora de
esporas [28]. En vista de ello, las Propionibacterium freudenreichii trabajan en un ambiente
anaerobio pudiendo fermentar una variedad de sustratos, incluidos carbohidratos, azlcares,
polioles (glicerol, eritritol y adonitol) y 4cidos organicos (acidos lactico y glucénico), y
dando como principales productos al CO2 y los acidos propidnicos, acéticos y succinicos

[62].
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2.2.2. Crecimiento microbiano

De acuerdo con lo anterior, la evolucién en el tiempo de la bacteria estudiada sigue un
comportamiento tipico. Este crecimiento es denotado en cuatro etapas: la fase de adaptacion,
la fase exponencial, la fase estacionaria y la fase de muerte. Es deseable que la primera fase
tenga una duracion muy corta dentro del biorreactor, inoculando bacterias que se encuentren
en la fase exponencial preparadas anteriormente en el tren de siembra [28]. En la etapa de
crecimiento exponencial, es requerible tener un control sobre el medio, ya que algunos de los
subproductos generados, como el acido propidnico, pueden afectar el crecimiento y
desarrollo bacteriano debido a que puede generar la acidificacion del medio [63].
Adicionalmente, la fase estacionaria se caracteriza por el agotamiento de nutrientes y la
disminucién de espacio, lo que ocasiona que la multiplicacion microbiana cese y su velocidad
de crecimiento disminuya. A continuacion, la Tabla 2.2 presenta un breve resumen del
crecimiento celular en un sistema batch, mostrando el valor aproximado de la velocidad

especifica de crecimiento.

Tabla 2.2: Resumen del crecimiento celular en un cultivo discontinuo. Adaptada de [64]

Fase Descripcion Velocidad especifica de
crecimiento
Las células se adaptan al u=0
Adaptacion nuevo ambiente. No existe 0 t=0-20h

existe muy poco crecimiento

Crecimiento exponencial El crecimiento alcanza su u = u max
maxima velocidad t=20-80h
Estacionaria Cesa el crecimiento u=0
t=80-120h
Muerte Las células pierden su u<o
viabilidad y se rompen t no es considerado

2.2.3. Modelamiento matematico para el crecimiento microbiano

Es importante sefialar que se tendran en cuenta las fases del crecimiento exponencial y

estacionaria, ya que la fase de adaptacion resulta ser muy pequefia y la fase de muerte no es
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considerada. Dicho esto, la velocidad de crecimiento celular se describe mediante la siguiente

ecuacion [64].

rX = pX (1)

Donde, rX es la velocidad volumétrica de produccion de biomasa (kg/m3.s), X es la
concentracion de células (kg/m3) y p es la velocidad especifica de crecimiento (s-1). En tal
sentido, la ecuacidon anteriormente modelada para un sistema cerrado, donde el tinico proceso

que afecta a la concentracion celular es el crecimiento, obedece la siguiente expresion:

Ahora, la velocidad especifica de crecimiento, también depende de la concentracion del
sustrato dentro del biorreactor. Esta relacion es expresada mediante la ecuacion de Monod

[64].

Donde, S es la concentracion del sustrato, umax es la velocidad especifica maxima de
crecimiento y Ks es la constante del sustrato. De esta forma, teniendo los datos de dichos

parametros se genera la curva mostrada en la figura 2.2.
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Figura 2.2. Gréfica de velocidad especifica de crecimiento vs concentracion de sustrato. [64]

Por otra parte, dentro de la estequiometria de las reacciones bioldgicas se encuentran los
rendimientos de la biomasa con respecto al sustrato, del producto con respecto al sustrato y a
la biomasa, y del subproducto principal (4cido propidnico) con respecto al sustrato y a la

biomasa. Datos que se obtienen a partir de las expresiones planteadas a continuacion [65].

AX

YX s = Tas ®)]
Vs = a5 ©
Yo = o O
YAP/S - % (®)
Ve = a0 O

Una vez determinadas las expresiones de rendimiento, se plantea la ecuacion que describe la
variacion del sustrato con respecto al tiempo de fermentacion, empleando las ecuaciones 3 y

5.
dt

das 1 X
_ZT/SX? (10)

Finalmente, como ultima expresion a considerar, es la ecuacion que describe la formacion del

producto a lo largo del tiempo de fermentacion. En tal sentido, es necesario considerar que
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los productos microbianos se pueden clasificar en tres categorias principales, tal como se
aprecia en la figura 2.3: los productos que se producen simultdneamente con el crecimiento
microbiano, los productos que tienen lugar durante la fase estacionaria y los productos que se

desarrollan durante la fase de crecimiento [65].

X
or Vg
P X ;f
f! P
Fi
Time Time

(b) (c)

Figura 2.3. Patrones cinéticos de crecimiento y formacion de productos en fermentaciones
discontinuas: (a) formacion de productos asociados al crecimiento, (b) formacion de
productos asociados al crecimiento mixto y (¢) formacion de productos no asociados al

crecimiento. [65]

Asi pues, se sabe que la vitamina b12 se forma durante el crecimiento celular, lo cual se
conoce como crecimiento mixto. Por lo tanto, la tasa especifica de formacion del producto

viene dada por la ecuacion de Luedeking-Piret (Ec. 11).
q,=an, + B (1)

Donde, q,es la velocidad especifica de produccioén del metabolito (vitamina b12), a'y 8 son
constantes halladas a partir de la grafica de M, Versus q, y i es la tasa especifica de

formacion del producto.
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2.3. Materias primas para la sintesis de vitamina b12

Con respecto a las materias primas que componen el medio de cultivo para la sintesis de

vitamina b12, la tabla 2.3 detalla cada una de ellas junto con su respectiva funcién durante la

fermentacion.

Tabla 2.3: Descripcion de las materias primas que componen el medio de cultivo.

Materia prima  Funcion en la fermentacion Formulacion o Referencia
composicion
Fuente de carbono en Ila
Glucosa sintesis de vitamina bl12, CeHiOs [66]
sirviendo como alimento para
las bacterias.
Fuente de nutrientes 50% de agua
LlCOl‘-(’ie relativamente econdmicos 50% de solidos:
maceracion de
maiz (CSL) para formar el medio de proteinas solubles, [63] [28]
cultivo, forma parte de la nitrogeno proteico,
solucion fosfatada. aminoacidos libres,
carbohidratos, minerales,
acidos organicos y
azucares reductores.
Sulfato de Fuente de nitrégeno para las (NH,),SO, [68]
amonio .
bacterias.
Buen regulador de la acidez
Dihidrogeno . KH,PO,
ffi
fosfato de (sustancia  buffer) y wun [69]
potasio perfecto agente quelante.
Sustancia que cede un i6n
. 1
Cloruro de cobalto necesario para la CoCl, [28]
cobalto

produccion de la cobalamina.
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Precursor Promueve la formacion de

vitaminico 5,6 vitamina b12, uniéndose a la CoHioN,

[29]
dimetilbenzimi cobinamida y dando como

dazol (DMBI) resultado la cobalamina.

2.4. Fermentacion

A lo largo de la historia, la fermentacion ha sido un método de preservacion de alimentos. En
la actualidad, diariamente seguimos consumiendo alimentos provenientes de esta técnica que

esta encontrando nuevos campos como el de los biocombustibles.

Este es un proceso metabolico donde los microorganismos transforman carbohidratos como
azucares para generar nuevos productos con energia en presencia o ausencia de oxigeno,
conocidos como fermentacion aerdbica y anaerdbica [70]. Este proceso bioquimico es
comunmente utilizado en industrias como la alimentaria para la produccion de quesos,
yogures y bebidas alcohdlicas como cerveza y vino. Otro uso comun, es en la farmacéutica

para la produccion de antibioticos, proteinas, vitaminas y vacunas.

En esta investigacion, se tienen dos etapas previas de pre fermentacion para dar pie al
corazon de la produccion de la vitamina b12 que desarrolla una fermentacion en ausencia de
aire tal como se discutié en la seccién de revision critica, utilizando el microorganismo
Propionibacterium Freudenreichii que es apto para consumo humano con un adecuado
rendimiento, empleando como carbohidrato la glucosa en el medio de cultivo para su
desarrollo microbiano, que tras la fermentacion se obtiene el producto intracelular, es decir

dentro de la bateria empleada dando fin asi a la etapa de fermentacion.
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2.5. Etapas importantes posteriores a la fermentacion

2.5.1. Adsorcion

La operacion de adsorcion en lecho fijo es una de las mas usadas a escala industrial para el
trabajo con material biologico. Aqui, el transporte de las especies desde la fase movil a la fase
estacionaria, tiene lugar a través de una capa de transferencia de masa en la superficie de la

particula, de manera que los solutos se difunden a través de los poros hasta un sitio de union
[35].

R A

b

T

-

b e e — e —

c:';:

Corresponding effluent
breakthrough trace

Time on stream

Figura 2.4. Progreso de un frente de transferencia de masa estable a través de un lecho de

adsorcion y de la concentracion del efluente [71]

Para el disefio de este equipo, se formulan las relaciones de equilibrio, la capacidad de
adsorcion del sélido, la rapidez de adsorcidn, y las condiciones iniciales y de frontera del
sistema. En tal sentido, por medio de modelos se podra estimar la concentracion de soluto al

final de la adsorcion, el tiempo del proceso, la cantidad de adsorbente y la longitud de la

columna.

Teniendo en cuenta la bibliografia revisada, el método que mas se ajusta a esta operacion es
la Teoria Cinética, que consiste en la adsorcion isotérmica de un soluto que fluye a través de

un lecho fijo empacado con particulas difusoras. Asimismo, si se considera que todos los
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mecanismos controlantes de la adsorcion son significativos (pelicula, poro, cinética) y que la
isoterma describe el modelo de tipo Langmuir, se utilizard el modelo de las tres resistencias

para el desarrollo del balance de masa, energia y dimensionamiento del equipo [72].

2.5.2. Cristalizador - Evaporador

Esta unidad separa el soluto de una solucion formando cristales de cristales con un alto grado
de pureza, para esto se forman pequenios cristales (nucleacién) que posteriormente crecen
ambos regidos por la sobresaturacion como fuerza impulsora [72]. Esta saturacion se puede
dar por: enfriamiento, enfriamiento evaporativo, evaporacion térmica, o evaporacion térmica
al vacio, siendo esta ultima la utilizada en este proceso donde se transfiere calor al sistema

para evaporar el solvente (metanol) y generar la formacion de cristales con una presion de

0.15 atm [53].

El disefio requiere de una determinacion de las condiciones apropiadas de cristalizacion, estos
datos son experimentacion empirica, pues los diagramas de fase y la cinética para sistemas
especificos no suele estar disponible [65]. La eleccion del cristalizador se centra en su
volumen, pues para volumenes pequefios se utilizan cristalizadores lotes y para volimenes
superiores a las 50 ton/dia cristalizadores continuos, el ciclo de cristalizacion de estos equipos

dura entre 2 y 8 horas [72].

CONDENSACION INTERCAMBIADOR DE CALOR

ENTRADA AGUA
| I_ REFRIGERACION
MOTOR DEL RASCADOR :
i Bl = SALIDA AGUA REFRIGERACION
CAMARA DE el
TANQUE DE

SALIDA TN §

EBULLICION CONDENSADO

ENERGIA TERMICA 1

ENTRADA S wd
BOMBA DE VACIO

SALIDA DE CONDENSADO
SALIDA DE CONCENTRADO

i¢= ENTRADA DE AGUA

Figura 2.5. Sistema de cristalizacion. [73]
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CAPITULO II1

MARCO METODOLOGICO

Este capitulo presenta las estrategias y procedimientos a seguir para el correcto desarrollo del
trabajo. En la Figura 3.1 se ilustra la disposicion general del desarrollo del proyecto mediante

un diagrama de flujo.

Determinacion de la
base de disefio

Planteamiento y
descripcion de las
etapas del proceso

Construccion del BFD

Obtencion de
parametros cinéticos

Determinacion de
volumenes en el
proceso UPSTREAM

Balance de masa del
proceso

Balance de energia de
los equipos principales

Dimensionamiento de
los equipos principales

Construccion del PFD

Calculos del CAPEX y
OPEX

Determinacion del
VAN, TIR y andlisis de
sensibilidad

Calculo del E-Factor y
analisis de riesgos

Figura 3.1. Diagrama de flujo de la metodologia del trabajo de investigacion.

3.1. Determinacion de la base de diseno

La capacidad productiva del proceso se determina en base a la demanda de vitamina b12 en el
Pert referenciados en datos estadisticos de las importaciones de esta vitamina (14 942 kg en
el afio 2021) [74]. En tal sentido, como se menciona en el marco referencial, existen dos
principales industrias consumidoras de esta sustancia, la veterinaria como aditivo alimentario

y la del consumo humano en industrias farmacéuticas, cosméticas y alimenticias. Asi pues,
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teniendo como referencia el mercado de esta vitamina en Argentina [28], se toma como
aproximacion un tercio de la importacion total y dicho valor se asigna para consumo humano,

dando un total de 4980.67 kg al afio. Sin embargo, para la presente investigacion se tomo el

1.5 %, dado que con este valor se obtiene un volumen del biorreactor de 33 m3, un valor
grande de abarcar. Por lo tanto, si se desease cubrir una mayor demanda requeria de un area
mas extensa y una mayor inversion por la exigencia de un bioreactor mas grande u otro que
trabaje en paralelo. Asimismo, dado a que no se cuenta con data propia experimental o
simulada no se puede optimizar este valor. En sintesis, la cantidad de vitamina bl12
mencionada es para un analisis mas manejable y detallado de manera practica, dado que este
estudio es un inicio para futuras investigaciones. De igual forma, esta cantidad se ajusta a
nuestro proceso de fermentacion, ya que de aumentar la produccion se necesitaria reevaluar la
viabilidad econémica de instalar més biorreactores y tanques de fermentacion, lo cual vendria

a ser una propuesta para futuros trabajos de investigacion.

3.2. Planteamiento y descripcion de las etapas del proceso

Para producir vitamina b12 con alta pureza, se han de seguir una serie de etapas. En tal
sentido, el proceso comienza con una reaccion biologica, para la cual se debe prever el medio
y el alimento necesario para que las bacterias desarrollen su funciéon adecuadamente y se
encuentren en Optimas condiciones para ser usadas. Finalmente, cuando el proceso de
fermentacion haya cesado, serd necesario separar el producto del resto de compuestos
encontrados al final de las reacciones. Para esto, es importante desarrollar una serie de
operaciones de separacion, concentracion y purificacion de manera que el producto se
obtenga a las condiciones deseadas (pureza 96%, estado s6lido seco y libre de contaminantes)
[21]. A continuacién, de acuerdo con la bibliografia revisada, se describen las etapas del

Proceso.

3.2.1. Preparacion del medio de cultivo y el in6culo

El proceso para la produccion de vitamina bl2, inicia con la preparacion del indculo, en

donde la cepa liofilizada Propionibacterium freudenreichii CICC10019 pasa por una serie de
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reactores de siembra para adaptar, preparar y disponer a los microorganismos para la
fermentacion. Estos equipos irdn incrementando su volumen de manera que la cepa crezca y
alcance la concentracion celular necesaria para ingresar al biorreactor principal. Asimismo, es
importante tener el control de algunos parametros, tales como: temperatura, pH, coeficientes
de transferencia de materia, tiempo de mezcla, agitacion y muchas otras, para evitar el
deterioro o dafio de los microorganismos. Una vez terminado el proceso en los
prefermentadores, el caldo gastado, la biomasa y los subproductos formados (dcido
propidnico, acético y succinico) son trasladados al biorreactor, en donde se llevara a cabo la

formacion de la vitamina b12.

Antes de finalizar el proceso en el segundo prefermentador, se lleva a cabo la preparacion del
medio de cultivo para el biorreactor, el cual inicia con la preparacion de la solucion de
glucosa, compuesta por glucosa monohidratada y el agua desionizada, y la solucion fosfatada,
compuesta por el licor de maceracion de maiz, el fosfato monopotasico, cloruro de cobalto,
nitrato de amonio y agua desionizada [21]. Dichas soluciones son llevadas a esterilizadores,
en donde por medio de un aumento de la temperatura (desde la temperatura ambiente hasta
aproximadamente los 115 °C) junto con un incremento de la presion (de 1 atm a 3 atm) [34],
sera posible su esterilizacion. Finalmente, se reduce la temperatura y la presion de ambas

soluciones, de manera que estén aptas para ingresar en el fermentador principal [14].

3.2.2. Produccion de vitamina b12 por fermentacion anaerobia

Esta etapa se lleva a cabo por via anaerobia en un reactor discontinuo de tanque agitado con
chaqueta durante un total de 120 h [31]. El cultivo se inocula en el medio de fermentacion a
30°C [38]. Conforme el proceso de fermentacion se va efectuando, comienzan a formarse
subproductos (4cido propidnico, acido acético y acido succinico) que generan un medio
acidificado. Para evitar esto, se cuenta con nitrato de amonio (NH,NO;) de modo que
neutralice el medio de cultivo. Asimismo, a las 48 h de fermentacion se adiciona el precursor
vitaminico 5,6-dimetil-benzimidazol (DMBI) para mejorar la produccion de la vitamina [75];
de manera que, al finalizar el proceso de fermentacion se obtenga una gran concentracion de

vitamina b12 dentro de las células microbianas.
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3.2.3. Operaciones de separacion

- Centrifugacion 1

Una vez finalizado el proceso de fermentacion, el caldo gastado, la biomasa y los
subproductos formados son trasladados a la primera operacion de separacion, la
centrifugacion [44]. Dicha operacion permitira separar el medio liquido (caldo y
subproductos) del solido (biomasa), de manera que se pueda recuperar la mayor parte de la

biomasa libre de caldo para luego enviarla a la etapa de lisis celular [14].

- Molienda

La biomasa microbiana es transportada a un molino de bolas, en donde se produce la ruptura
celular con el objetivo de romper las paredes y membranas celulares, para asi liberar el
material citoplasmatico celular donde se encuentra la vitamina bl12 [28]. Dado que en la
operacion se manejan velocidades elevadas, el nimero de colisiones entre perlas aumenta y la
temperatura en el interior se incrementa. Es por ello, que el molino ha de contar con una
camisa de enfriamiento, la cual genera que el medio en el interior de la cdmara salga a la

misma temperatura de ingreso [76].

- Centrifugacion 2

Una vez finalizada la lisis celular, la biomasa es transportada hacia una segunda
centrifugacion para separar el liquido citoplasmatico, el material genético y la propia
vitamina b12 del residuo solido conformado por las paredes y membranas celulares [77]. Asi
pues, una vez finalizada la operacion, el sobrenadante es desechado mientras que el liquido

alcanzado es enviado a la columna de adsorcion.
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3.2.4. Operaciones de purificacion

- Adsorcion/ Desorcion

Esta operacion consta de dos sub etapas intercaladas: la adsorcion y desorcion a 30 °C y pH 5
[28]. Durante la adsorcion, la parte acuosa de la segunda ultrafiltracidon, aun con restos del
medio de cultivo, y trazas de paredes y membranas celulares, ingresa a la columna de lecho
fijo empaquetada con la resina Duolite S861 compuesta por particulas de 0.4 mm de diametro
y porosidad intraparticular de 0.4 hasta saturarse [14]. En esta torre inicamente se adsorbe la
vitamina b12 practicamente en su totalidad y sale el medio intracelular residual [55]. Una vez
finalizada esta sub etapa, comienza la operacion de desorcion, para la cual ingresa a la torre

una solucioén de metanol al 40% que permite recuperar la vitamina absorbida [45].

- Cristalizacion

En cuanto al sistema de cristalizacion, este se encuentra compuesto por un tanque en donde se
lleva a cabo la operacion, un condensador para que el vapor generado en la operacion cambie
de fase a liquido y un tanque de almacenamiento en donde se conservara la solucion de

metanol en estado liquido.

En tal sentido, la operacion comienza con la llegada de la solucién de metanol con vitamina
b12 al tanque de cristalizacion. Aqui, la solucion es llevada a una temperatura de 49°C y una
presion de 0.15 atm para efectuar la cristalizacion [45]. En esta etapa la separacion se da
teniendo en cuenta que por cada 100 kg de vitamina b12 hay 2 kg de impurezas y que a su
vez un kilogramo de esta impureza esta compuesto por 0.129 kg de metanol y 0.875 kg de

agua [38].

Esta operacion logra retirar un gran porcentaje de la solucion de metanol en forma de vapor,
el cual es dirigido al condensador para obtener una solucion en estado liquido y a una
temperatura de 30 °C. Luego, dicho liquido es depositado en un tanque de almacenamiento,
para que al finalizar toda la operacion, el sistema sea despresurizado y retorne a la presion
atmosférica. Finalmente, la solucion de metanol ubicada en el tanque de almacenamiento es

recirculada a la columna de adsorcion para desorber el siguiente lote de vitamina bl2;
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mientras que, los cristales de esta vitamina junto con la solucién de metanol que no llego a

evaporar, fueron dirigidos al secador por atomizacion [14].

- Secado por atomizacion

La soluciéon de metanol junto con los cristales de vitamina b12 llegan al secador, para ser
separados practicamente por completo. La solucion de metanol encontrada en el aire en fase
gaseosa, se condensa para ser reutilizada en la etapa de desorcion del siguiente lote de
vitamina b12; mientras que, la vitamina seca pasa a ser almacenada para su posterior
distribucion. Para este equipo es necesario el uso de aire caliente, el cual ingresa con una
temperatura de 140 °C y sale a 85°C aproximadamente. El tiempo de esta operacion por lo
general tarda unas 5 horas y se obtiene la vitamina b12 en forma de polvo, para luego

proceder a su etapa de empacado [77].

3.3. Construccion del diagrama de bloques (BFD)

Con respecto al diagrama de bloques del proceso, este se divide en 4 etapas: preparacion del
medio de cultivo y el inoculo, fermentacion, separacion y purificacion; las cuales son

detalladas en la figura 3.2.

Agua Solucion fosfatada
| |
Solucion de J Preparacion del
elucesa medio de cultivo .
Caldo de
fermentacidn Liquido de
Fermentacion Centrifuga 1 [ fermentacion
Indculo de | Preparacion del
laboratorio noculo
Biomasa y liquido de fermentaciin residual
Biomasa y Liguide intracelular Metanol al 40%
liguide de v de fermentacitn . )
§ S—— Adsorcion /
Molienda Centrifuga 2 -
fermentacion & Desorcidn
residual
) | Solucidn de
Salido residual de biomasa metanol al 40% y
l vitamina b12
Solucion de Vitamina b12 en
metanol al 0% polve
Solucsin de vistalizacid i Secado por potve
metanol all 40% Cristalizacion atomizacién
vitamina b12 I
Soluckin de Leyenda
mataol sl 0% Preparacitn del medio de cultivo y e indeulo

Fermentacion
Etspa de separacion
Etapa de purificacion

Figura 3.2. Diagrama de bloques preliminar del proceso.
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3.4. Obtencion de parametros cinéticos

El modelo matematico empleado para el proceso de produccion de vitamina b12 es el modelo
de Monod. Partiendo de las ecuaciones de dicho modelo y de datos bibliograficos, se podran
hallar los parametros cinéticos como las concentraciones iniciales y finales de productos y
reactivos, la velocidad especifica de crecimiento, los rendimientos de la fermentacion, entre

otros.

Dado que el microorganismo, el sustrato, el medio de cultivo y las condiciones de
fermentacion del estudio de Wang, Jiao y Liu (2014) [31] son las mismas que el presente
informe, se tomaran los datos brindados por esta investigacion para el desarrollo de este
inciso. Es asi como el Anexo 3 muestra los datos de la cinética de fermentacion por lotes de
P. freudenreichii [31], en donde se evidencia que la fase de crecimiento empieza a las 20
horas y finaliza a las 80 horas. En tal sentido, considerando la Ec. 12, se halla el valor de la

velocidad de crecimiento celular.

nX = —- (12)
_ In(X)—In(Xo)
Ho= t—to
_ In(6.9) — In (0.6)
- 80—20

= 0.0407 (h")

Finalmente, los rendimientos de la biomasa con respecto al sustrato, del producto con
respecto al sustrato y a la biomasa, y del subproducto principal (acido propiodnico) con
respecto a la biomasa y al sustrato, se hallan siguiendo las Ec. 5, 6, 7, 8 y 9, y los resultados

son registrados en la tabla 3.1.

Tabla 3.1: Rendimientos de la fermentacion por lotes de P. freudenreichii. Adaptada de [31]

Rendimientos Valor

Yx/s (g/g) 0.123
Yb12/x (mg/g) 0.708
YblZ/s (mg/g) 5.644
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YAP/x (g/g) 0.502

Y0 (@2) 3.997

3.5. Determinacion de volimenes en el proceso UPSTREAM

Para determinar el volumen del biorreactor principal, serd importante considerar la demanda
anual, los parametros cinéticos del modelo de crecimiento microbiano y el tiempo de
fermentacion de un lote. En tal sentido, la Ec. 13, obtenida del estudio de Soares, Henares y

Roncador (2019), permitira hallar el volumen de este equipo [38]:

. Demanda a cubrir al aiio [kg vitamina b12/aiio] X Tiempo de fermentacion de un lote [h/lote
[m3/ClClO] — [kg / ] D, f [h/ ]

biorreactor Concentracién de vitamina b12 [mg vitamina b12/L]

(13)

Luego, se procedera a calcular los volimenes de los prefermentadores, partiendo del calculo
anterior junto con el valor de la concentracion de la biomasa al inicio de la fermentacion y la
concentracion al término de la etapa exponencial (Anexo 3), la cual es la misma en cada

equipo del tren de siembra.

3.6. Construccion del PFD

Para construir el PFD serd necesario considerar todo el proceso: la etapa upstream
(preparacion y del medio de cultivo y el indculo, y la fermentacidon anaerdbica) y la etapa
downstream (ultrafiltros, molienda, adsorcidon/desorcion, cristalizacion y secado por
atomizacion). Por ultimo, se emplearan equipos auxiliares teniendo en cuenta los puntos de

mezcla y bifurcacion, y las variaciones de presion y temperatura.

3.7. Balance de materia del proceso

Para realizar el balance de masa de los equipos correspondientes al proceso, se comenzara
planteando la Ec. 14, la cual serd modificada de acuerdo a las consideraciones de cada

equipo [65]:
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le
Fio — Fi + Gi_ TS (14)

Donde:

F. . flujo molar inicial del componente i
F v flujo molar final del componente 1

Gi: radio de generacion de la reaccion

dN
d—t': radio de la acumulacion del componente i del sistema

En tal sentido, primero nos enfocaremos en el balance de masa del biorreactor y los
prefermentadores. Para esto, serd importante tener en cuenta la composicion de las corrientes
de entrada, las cuales son obtenidas del estudio realizado por Wang, Xu, Du, Zhang, Wang y
Su (2020) [13], las consideraciones para el desarrollo del proceso y la estequiometria de la
reaccion bioldgica; para luego, definir la composicion de las corrientes de salida y la cantidad

de producto obtenido.

Con respecto al balance de masa del resto de equipos (intercambiadores de calor, ultrafiltros,
molino, adsorbedor, cristalizador, secador, entre otros), se seguird la secuencia de pasos

detallados en la figura 3.3.

Determinar las Definir las composiciones
consideraciones del de las corrientes de
equipo entrada
Determinar el grado de Definir la composicion de
separacion las corrientes de salida

Figura 3.3. Diagrama de flujo para el desarrollo del balance de masas en cada equipo.
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3.8. Balance de energia de los equipos principales

Dentro del proceso, existen ciertas operaciones que requieren alcanzar altas temperaturas, que
por lo general se adquieren al trabajar con corrientes de fluido caliente o energia eléctrica
para llevar a cabo este intercambio térmico. Asimismo, otros equipos necesitan de energia
eléctrica para aumentar o disminuir la presion, o usarla en forma de potencia para funcionar
un agitador. De igual forma, el balance energético sirve para controlar la temperatura de
algunos fluidos (por medio de chaquetas de enfriamiento), de manera que el proceso no se

vea afectado.

Por lo tanto, para realizar un adecuado balance de energia es necesario tener en claro las
consideraciones de los equipos, los flujos energéticos de entrada y salida, las variaciones de
la temperatura y el cuidado respectivo de las materias a trabajar para evitar cualquier
degradacion del producto. En tal sentido, la Ecuacion 15, se toma como punto de partida para
calcular el flujo de calor o el flujo de energia en forma de trabajo que ha de entrar o salir de

los equipos principales del proceso.
Q+W+ —A(H +E, + E,) = AE (15)
Considerando que cada etapa trabaja en un estado estacionario y que las energias potenciales

y cinéticas practicamente no varian, se desprecian del balance de energia obteniendo la

Ecuacioén 16:
0+ W=AH (16)

Desarrollando la expresion anterior, se obtiene la Ecuacion 17:

n n

- Ym H =Q - W (17)

ientrada ientrada isalida isalida

i=1 i=1

Donde, la entalpia (H) se expresa en la Ecuacion 18:
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T2
H=/[C dT (18)
1 P

Ahora, cuando no existe trabajo ni cambio en el estado fisico, tal como ocurre en los

intercambiadores de calor, la Ecuacién 17 se planeta como la Ecuacion 19.

Q = UA(ATML) = mC (AT) (19)

Por el contrario, si existe un trabajo pero no hay energia en forma de calor que ingrese o salga

del sistema, se toma la Ecuacion 20:

n

-Ym H — W (20)

n
> m, , oo Ho
=1 ientrada ientrada i salida isalida

3.9. Dimensionamiento de los equipos principales

3.9.1. Biorreactor y prefermentadores

Para iniciar el dimensionamiento de estos equipos, se ha de tener en cuenta que tanto el
biorreactor como los prefermentadores poseen agitacion y estan cubiertos por una chaqueta
para controlar la temperatura del cultivo. En tal sentido, considerando el volumen de estos
equipos y otros parametros mas obtenidos de bibliografia, se procederd a hallar la geometria
de los equipos y agitadores y el area de la chaqueta de enfriamiento. Es asi como, la Tabla 3.2

sintetiza los parametros necesarios para efectuar el dimensionamiento de estos equipos.

Tabla 3.2: Parametros necesarios para el dimensionamiento de los prefermentadores y el

biorreactor.

Parametro Definicion

Q Calor total a disipar en la fermentacion
Calculados
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\Y Volumen de fermentacion
U p Coeficiente de transferencia de calor
aguace Temperatura de agua de enfriamiento a la entrada
Bibliografia Taguas Temperatura de agua de enfriamiento a la salida
caldo i Temperatura del caldo al inicio del proceso
Tca ldo f Temperatura del caldo al final del proceso

deflectores

Numero de deflectores

At Area de transferencia de calor de la chaqueta
ATML Delta de temperatura media logaritmica
A" Volumen del equipo
DT Diametro del equipo
AT Area del equipo
A calcular
H Altura del equipo
i Diametro del agitador
WB Ancho de la paleta
LB Longitud de la paleta
HL Altura del liquido
Ci Distancia entre la base y el agitador
WBF Ancho de bafles

3.9.2. Intercambiadores de calor

Para los esterilizadores y equipos de enfriamiento, se considero la geometria de un tanque de

almacenamiento con un serpentin en su interior por donde circulard el fluido caliente o el
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fluido frio. Asi pues, la tabla 3.3 muestra los parametros necesarios para efectuar el

dimensionamiento de estos equipos.

Tabla 3.3: Parametros necesarios para el dimensionamiento de los intercambiadores de calor.

Parametro

Definicion

Q

Calculados
Vv

Calor total de calentamiento o enfriamiento

Volumen de la solucion a calentar o enfriar

Y,

aguae

Bibliografia
aguas

soli

Tsol f

Coeficiente de transferencia de calor

Temperatura de agua de enfriamiento o
calentamiento a la entrada

Temperatura de agua de enfriamiento o
calentamiento a la salida

Temperatura de la solucion al inicio de la
operacion

Temperatura de la solucion al final de la operacion

At
ATML

A calcular T

Vf luido

Area de transferencia de calor

Delta de temperatura media logaritmica

Volumen del equipo

Diametro del equipo
Area del equipo

Altura del equipo

Volumen del agua de enfriamiento o
calentamiento

Longitud del serpentin

Diametro del serpentin

3.9.3. Molino de bolas
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Para dimensionar el molino de bolas se hard uso de catdlogos que manejen un volumen de
trabajo igual al presentado en este informe. Asi pues, en la tabla 3.4 se exponen los
pardmetros necesarios para determinar el modelo de molino y sus especificaciones brindadas

por catalogo.

Tabla 3.4: Parametros necesarios para el dimensionamiento del molino de bolas.

Parametro Definicion

Flujo de caldo de fermentacion

Calculados calde
v Volumen del molino
Flujo de agua de enfriamiento
agua enf
P Potencia del molino
Bibliografia D Didmetro de perlas
perlas
v Velocidad de punta
C Carga de volumen de perlar

3.9.4. Columnas de adsorcion

Con respecto al dimensionamiento de las columnas de adsorcion, se seguird el método de
LUB, el cual sera detallado en la seccion de resultados. En tal sentido, la tabla 3.5 evidencia
los parametros calculados, sacados de bibliografia y los hallados para el dimensionamiento de

la columna.

Tabla 3.5: Pardmetros necesarios para el dimensionamiento de los intercambiadores de calor.

Parametro Definicion
m Masa de vitamina b12 en el fluido de salida del
b12
ultrafiltro 2
Calculados
m, Masa del fluido de salida del ultrafiltro 2
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Bibliografia

A calcular

Py Densidad del fluido de salida del ultrafiltro 2
F vse Flujo del fluido de salida del ultrafiltro 2
rupt Tiempo de ruptura
1ab Flujo de fluido a escala laboratorio
Concentracion de vitamina b12 en el fluido de
olab .
entrada a escala laboratorio
, Tiempo ideal a escala laboratorio
ideal
VS lab Volumen de absorbedor a escala laboratorio
p Densidad del liquido
m.,.. Masa de resina a escala laboratorio
A Area de la columna
esc
H lab Altura de la columna de laboratorio
lab Area de columna de laboratorio
U lab Velocidad de fluido que ingresa a la columna de
laboratorio
Cc . Concentracion de vitamina b12 en el fluido de
entrada
m . Masa acumulada ideal
Aideal
qy Cantidad de soluto adsorbida
Masa de resina a escala industrial
S esc
LES vse Longitud de columna utilizada
U ose Velocidad de fluido que ingresa a la columna
LES lab Longitud de columna utilizada a escala laboratorio
LUB lab Longitud de columna no utilizada a escala
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laboratorio

LUB Longitud de columna no utilizada

H Altura de la columna
esc

3.9.5. Cristalizador

Para el dimensionamiento del cristalizador se considera el volumen del mismo, En tal
sentido, la Tabla 3.6 muestra los pardmetros necesarios para realizar el dimensionamiento del

cristalizador.

Tabla 3.6: Parametros necesarios para el dimensionamiento del cristalizador.

Parametro Definicion

Calculados Vv Volumen del cristalizador

Pa Presion al vacio
Bibliografia

Vv Potencia Del agitador

. Diametro del cristalizador

A calcular

H Altura del cristalizador

3.9.6. Secado por atomizacion

Para dimensionar el secador se partido de los datos de la potencia requerida para calentar el
aire y el flujo de evaporacion del agua. Asimismo, se tomaron en cuenta los pardmetros
obtenidos de catadlogo y algunos datos calculados. En tal sentido, la tabla 3.7 evidencia los

parametros necesarios para este dimensionamiento.
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Tabla 3.7: Parametros necesarios para el dimensionamiento de los intercambiadores de calor.

Parametro Definicion
Calculados Q Calor total de calentamiento o enfriamiento
U J Coeficiente de transferencia de calor

Temperatura de aire a la entrada

air e
Bibliografia Tairs Temperatura de aire a la salida
cole Temperatura de la solucion a la entrada
wols Temperatura de la solucion a la salida
v Velocidad del atomizador
Diametro del disco atomizador
Altura del cuerpo del secador
Altura de elevacion del atomizador
atom
At Area de transferencia de calor
A calcular
ATML Delta de temperatura media logaritmica

3.9.7. Equipos de mezcla

En cuanto a los equipos de mezcla, se consider6 la geometria de un tanque de
almacenamiento con un agitador en su interior para homogeneizar las soluciones. Asi pues, la
tabla 3.8 muestra los parametros necesarios para efectuar el dimensionamiento de estos

equipos.

Tabla 3.8: Parametros necesarios para el dimensionamiento de los equipos de mezcla.

Parametro Definicion
Calculados Vv Volumen de la solucion
\Y Volumen del equipo
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A calcular

WB
LB
HL

Ci

WBF

Diametro del equipo
Area del equipo

Altura del equipo

Diametro del agitador

Ancho de la paleta
Longitud de la paleta
Altura del liquido

Distancia entre la base y el agitador

Numero de deflectores

Ancho de bafles

3.9.8. Tanques de almacenamiento

Para la dimensién de los tanques de almacenamiento, serd necesario hallar el volumen,

diametro, area y altura del equipo. En tal sentido, la tabla 3.9 contempla los parametros

necesarios para el dimensionamiento.

Tabla 3.9: Parametros necesarios para el dimensionamiento de los tanques de
almacenamiento.
Parametro Definicion
Calculados A" Volumen de solucién de almacenamiento
\Y Volumen del equipo
DT Didmetro del equipo
A calcular
AT Area del equipo
H Altura del equipo
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3.10. Planificacion del proceso (Scheduling)

Para realizar el scheduling del proceso se enumero la secuencia de operaciones considerando
los tiempos de carga, operacion, descarga y limpieza de cada equipo. A partir de los balances
de masa, energia y el dimensionamiento, se puede determinar el tiempo de operacion de cada
equipo y junto con un estimado del tiempo de descarga y limpieza se desarrolla la

planificacion del proceso.

3.11. Evaluacion econémica del proceso

3.11.1. CAPEX

Para desarrollar el calculo del CAPEX, se consideraran los Inside Battery Limits (ISBL), los
Off Site Battery Limits (OSBL), los costos de ingenieria y construccion, y los cargos de
contingencia. Con respecto al ISBL, se tiene el costo de compra e instalacion de los equipos,
el cual se calcula por medio de correlaciones descritas en el Anexo 9 y empleando la

ecuacion 24 [78].
C =a+bs (24)

Donde, C , 8 el costo del equipo comprado en base a la Costa del Golfo de EE. UU, ay b son

constantes de costo, S es el parametro de tamafio y n es el exponente para cada tipo de

equipo.

Luego, se hallan los costos por tuberias, montaje de equipos, instrumentacion, trabajo civil,
revestimientos, entre otros; y finalmente se calcula el costo total de los ISBL. Para esto se

emplea la ecuacion 25 [78].

i=M

¢ = -21 Coes QO+ S+ f+f +f +])] (25)

1=

55



Donde, C es el costo total del ISBL, Ce,i,,A es el costo del equipo comprado del equipo i1 en
aleacion, M es el niamero total de equipos, f , €8 el factor de instalacion para tuberia, f o N el
factor de instalacion para montaje de equipos, fel es el factor de instalacion para obra
eléctrica, fl, es el factor de instalacion para instrumentacion y control de procesos, fC es el
factor de instalacion para obra civil, f e el factor de instalacion para estructuras y edificios,
f , €8 el factor de instalacion para revestimiento, aislamiento o pintura y el fm es el factor de

costo de materiales.

Por ultimo, para determinar los OSBL, los costos de ingenieria y construccion, y los cargos

de contingencia; y por medio de la ecuacion 26 se calcula el costo total de capital fijo [78].

C.. =C(1+0S)(1+ D&E + X) (26)

Donde, C e 8 el costo total del capital fijo, OS es el costo total del OSBL, D&E es el costo

de ingenieria y construccion y X es el costo por cargos de contingencia. Esto se realiza para

finalmente hallar el capital de trabajo y el CAPEX.

3.11.2. OPEX

Los costos de operacion seran determinados por medio del célculo de los costos variables de
produccion (materias primas, utilidades, consumibles y efluentes) y los costos fijos (mano de
obra, supervision, mantenimiento, impuestos, renta de terrenos, etc). En tal sentido, los costos
variables (Anexo 10) serdan hallados partiendo de los balances de materia y energia del
proceso; mientras que los costos fijos, serdn calculados por medio de consideraciones

preestablecidas en el Anexo 11 [80].

3.11.3. Flujo de caja

Con respecto al calculo del flujo de caja, se consideraron los siguientes parametros: el
impuesto a la renta, el ratio de deuda, los costos fijos y variables provenientes del calculo del
OPEX, los ingresos por el precio de venta de la vitamina b12 y el costo total de capital fijo

hallado para la determinacion del CAPEX. Teniendo en cuenta esto, se logré hallar el costo
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de produccién en efectivo, la ganancia bruta, la depreciacion, el ingreso imponible, los

impuestos pagados y finalmente el flujo de caja.

3.11.4. Indicadores de rentabilidad

En cuanto a los indices de rentabilidad, Valor actual neto (VAN) y tasa interna de retorno
(TIR), se emplea una hoja de célculo en donde se construye un flujo de caja con proyeccion
de 20 afios desde el inicio de la inversion (Anexo 13). Asimismo, se toma que el valor de la

tasa de descuento para este proyecto es 12% [78].

3.11.5. Analisis de sensibilidad

Para el desarrollo del analisis de sensibilidad, se considerd evaluar unicamente la variacion
del VAN con respecto al precio de venta de la vitamina b12, los gastos por materias primas y

utilidades, y el ISBL y OSBL.

3.12. E-Factor

El indicador medioambiental E-Factor cuantifica la cantidad de residuos generados por un
proceso, esta métrica promueve la reduccion de estos residuos. Idealmente se desea que el
valor sea lo mas bajo posible pues indica que los residuos estdn siendo tratados. A

continuacion, la ecuacion 27, permitira hallar el valor del E-factor.

masa de residuos totales (kg) (27)

E — faCtor = masa de producto (kg)

3.13. Analisis de seguridad

Por ultimo, se realizé el analisis de seguridad de todo el proceso, evaluando el modo de falla
de cada equipo, las causas y consecuencias de esta falla y el planteamiento de posibles

soluciones ante tales problematicas.
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CAPITULO IV

RESULTADOS

4.1. Determinacion de volumenes en el proceso UPSTREAM

El volumen del biorreactor principal se hall6 tomando en cuenta las siguientes

consideraciones:

- Se tomara 1.5% del total de la demanda anual para el disefio del proceso.
- El tiempo de fermentacion de un lote es de 144 h, siendo 120 h dedicadas a la

fermentacion y 24 h de limpieza y esterilizacion de los equipos [80].

En tal sentido, sabiendo el valor de la concentracion final de vitamina b12 (42 mg/L) y con

las consideraciones planteadas, se uso6 la Ec. 13 y se hall6 el volumen del biorreactor.

Donde:
- bl2: Vitamina b12

1.5% de la demanda a cubrir al afio X Tiempo de fermentacién de un lote

biorreactor Concentraciéon de vitamina b12
v _ 7586kgbl2 10° mg b12 y 1L % L m’ » —Lafio 1dia 144 h
biorreactor 1 afo 1kg b12 42.5mg b12 1000 L 365 dias 24 h 1 ciclo
m
. = 31.969 —
biorreactor ciclo

Posteriormente, se calcularon los volimenes de los prefermentadores desde el mas grande
hasta el mas pequefio, estableciendo, en primera instancia, el tiempo de fermentacion en
ellos. En tal sentido, dada la cinética de este proceso planteada en el Anexo 3, se tiene que la
fase de crecimiento bacteriano acaba aproximadamente en el tiempo de 80 horas. Por lo tanto,

dicho tiempo definira la fermentacién en cada prefermentador, debido a que la funcion de
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estos equipos es permitir el crecimiento y la multiplicacion de la biomasa. Asimismo,
tomando como base el tiempo de limpieza y esterilizacion del fermentador y sabiendo que los
equipos pertenecientes al tren de siembra poseen un volumen mads pequefio, el tiempo
establecido para estos equipos sera de 16 horas [81]. Es asi como el tiempo de fermentacion

de un lote para un prefermentador sera de 96 horas.

Una vez establecido el tiempo, se procede a hallar el volumen de estos equipos partiendo del
valor del volumen del biorreactor, y la concentracion de la biomasa al inicio de la

fermentacion (X o) y al término de la etapa exponencial (X . f)’ 0.15 glL y 6.9 g/L

respectivamente. Para esto, se emplean las ecuaciones 28, 29, 30 y 31.

Equipo 2:
f biomasaE ) - Vbiorreactor X Xo (28)
quipo 2
m., = 4795.35 g
fbinmasaﬁ o2
Equipo2 Xef (29)
. = 694.98 L
Equipo 2
Equipo 1:
fbiomasaEquipu1 - VEquipo 2 X Xo (30)
]cbiornasaEqu[po1 = 104.259
f biomasa Equipo1
Equipol XEf (31)
, = 15.11L
Equipo 1

Dados los resultados, si se procediera a calcular un prefermentador mas, el valor del volumen
de este equipo seria 0.33 L, cantidad que se trabaja en el laboratorio. Por lo tanto, el proceso

unicamente requerira 2 prefermentadores.
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Dicho esto, la figura 4.1 detalla el proceso descrito en forma de diagrama, de manera que se

pueda apreciar con mayor claridad los célculos realizados.

Medio de cultivo

Medio de cultivo l

!

X, =0.15g/L X,=015g/L X, =0/5g/L
—— Equipo 2
Equipo 1
My, o= 2.266g Mg, e = 104259 mg,. 1= 479535 g

¥V =151081L
t = 4 dias V=694978 L
t = 4 dias
X, =69g/L X =69g/L

Figura 4.1. Determinacion del volumen de los equipos pertenecientes al tren de siembra.
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4.2. Construccion del PFD

En la presente seccion, la figura 4.2 presenta el diagrama PFD para la produccion de vitamina b12, el cual muestra el proceso a detalle. En tal sentido, a fin de
apreciar cada etapa, la figura 4.3 muestra el proceso aguas arriba (upstream), en donde se prepara el medio de cultivo y el inoculo, y se lleva a cabo la
fermentacion; mientras que, las figuras 4.4 y 4.5 exhiben el proceso aguas abajo (downstream), en donde se visualizan las diferentes operaciones de

separacion y purificacion para obtener la vitamina b12.

Figura 4.2. PFD produccion de vitamina b12.
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de vitamina b12.

Figura 4.3. PFD Etapa Upstream - produccion
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Figura 4.4. PFD Etapa downstream separacion - produccion de vitamina b12.
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Figura 4.5. PFD Etapa downstream purificacion - produccion de vitamina b12.
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Asimismo, la tabla 4.1 presenta datos generales de los equipos, como: el régimen de trabajo, los parametros de operacion, la funcion, los compuestos que

ingresan y salen de cada equipo, entre otros. Cabe recalcar, que estos datos seran necesarios para los calculos de las siguientes secciones.

Tabla 4.1: Datos generales de los equipos del proceso.

Condiciones de trabajo Compuestos
Equipo Simbolo Funcién
Régimen Estado Parametros Entrada Salida
Preparacion del indculo
Medio de cultivo
gastado
Prefermentador 1 R-100 Medio de cultivo  Biomasa
Permitir el crecimiento y la Biomasa Acido propiénico
R y Batch No estacionario 30°C, 1 atm Agua de enfriamiento Acido acético
multiplicacion de la cepa Acido succinico
Prefermentador 2 R-101 Dioxido de garb'()no
Agua de enfriamiento
Preparacion del medio de cultivo
Mezclar la glucosa Agua
Tanque de mezcla 1 MX-100 monohidratada y agua Glucosa monohidratada
Mezclar el agua desionizada, el Agua
licor de maceracion de maiz, el ) ) ) o Licor de maceracion de maiz
Tanque de mezcla 2 MX-101 fosfato monopotasico, el cloruro Continuo Estacionario Con(_hclones Fosfato monopotasico
de cobalto y el nitrato de amonio ambientales Cloruro de cobalto
Nitrato de amonio
Tanque de mezcla 3 MX-102 Mezclar la solucion de glucosa Solucién de glucosa
con la solucion fosfatada Solucion fosfatada
Bomba 1 PUMP- 100 Temperatura Solucién de glucosa
Aumentar la presion Continuo Estacionario ambiente, 3 atm
Bomba 2 PUMP-101 Solucioén fosfatada
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Intercambiador de calor 1 E-100 Solucion de glucosa
Agua de calentamiento
Incrementar la temperatura 115 °C, 3 atm
Intercambiador de calor 3 E-102 Solucion fosfatada
Agua de calentamiento
Batch No estacionario
Intercambiador de calor 2 E-101 Solucion de glucosa
Disminuir la temperatura Temperatura Agua de calentamiento
ambiente, 3 atm
Intercambiador de calor 4 E-103 Solucion fosfatada
Fermentacion
Medio de cultivo Medio de cultivo
(solucion de glucosa 'y gastado
fosfatada) Biomasa (con vitamina
Biomasa bl12)
Biorreactor R-102 Realizar la fermentacion Batch No estacionario 30°C, 1 atm 5,6-dimetil-benzimidazol Acido propidnico
(DMBI) Acido acético
Agua de enfriamiento Acido succinico
Didxido de carbono
Agua de enfriamiento
Medio de cultivo gastado
Almacenar el medio de cultivo, el Condiciones Biomasa (con vitamina b12)
Tanque de almacenamiento 1 T-100 producto y los subproductos Batch No estacionario ambientales Acido propionico
Acido acético
Acido succinico
Etapa de separacién
Medio de cultivo gastado
Separar el medio de cultivo y Biomasa (con vitamina b12)
Centrifuga 1 CN-100 subproductos de la biomasa Acido propidnico
Acido acético
Condiciones Acido succinico
Continuo Estacionario ambientales, 40000
Separar el material liquido rpm Residuo solido celular (paredes y membranas
Centrifuga 2 CN-101 citoplasmatico, material genético celulares)
y vitamina b12 del residuo solido Material citoplasmatico y genético
celular (paredes y membrana Vitamina b12
celular)
Molino de bolas M-100 Realizar la lisis celular Continuo Estacionario Temperatura Biomasa (con vitamina b12)

ambiente, 1 atm

Agua de enfriamiento
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Almacenar el material Condiciones Material citoplasmatico y genético
Tanque de almacenamiento 2 T-101 citoplasmatico y genético, y la Batch No estacionario ambientales Vitamina b12
vitamina b12
Etapa de purificacion
Columna de adsorcion y Separar la vitamina b12 del Medio intracelular
desorcion A-100 medio intracelular Batch No estacionario 30°C,pH 5, 1 atm Vitamina b12
Soluciéon de metanol al 40%
Tanque de almacenamiento 3 T-102 Almacenar la vitamina b12 y la Batch No estacionario Condiciones Vitamina b12
solucion de metanol al 40% ambientales Solucion de metanol al 40%
Tanque de almacenamiento 4 T-103 Almacenar la vitamina b12 y la Batch No estacionario Condiciones Vitamina b12
solucion de metanol al 40% ambientales Soluciéon de metanol al 40%
Mezclar la solucién de metanol
Tanque de mezcla 4 MX-103 que sale del cristalizador y Continuo Estacionario Condiciones Solucion de metanol al 40%
secador, junto con una nueva ambientales
solucién
Formar cristales de vitamina b12 Vitamina b12
Cristalizador C-100 y retirar un gran porcentaje de Batch No estacionario 49°C, 0.15 atm Solucion de metanol al 40%
solucion de metanol
Separar los cristales de vitamina Aire caliente de Vitamina b12
Secador por atomizacion F-100 b12 de la solucién de metanol Continuo Estacionario 140°C a 85°C, 6 bar Solucion de metanol al 40%

Aire caliente

Teniendo en cuenta la informacién de la tabla anterior, se procedieron a realizar los calculos de balance de masa en la seccidn posterior. Sin embargo, a fin de

visualizar con mayor claridad las corrientes de entrada y salida, las tablas 4.2 y 4.3 se presentan con los valores masicos de cada corriente.
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Tabla 4.2: Tabla de balance de masa etapa upstream.

9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34
14251, | 14251, | 2572,3 | 2572,3 | 14251, | 65612, | 65612, | 14251, 14251, | 14251, | 2651,4 | 2651,4 | 14251, 28502, | 19841, | 19841,
H20 13,472 | 0,210 | 3,230 3,230 | 13,761 | 619,625 | 165,788 165,788 | 636,829 349 349 64 64 349 523 523 349 349 349 07 07 349 67625,639 | 67625,639 | 14251,349 697 098 098
1918, 1918,1 1918,1 1918,1 1918,1
Glucosa | 0,907 | 0,008 0,174 | 41,699 7,992 140 40 40 40 40
1310,7 1310,7 1310,7 1310,7
CsL 0,620 | 0,005 0,624 | 28,494 29,118 29 29 29 1310,729 29
147,05 147,05 147,05 147,05
KH2PO4 | 0,070 | 0,001 0,070 3,197 3,267 7 7 7 147,057 7
(NH4)N
03 0,041 | 0,001 0,042 1,876 1,918 86,316 86,316 86,316 86,316 86,316
CoCl2 | 0,002 | 0,000 0,002 | 0,088 0,090 4,060 4,060 4,060 4,060 4,060
Acido
propioni
co 0,423 19,883
Acido
acético 0,073 3,408
Acido
succinic
o 0,047 2,201
Biomasa 0,002 0,104 4,795
b12
Metanol
C02 0,017 0,800 37,109
DMB 0,029
Aire
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Tabla 4.3: Tabla de balance de masa etapa downstream.

35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50 51 52 53 54 55 56 57 58 59 60 61
29521, | 29521,55 | 28045,47 820297,0 | 820297,0
H20 556 6 9 1476,078 | 427,213 | 4274,213 | 1476,080 | 147,608 | 1328,472 | 1328,472 | 4059,733 | 1328,472 | 4059,733 | 4059,733 | 00 00 | 3653760 | 36538 |3617,222| 406 | 405973 | 405,973 405,952 | 401,893 | 4,060 0,021
Glucosa | o000
1339,8
CSL 47 | 1339,847 | 1272,855 | 66,992 66990 | 6699 | 60201 | 60,291 60,291
150,32
KH2PO4 4 | 150324 | 142,808 | 7,516 7520 | 0,752 6,768 6,768 6,768
(NHA)NO3 | 55534 | 88230 | 83823 | 412 4410 | 0441 3,969 3,969 3,969
CoClI2 2,791 | 2,791 2,652 0,140 0140 | 0014 | 0126 0,126 0,126
Acido
o 959,07
propionico 0 959,070 | 911,117 | 47,954 47,950 4,795 43,155 | 43,155 43,155
Acido
L 201,40
acetico 5 201,405 | 191,334 | 10,070 10,070 | 1,007 9,063 9,063 9,063
Acido
L 137,46
succinico 7 137,467 | 130,593 | 6,873 6,870 0,687 6,183 6,183 6,183
] 240,72
Biomasa 7 | 240,727 | 2407 | 238319 236,975 | 66,118 | 170,856 | 170,857 170,857
b12 1,345 0,135 1,211 1,211 0,024 1,187 1,187 1,187 1,187 0024 | 0024 1,163
Metanol 2706,489 | 0,000 | 2706,489 | 2706,489 2435840 | 24358 |2411,482| 271 | 270,649 | 270,649 270,646 | 267,940 | 2,706 0,003
CO2
DMB 0,000 | 0,000 0,000 0,000
12869,3 | 12869,3
Aire 34 34 0,000
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4.3. Balance de materia del proceso

Para realizar el balance de masa en cada equipo, se desarrolld el balance general,
determinando las corrientes globales de entrada y salida del proceso. Es asi como por medio
del diagrama PFD (Figura 4.2) y las tablas 4.2 y 4.3, se puede identificar y definir la cantidad
de compuesto en cada corriente del proceso, planteando asi dicho balance, el cual se aprecia

en la tabla 4.4.

Tabla 4.4: Balance de masa general del proceso.

Componente Entrada (kg) Salida (kg)
Agua 29136.002 29521.56
Agua de calentamiento 5223.77 5223.77
Agua de enfriamiento 133238.16 133238.16
Glucosa monohidratada 1960.75 0
Licor de maceracion de maiz 1339.85 1339.85
Fosfato monopotasico (KH,PO,) 150.325 150.325
Cloruro de cobalto (CoCl,) 4.15 2.79
Nitrato de amonio ((NH,)NO;) 88.23 88.23
5.4 dimetil-benzimidazol (DMBI) 0.029 0
Dioxido de carbono (CO,) 0 37.926
Biomasa sin vitamina b12 0.0023 239.368
Acido Propidnico 0 959.07
Acido Acético 0 201.405
Acido Succinico 0 137.47
Vitamina b12 0 1.3587
Solucion de metanol al 40% 6766.246 6766.246
Aire 12869.334 12869.334
TOTAL 190776.9 190776.9
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De acuerdo con los valores mostrados en la tabla anterior, se confirma que el balance de masa
del proceso se cumple adecuadamente. Ademas, se observa que ciertos compuestos seran
consumidos en su totalidad mientras que otros seran generados, esto se debe a las reacciones

procedentes de los prefermentadores y del biorreactor.

Una vez visualizado el balance de masa general, en los incisos posteriores se procedera a
explicar detalladamente los calculos de balance de masa realizados en cada equipo para la
obtencion de dichos valores. Sin embargo, es importante resaltar que los pasos generales a
seguir para el desarrollo de los balances, se encuentran en la figura 3.3. Asimismo, dado que
el primer paso es determinar las consideraciones del equipo a disefiar, se tomard como
primera consideracion el reconocimiento del régimen de trabajo y el estado de los equipos,
los cuales se detallan en la tabla 4.1. Teniendo en cuenta esto, se reconocen los compuestos
que entran y salen de cada equipo, para posteriormente desarrollar los calculos partiendo de

la literatura revisada.

4.3.1. Proceso Upstream

- Preparacion del indculo

Para iniciar con el balance de masa en los prefermentadores, se considera lo siguiente:

- El volumen de los prefermentadores, hallados en el primer inciso del presente
capitulo, son 15,11 L y 604,98 L respectivamente.

- Los calculos realizados en el inciso 3.4, los cuales son hallados a partir del modelo de
Monod que describe la cinética del crecimiento microbiano del presente proceso

- Las concentraciones iniciales y finales del sustrato, la biomasa y los subproductos
para el proceso de pre fermentacion son tomadas del Anexo 3, teniendo en cuenta que
el tiempo de fermentacion es 80 h.

- La composicion de la corriente de medio de cultivo es: 6% glucosa, 4.1% licor de
maceracion de maiz, 0.46% fosfato monopotasico, 0.27% nitrato de amonio, 0.0127%

cloruro de cobalto y 89.16% agua [13][28].
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- La composicion de la corriente del indculo es: 99% medio de cultivo y 1% biomasa
para el prefermentador 1 [28]. Sin embargo, la composicion de la corriente del
inoculo para el prefermentador 2 serd la misma que la corriente de salida del
prefermentador 1.

- La composicion del medio de cultivo presente en la corriente del indculo para el
prefermentador 1 es: 3.5% glucosa, 2.1% licor de maceracion de maiz, 0.4% fosfato
monopotasico, 0.5% nitrato de amonio, 0.005% cloruro de cobalto y 93% agua [13].

- El licor de maceracién de maiz, el fosfato monopotasico, el nitrato de amonio y el
cloruro de cobalto no intervienen en la reaccion.

- La solubilidad del dioxido de carbono en agua a 30°C es 0.1257 kg CO, / 100 kg H,O
[28].

Teniendo en cuenta estas consideraciones, se realizan los calculos de balance de masa en el
prefermentador 1 y 2 los cuales se encuentran descritos en el Anexo 4, y de esta forma se
halla la cantidad de cada compuesto a la salida de cada equipo del tren de siembra, lo cual se

aprecia en la tabla 4.5 y 4.6.

Tabla 4.5: Balance de masa de los componentes en el prefermentador 1.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccion masica (%) Masa (kg)
Glucosa monohidratada 6 0.9066
Licor de maceracion de 4.1 0.62
maiz
Corriente del Entrada
medio de cultivo Fosfato monopotasico 0.46 0.0695
Nitrato de amonio 0.27 0.041
Cloruro de cobalto 0.0127 0.0019
Agua 89.16 13.47
Glucosa monohidratada 35 0.0079
Licor de maceracion de 2.08 0.0047
maiz
Corriente del Entrada Fosfato monopotasico 0.396 0.000897
indculo
Nitrato de amonio 0.495 0.0011
Cloruro de cobalto 0.00495 0.00001
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Agua 92.56 0.21
Biomasa 1 0.0023
Corriente del
agua de Entrada Agua de enfriamiento 100 3.23
enfriamiento
Corriente del
agua de Salida Agua de enfriamiento 100 3.23
enfriamiento
Corriente de Salida Didxido de carbono 100 0.017
CO,
Glucosa monohidratada 1.13 0.174
Licor de maceracion de 4.07 0.624
maiz
Fosfato monopotasico 0.46 0.07
Corriente con Salida ] )
solucién Nitrato de amonio 0.27 0.042
concentrada
Cloruro de cobalto 0.01 0.002
Agua 89.82 13.761
Biomasa 0.68 0.104
Acido propidnico 2.76 0.423
Acido acético 0.47 0.073
Acido succinico 0.31 0.047
Tabla 4.6: Balance de masa de los componentes en el prefermentador 2.
Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccion masica (%) Masa (kg)
Glucosa monohidratada 6 41.699
Licor de maceracion de 4.1 28.49
maiz
Corriente del Entrada
medio de cultivo Fosfato monopotasico 0.46 3.197
Nitrato de amonio 0.27 1.876
Cloruro de cobalto 0.0127 0.088
Agua 89.16 619.63
Glucosa monohidratada 1.13 0.174
Licor de maceracion de 4.07 0.624

maiz
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Fosfato monopotasico 0.46 0.07
Nitrato de amonio 0.27 0.042
Corriente del Entrada
in6culo Cloruro de cobalto 0.01 0.002
Agua 89.82 13.761
Biomasa 0.68 0.104
Acido propiénico 2.76 0.423
Acido acético 0.47 0.073
Acido succinico 0.31 0.047
Corriente del Entrada Agua de enfriamiento 100 165.788
agua de
enfriamiento
Corriente del
agua de Salida Agua de enfriamiento 100 165.788
enfriamiento
Corriente de Salida Didxido de carbono 100 0.8
CO,
Glucosa monohidratada 1.13 7.992
Licor de maceracion de 4.1 29.12
maiz
Fosfato monopotasico 0.46 3.27
Corriente con Salida ) )
solucién Nitrato de amonio 0.27 1.92
concentrada
Cloruro de cobalto 0.013 0.09
Agua 89.757 636.83
Biomasa 0.676 4,795
Acido propidnico 2.8 19.88
Acido acético 0.48 3.41
Acido succinico 0.31 2.2
- Biorreactor

Para iniciar con el balance de masa en el biorreactor, se consideraron los siguientes datos:

- El volumen del biorreactor es hallado en el primer inciso del presente capitulo (31969

L).
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- Los célculos realizados en el inciso 3.4, los cuales son hallados a partir del modelo de
Monod que describe la cinética del crecimiento microbiano del presente proceso.

- Las concentraciones iniciales y finales del sustrato, la biomasa, el producto (vitamina
b12) y los subproductos son tomadas del Anexo 3.

- La concentracion de precursor a afadir a las 48 h es de 0.9 mg/L [31].

- El sustrato y el precursor vitaminico se consumen por completo en la fermentacion
[45].

- La relacion entre el cloruro de cobalto que reacciona y la vitamina b12 es de 1:1,
porque cada cobalamina formada presenta un atomo de cobalto [45].

- La composicion de la corriente de medio de cultivo es: 6% glucosa, 4.1% licor de
maceracion de maiz, 0.46% fosfato monopotasico, 0.27% nitrato de amonio, 0.0127%
cloruro de cobalto y 89.16% agua [13][28].

- La composiciéon de la corriente del indculo para el prefermentador 2 sera la misma
que la corriente de salida del prefermentador 2.

- El licor de maceracion de maiz, el fosfato monopotésico y el nitrato de amonio no
intervienen en la reaccion.

- La solubilidad del diéxido de carbono en agua a 30°C es 0.1257 kg CO, / 100 kg H,O
[28].

Teniendo en cuenta estas consideraciones, se realizan los calculos de balance de masa en el
biorreactor los cuales se encuentran descritos en el Anexo 4, y de esta forma se halla la

cantidad de cada compuesto a la salida del biorreactor, lo cual se aprecia en la tabla 4.7.

Tabla 4.7: Balance de masa de los componentes en el biorreactor.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccion masica (%) Masa (kg)
Glucosa monohidratada 6 1918.14
Licor de maceracion de 4.1 1310.73
maiz
Corriente del Entrada
medio de cultivo Fosfato monopotasico 0.46 147.06
Nitrato de amonio 0.27 86.32
Cloruro de cobalto 0.0127 4.06
Agua 89.16 28502.697
Glucosa monohidratada 1.13 7.992
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Licor de maceracion de 4.1 29.12

maiz
Fosfato monopotasico 0.46 3.27
Corriente del Entrada Nitrato de amonio 027 192
indculo
Cloruro de cobalto 0.013 0.09
Agua 89.757 636.83
Biomasa 0.676 4.795
Acido Propiénico 2.8 19.88
Acido acético 0.48 3.41
Acido Succinico 0.31 2.2
Corriente del 5,6
precursor Entrada dimetil-benzimidazol 100 0.029
vitaminico
Corriente del
agua de Entrada Agua de enfriamiento 100 19841.098
enfriamiento
Corriente del
agua de Salida Agua de enfriamiento 100 19841.098
enfriamiento
Corriente de Salida Diodxido de carbono 100 36.84
CO,
Glucosa monohidratada 0 0
Licor de maceracion de 4.1 1339.85
maiz
Fosfato monopotasico 0.46 150.32
Nitrato de amonio 0.27 88.23
Cloruro de cobalto 0.01 2.79
Corriente con Salida
solucion 5,6 0 0
dimetil-benzimidazol
concentrada
Agua 90.44 29521.56
Biomasa (con vitamina 0.74 240.73
b12)
Acido propidnico 2.94 959.07
Acido acético 0.62 201.41
Acido succinico 0.42 137.47
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Tal y como se observa, el proceso desarrollado en los prefermentadores y en el biorreactor
requiere de una cantidad elevada de agua, esto se debe a que el medio liquido para que las

bacterias crezcan y se multipliquen debe estar compuesto casi por completo de agua [49].

Por otra parte, se aprecia que tanto el sustrato como el precursor vitaminico (DMBI) son
consumidos en su totalidad por las bacterias, para asegurar su crecimiento y desarrollo, y la
formacion del producto de interés. Asimismo, se puede evidenciar que los subproductos
formados en los 3 equipos son acidos que podrian generar un problema al momento de llevar
a cabo la fermentacion. Sin embargo, la acidificacion del medio se ve resuelta debido a la
presencia del fosfato monopotasico, que a pesar de la pequefia cantidad encontrada en estos
equipos, permite que el medio se mantenga en un pH adecuado para que las bacterias se

desarrollen sin dificultad [38].

En contraste, uno de los residuos generados en el proceso de fermentacion es el didoxido de
carbono (CO,). Este compuesto se genera debido a que el sustrato empleado es metabolizado

a piruvato por el proceso de glicélisis, para luego oxidarse y formar dicho residuo [28].

Por ultimo, cabe resaltar, que el valor del agua de enfriamiento serd calculado en la seccion
del balance de energia. Sin embargo, se vio propicio colocar dicho dato en las tablas 4.5, 4.6

y 4.7, a fin de tener un balance de masa completo en los prefermentadores y biorreactor.

- Preparacion del medio de cultivo

Para el balance de masa en la etapa de preparacion del medio de cultivo, es importante tener
en cuenta que esta seccion estd compuesta por varias etapas: preparacion de la solucion de
glucosa, preparacion de la solucion fosfatasa, la esterilizacion de ambas soluciones y el
mezclado de estas soluciones. En tal sentido, dado que no ocurre reaccion alguna y que no
hay separacion de ningin compuesto, el balance de masa consistird en la mezcla de
compuestos y el pase de estos por los intercambiadores de calor. Cabe resaltar, que los
calculos realizados para hallar la cantidad de medio de cultivo a la entrada del biorreactor
seran el punto de partida para el balance de masa de esta seccion del proceso y que la mitad
de la cantidad de agua que ingresa al biorreactor serd empleada para la preparacion de la

solucion de glucosa y la otra mitad para la preparacion de la solucion fosfatada. Por ultimo, la
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tabla 4.8 muestra los resultados del balance de masa en los equipos de mezcla y los

esterilizadores.

Tabla 4.8: Balance de masa de los componentes en los equipos de mezcla y esterilizadores.

Equipo Corriente Entrada/ Componente Fraccion masica Masa (kg)
Salida (%)
Corriente de Entrada Agua 100 14251.35
agua
Tanque de Corriente de Glucosa
mezcla 1 glucosa Entrada monohidratada 100 1918.14
monohidratada
(MX-100)
Corriente de Solucion de 100 16169.49
solucion de Salida glucosa
glucosa
Corriente de Entrada Agua 100 14251.35
agua
Licor de 84.66 1310.73
maceracion
Tanque de
mezcla 2 Corriente del Fosfato 9.5 147.06
medio Entrada monopotasico
(MX-101) fosfatado
Nitrato de amonio 5.58 86.3
Cloruro de cobalto 0.26 4.06
Corriente de la
solucion Salida Solucién fosfatada 100 15799.51
fosfatada
Corriente de Solucién de
solucion de Entrada glucosa 100 16169.49
glucosa
Corriente de Entrada Agua de 2572.36
Intercambia agua de calentamiento 100
dor de calor  calentamiento
1
Corriente de Agua de
(E-100) agua de Salida calentamiento 100 2572.36
calentamiento
Corriente de Solucién de
solucién de Salida glucosa 100 16169.49
glucosa
Corriente de
solucion Entrada Solucién fosfatada 100 15799.51
fosfatada
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Corriente de Entrada Agua de
Intercambia agua de calentamiento 100 2651.407
dor de calor  calentamiento
3
Corriente de Agua de
(E-102) agua de Salida calentamiento 100 2651.407
calentamiento
Corriente de
solucién Salida Solucion fosfatada 100 15799.51
fosfatada
Corriente de Soluciéon de
solucion de Entrada glucosa 100 16169.49
glucosa
Corriente de Entrada Agua de
Intercambia agua de enfriamiento 100 65612.52
dor de calor enfriamiento
2
Corriente de Agua de
(E-101) agua de Salida enfriamiento 100 65612.52
enfriamiento
Corriente de Solucion de
solucion de Salida glucosa 100 16169.49
glucosa
Corriente de
solucion Entrada Soluciéon fosfatada 100 15799.51
fosfatada
Corriente de Entrada Agua de
Intercambia agua de enfriamiento 100 67625.64
dor de calor enfriamiento
4
Corriente de Agua de
(E-103) agua de Salida enfriamiento 100 67625.64
enfriamiento
Corriente de
solucion Salida Solucion fosfatada 100 15799.51
fosfatada
Corriente de Solucion de 100 16169.49
solucién de Entrada glucosa
Tanque de glucosa
mezcla 3
Corriente de 100 15799.51
(MX-102) solucion Entrada Solucioén fosfatada
fosfatada
Corriente de Solucion de 50.58 16169.49
medio de Salida glucosa
cultivo
Solucion fosfatada 49.42 15799.51
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4.3.2. Proceso Downstream

Para desarrollar el balance de masa en el proceso Downstream, se desarrolld en primera
instancia el balance en la etapa de separacion (centrifuga 1, molino de bolas y centrifuga 2),
para finalmente realizar el balance de masa en los equipos de la etapa de purificacion
(columna de adsorcion, cristalizador y secador), empleando asi la combinacion mas adecuada

de equipos.

- Centrifugas

Para comenzar, se realizo el balance de masa en la primera centrifuga, teniendo como
consideracion que la composicion a la entrada de este equipo viene a ser la misma que la
corriente a la salida del biorreactor, no ocurre reaccion alguna y se estima una eliminacién del
90% de liquido y el 5% de solidos para la corriente del concentrado [28]. Teniendo en cuenta

dicha separacion, la tabla 4.9 evidencia los resultados del balance de masa para este equipo.

Tabla 4.9: Balance de masa de los componentes en la primera centrifuga.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccion masica (%) Masa
(kg/lote)
Caldo gastado 95.3 31102.75
Corriente de Biomasa (con vitamina 0.74 240.73
caldo gastado b12)
con producto y Entrada .
subproductos Acido propidnico 2.94 959.07
Acido acético 0.62 201.41
Acido succinico 0.42 137.47
Caldo gastado 96 29547.62
Biomasa 0.0078 2.41
Corriente de )
permeado Salida Acido propidnico 3 911,117
Acido acético 0.6 191.334
Acido succinico 0.4 130.593
Caldo gastado 83,7 1555.14
Biomasa (con vitamina 12,8 238.32
Corriente con b12)
solucion Salida
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concentrada Acido propioénico 2,6 47.95
Acido acético 0.5 10.07

Acido succinico 0.4 6.87

Para el balance de masa en la segunda centrifuga, nuevamente se estim6 la misma
eliminacion de liquidos y solidos para la corriente del concentrado que para la centrifuga 1
[28]. Cabe resaltar que antes de realizar esta operacion, la corriente de concentrado a la salida
de la primera centrifuga pas6 por la operacion de molienda, descrita en el siguiente inciso.

Dicho esto, la tabla 4.10 muestra los resultados del balance de masa para la centrifuga 2.

Tabla 4.10: Balance de masa de los componentes en la segunda centrifuga.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccion masica (%) Masa
(kg/lote)
Caldo gastado 83.7 1555.14

Biomasa liquida sin 10.2 189.31

vitamina b12
Corriente a la

salida del molino Entrada Biomasa Séllda 26 47664
de bolas
Vitamina b12 0.1 1.345
Acido propiénico 2.6 47.95
Acido acético 0.5 10.07
Acido succinico 0.4 6.87
Caldo gastado 85.9 1399.63
Biomasa liquida sin 10.5 170.38
vitamina b12
Corriente de Salida Biomasa sélida 0.03 0.477
permeado o
Vitamina b12 0.1 1.211
Acido propidnico 2.6 43.155
Acido acético 0.6 9.063
Acido succinico 04 6.183
Caldo gastado 68.1 155.514
Biomasa liquida sin 8.3 18.931
vitamina b12
Corriente con
solucion Salida Biomasa solida 20.7 47.187
concentrada
Vitamina b12 0.1 0.135
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Acido propidnico 2.1 4.795
Acido acético 0.4 1.007

Acido succinico 0.3 0.687

De acuerdo a lo mostrado en la tabla 4.10, se puede apreciar que la recuperacion del producto
al finalizar las etapas de separacion es de un 90%. En tal sentido, se afirma que la separacion

realizada en las centrifugas es la adecuada para un proceso farmacéutico [28].

- Molino de bolas

En el caso del molino de bolas, se considerd que la composicion de la corriente de entrada al
molino viene a ser la misma que la corriente con solucion concentrada proveniente de la
centrifuga 1. Cabe resaltar, que para definir la composicion de la corriente a la salida del
molino, el compuesto “biomasa” se divididé en 3 compuestos: biomasa solida (membrana y
pared celular), biomasa liquida (medio intracelular) y vitamina bl2 (producto de la
fermentacion); considerando que la célula bacteriana estd compuesta por un 12% de solido y
un 88% de liquido (medio intracelular y vitamina b12) [82]. Dicho esto, a continuacién se

muestra la tabla 4.11 con los resultados de los balances de masa respectivos para este equipo.

Tabla 4.11: Balance de masa de los componentes en el molino de bolas.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccion masica (%) Masa
(kg/lote)
Caldo gastado &9.1 1555.14
Corriente a la Biomasa 7 238.32
entrada del Entrada .
molino de bolas Acido propidnico 2.8 47.95
Acido acético 0.6 10.07
Acido succinico 0.4 6.87
Caldo gastado 83.7 1555.14
Biomasa liquida sin 10.2 189.31

vitamina b12
Corriente a la . -
salida del molino Salida Biomasa solida 2.6 47.664

de bolas
Vitamina b12 0.1 1.345
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Acido propidnico
Acido acético

Acido succinico

2.6

0.5

0.4

47.95

10.07

6.87

- Columna de adsorcion

Para el balance de masa en este equipo se tendra en cuenta las dos sub etapas intercaladas de
adsorcion y desorcion [28]. En tal sentido, esta operacion cuenta con 2 corrientes de entrada:
una por donde ingresa la corriente de salida de liquidos de la centrifuga 2 y otra la solucién
de metanol al 40% aplicado para la desorcion. Dicho esto, para la adsorcion se considera el
uso de la resina Duolite S861, la cual es muy selectiva para nuestra vitamina frente al resto de
compuestos, de manera que permitira adsorber el 98% de vitamina b12 y todo el medio de
cultivo restante junto con el medio intracelular serd eliminado [44]. Posteriormente, para
hallar la cantidad de solucion de metanol a emplear en la desorcion, se utilizaron los calculos
realizados en el Anexo 5. Con todos estos datos, se realizé el balance de masa respectivo, el

cual se evidencia en la tabla 4.12.

Tabla 4.12: Balance de masa de los componentes en adsorbedor.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccién masica (%) Masa
(kg/lote)
Caldo gastado 85.9 1399.63
Biomasa liquida sin 10.5 170.38
vitamina b12
Corriente a la salida . .
de la Centrifuga 2 Entrada Biomasa SOllda 003 0477
Vitamina b12 0.1 1.211
Acido propiodnico 2.6 43.155
Acido acético 0.6 9.063
Acido succinico 0.4 6.183
Corriente de soluciéon Entrada Metanol 40 2706.489
de metanol al 40%
Agua 60 4059.733
Caldo gastado 85.9 1399.63
Biomasa liquida sin 10.5 170.38

vitamina b12
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Biomasa solida 0.029 0.477
Corriente de medio de

cultivo e intracelular Salida Vitamina b12 0.001 0.024
residual .
Acido propidnico 2.6 43.155
Acido acético 0.6 9.063
Acido succinico 0.4 6.183
Metanol 39.99 2706.489

Corriente solucion de
metanol al 40% con Salida Agua 59.99 4059.733
vitamina b12

Vitamina b12 0.02 1.187

- Cristalizador

Aqui, la mayor parte de la solucion de metanol fue evaporada y se formaron los cristales de
vitamina b12, quedando una solucion concentrada de esta vitamina. En tal sentido, se
considerd que el 90% de la solucidon de metanol se evapord y el resto paso al siguiente equipo
[28]. Asi pues, la tabla 4.13 muestra los resultados del balance de materia en cada corriente

perteneciente a este equipo.

Tabla 4.13: Balance de masa de los componentes en el cristalizador.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccién masica (%) Masa
(kg/lote)
Metanol 39.99 2706.489
Corriente a la salida Entrada
del adsorbedor Agua 59.99 4059.733
Vitamina b12 0.02 1.187
Corriente de agua de Entrada Agua 100 80810.45
enfriamiento
Corriente de agua de Salida Agua 100 80810.45
enfriamiento
Corriente de solucién Metanol 40 2435.84
de metanol Salida
Agua 60 3653.76
Metanol 85.9 270.649

Corriente de
concentrado Salida Agua 0.6 405.973
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Vitamina b12 0.4 1.187

Dado que el sistema de cristalizacion esta conformado por el tanque de cristalizacion, el
condensador y el tanque de almacenamiento, el balance de masa desarrollado fue tomando en

consideracion a este sistema como una sola operacion.

Por ultimo, cabe resaltar, que el valor del agua de enfriamiento para este sistema sera
calculado en la seccion del balance de energia. Sin embargo, se vio propicio colocar dicho
dato en la tabla 4.13, a fin de tener un balance de masa completo en el sistema de

cristalizacion.

- Secado por atomizacion

Por ultimo, para realizar el balance de masa en el secador, se considerd el estudio de Soares,
Henares y Roncador (2019), en el que informan que por cada 100 kg de vitamina bl2
producida hay 2 kg de impureza (soluciéon de metanol) y que por cada 1 kg de impureza se
tiene 0.129 kg de metanol y 0.875 kg de agua [44]. Asimismo, por medio del estudio de
Estevinho et al. (2016), se sabe que la recuperacion de la vitamina es de un 98% y que su
pureza es de 98% [83]. Cabe resaltar, que la cantidad de aire a emplear en el equipo, fue
hallada por medio del balance de energia, célculos que se presentan en los siguientes incisos.

De esta forma, la tabla 4.14 presenta el balance de masa en esta tltima operacion.

Tabla 4.14: Balance de masa de los componentes en el secador.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccién masica (%) Masa
(kg/lote)
Metanol 39.99 2706.489
Corriente a la salida Entrada
del adsorbedor Agua 59.99 4059.733
Vitamina b12 0.02 1.187
Corriente de aire seco Entrada Aire 100 12869.334
Metanol 0.25 0.003
Corriente de solido Salida Agua 1.75 0.021
Vitamina b12 98 1.163
Metanol 1.998 270.646
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Agua 2.997 405.952

Corriente de aire Salida
himedo Vitamina b12 0.00018 0.024

Aire 95 12869.334

De acuerdo a lo mostrado en las tablas 4.12, 4.13 y 4.14, se puede apreciar que la
recuperacion del producto al finalizar la etapa de purificacion es de un 96%. En este contexto,
se confirma que la purificacion realizada mediante estos equipos (columna de adsorcion,
cristalizador y secado por atomizacidon) cumple con los requisitos necesarios para un proceso

farmacéutico [28].

- Reciclo
Dada la cantidad de solucion de metanol que se separa de la corriente de concentrado para la
operacion de cristalizacion y la cantidad de esta misma que se elimina en el aire a la salida
del secador, se vio propicio reutilizar dicha solucion para la desorcion del siguiente lote de
vitamina b12. En tal sentido, se ejecutaron 2 corrientes de reciclo, en donde se considera que
se pierde el 1% de la solucion de metanol que sale de ambos equipos en cada lote. Estas
soluciones se dirigen a un tanque de mezcla, donde se combinan junto con una solucién de
metanol nueva. De esta forma, la tabla 4.15 presenta el balance de masa en el tanque de

mezcla.

Tabla 4.15: Balance de masa de los componentes en el secador.

Corriente Entrada/ Salida Componente Fraccion masica (%) Masa
(kg/lote)
Corriente a la salida Metanol 40 2435.84
del cristalizador Entrada
Agua 60 3653.76
Metanol 39.9995 270.646
Corriente a la salida
del secador Entrada Vitamina b12 0.0035 0.024
Agua 59.9969 405.952
Corriente nueva de Metanol 40 0.001
solucion de metanol Entrada
Agua 60 0.023
Metanol 39.9995 2706.489
Corriente ingreso al Salida
adsorbedor Agua 0.0035 4059.733
Vitamina b12 59.9969 0.024
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Por ultimo, habiendo evaluado el balance de masa en cada etapa del proceso, se determind
que los equipos que generan la mayor cantidad de residuos, son las centrifugas. Esto se debe,
a que en dichos equipos se elimina gran parte del medio gastado (medio de cultivo gastado y
residuos bacterianos) producto de la fermentacion en el biorreactor, sin pasar por algin

tratamiento previo para ser reutilizado en el proceso.

4.4. Balance de energia de los equipos principales

4.4.1. Intercambiadores de calor

Para comenzar, por medio de la ecuacion 14, se hallaron los calores que requieren los equipos
de calentamiento para elevar la temperatura de la solucién de glucosa y la solucion fosfatada
a 115°C. Para esto, se utilizd vapor de agua como fluido a calentar. En tal sentido, la tabla
4.16 muestra los parametros necesarios para realizar el balance de energia en los equipos de

calentamiento.

Tabla 4.16: Parametros para el calculo en los equipos de calentamiento.

Solucion Vapor de agua
Equipo Parametros Referencias
Entrada Salida Entrada Salida
Temperatura (°C) 25 115 150 133.6 [28]
Presion (atm) 3 3 3 3 [28]
Equipo de
calentamiento 1  Flujo masico (kg/h) 2694915 Por calcular [Célculo]
(Solucion de
glucosa) Entalpia especifica -14769.5 -14442.8  -13195.54 -15414.62 [84]
(kJ/kg)
Q (kl/h) 951388.79 951388.79 [Calculo]
Temperatura (°C) 25 115 150 133.6 [38]
Presion (atm) 3 3 3 3 [38]
Equipo de
calentamiento 2 Flujo masico (kg/h) 2633.25 Por calcular [Célculo]
(Solucion
fosfatada) Entalpia especifica - 15866.02 - -13195.54  -15414.62 [85]
(kJ/kg) 15493.64
Q (kJ/h) 951388.79 951388.79 [Calculo]
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Teniendo en cuenta estos parametros y utilizando la ecuacion 14, se hall6 el flujo mésico de
vapor de agua para calentar la solucion de glucosa y la solucion fosfatada, las cuales

resultaron ser 2572.364 kg/h 'y 2651.41 kg/h respectivamente.

A continuacion, por medio de la ecuacion 14, se hallaron los calores a disipar por las
soluciones en los equipos de enfriamiento para disminuir la temperatura hasta 30°C. Para
esto, se utiliz6 agua como fluido a enfriar. Dicho esto, la tabla 4.17 muestra los parametros

necesarios para realizar el balance de energia en los equipos de enfriamiento.

Tabla 4.17: Parametros para el célculo en los equipos de enfriamiento.

Solucién Vapor de agua
Equipo Parametros Referencias
Entrada Salida Entrada Salida
Temperatura (°C) 115 30 20 40 [28]
Presion (atm) 3 3 1 1 [28]
Equipo de
enfriamiento 1 Flujo masico (kg/h) 2694915 Por calcular [Célculo]
(Solucion de
glucosa) Entalpia especifica -14442.8 -14777 - - [84]
(kJ/kg)
Calor especifico - - 4.113 4.107 [85]
(kJ/kg.°C)
Q (ki/h) 951388.79 951388.79 [Calculo]
Temperatura (°C) 115 30 20 40 [38]
Presion (atm) 3 3 1 1 [28]
Equipo de
enfriamiento 2 Flujo masico (kg/h) 2633.25 Por calcular [Célculo]
(Solucion
fosfatada) Entalpia especifica - 15493.64 - - - [85]
(kJ/kg) 15845.47
Calor especifico - - 4.113 4.107 [84]
(kJ/kg.°C)
Q (ki/h) 951388.79 951388.79 [Calculo]

Tomando estos parametros y utilizando la ecuacion 19, se hallo el flujo masico de agua para
enfriar la solucion de glucosa y la solucion fosfatada, las cuales resultaron ser 8201.566 kg/h

y 8453.21 kg/h respectivamente.
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4.4.2. Biorreactor y prefermentadores

El balance de energia en las etapas de fermentacion comenzd reconociendo que este proceso
libera energia y por tanto se necesita de una chaqueta de enfriamiento para que la temperatura
se mantenga a 30°C. En tal sentido, se realizo dicho balance para hallar el calor de
acumulacion y la masa de agua de enfriamiento para mantener la temperatura de
fermentacion en 30 °C. Asi pues, para comenzar con los célculos, se tomd la siguiente

ecuacion [28].

Q.t@Q .—Q -0 =0 (32)

reac agit per evap acc

Donde:
- @ :Calordereaccion
reac
- Qagl,t: Calor por agitacion
- Qper: Calor perdido
- Q evap' Calor por evaporacion (que para este estudio no se cuenta)

- QaCC: Calor acumulado

Luego, se calcularon cada uno de estos calores (Anexo 6) y se sumaron para hallar el calor de

acumulacion, tal como se aprecia en la tabla 4.18.

Tabla 4.18: Calores generados en las etapas de fermentacion.

Parametros Prefermentador 1 Prefermentador 2 Biorreactor
Qreac [kI/h] 466.97 21478.36 1218466.304
Qugic [kJ/h] 6.598 2786.11 1684411
Q,er [KJ/h] 4.309 48.37 626.86
Q... [kJ/h] 469.26 24216.11 2902251.077

Una vez hallado el calor de acumulacion, se calculd la masa de agua de enfriamiento por

medio de los siguientes parametros extraidos de bibliografia [38] y vistos en la tabla 4.19.
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Tabla 4.19: Parametros para hallar la masa de agua de enfriamiento.

Parametros Prefermentador 1 Prefermentador 2 Biorreactor
Qe (kJ/h) 469.26 24216.11 2902251.077
C, (kl/kg.cC) 4.18 4.18 4.18
AT (°C) 35 35 35
m,,,, [kg] 3.2 165.52 19837.67

4.4.3. Centrifugacion

El balance energético del sistema de centrifugacion se realiza a los dos equipos, el primero
en la separacion de la biomasa del liquido y el segundo para separar el se trabajaron con las
entalpias de dichos fluidos y sus respectivas masas mediante la siguiente ecuacion:

Q = Z(m hsalida) B Z(Tnentrada hentrada) (33)

salida

Donde:
- Q: Calor (kj)
- h: Entalpia especifica (kj/kg)
- m: Masa (kg)

- Primera Centrifugacion
Los valores hallados de los parametros para la primera centrifuga, se encuentran descritos en

la tabla 4.20.

Tabla 4.20: Balance de energia de la primera centrifugacion.

Entrada Salida
estacionario
Consideraciones
1 1
Presion (atm)
Temperatura 20 20
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h = 1511.8 h,= 1511.8
Entalpia (kJ/kg)

Potencia (kW) 1119.7 0.106

Potencia total (kW) 15

- Segunda Centrifugacion

Los valores hallados de los parametros para la segunda centrifuga, se encuentran descritos en
la tabla 4.21.

Tabla 4.21: Balance de energia de la segunda ultrafiltracion.

Entrada Salida
estacionario
Consideraciones
1 1
Presion (atm)
Temperatura 20 20
h1 = 1511.8 h2 = 1511.8
Entalpia (kJ/kg)
Potencia (kW) 1119.7 0.106
Potencia total (kW) 5
4.4.4. Molino de bolas

En cuanto al balance energético para el molino de bolas, se considerd que el flujo energético
generado por la fractura de particulas es despreciable y que, dada la cantidad de colisiones
entre las bolas, el fluido en el interior del molino tiende a calentarse, por lo que es necesario

emplear una camisa de enfriamiento. En tal sentido, se emple¢ la siguiente ecuacion:

(34)

loss

Q +P=0Q,+0Q
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Donde:
- Q = Energia proveniente del caldo de alimentacion

- P: Potencia
- Qd: Flujo de salida

- Q loss- Energia disipada por el molino

Asi pues, dado que la energia del fluido tanto a la entrada como a la salida son los mismos,
estos términos se eliminan de la ecuacion, y por medio de los pardmetros presentados en la
tabla 4.22 sacados de catdlogo [121] se realiza el calculo de balance de energia para hallar la

temperatura de salida del agua de enfriamiento.

Tabla 4.22: Datos para el balance energético.

Datos Valor
Potencia (kW) 27
Calor especifico del agua (kJ/kg.°C) 4.18
Flujo del agua de enfriamiento (kg/h) 1150
Temperatura de entrada del agua de enfriamiento (°C) 20
Temperatura de salida del agua de enfriamiento (°C) 40.22

4.4.5. Adsorbedor

Para realizar el balance de energia del adsorbedor, se emple6 la ecuacion de Ergun para hallar
la pérdida de presion dentro de la columna.

2
AP 150xpL><1;FX(1—£B) 1.75><pL><vF><(1—£B)
L 2_ 3 + 3 (35)
d Xe d Xe
P B P B

Donde:
- L: longitud de la columna (m)
S x viscosidad del liquido (kg/m.s)

- Py densidad del liquido (kg/m3)

- gy porosidad del lecho (adimensional)
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- dp: diametro de particula (m)
-V velocidad del fluido (m/min)
- AP: Pérdida de presion dentro de la columna (Pa)

En tal sentido, la tabla 4.23 muestra los valores de cada pardmetro los cuales fueron
obtenidos de bibliografia, a excepcion de la longitud de la columna, la cual fue hallada por el

Meétodo de LUB explicado en la seccion de dimensionamiento de la columna de adsorcion.

Tabla 4.23: Parametros para hallar la pérdida de presion

Datos Valor Referencias

Longitud de la columna (m) 1.347 [Célculo]
Viscosidad del liquido (kg/m.s) 0.01 [86]
Densidad del liquido (kg/m3) 1000 [84]
Porosidad del lecho (adimensional) 0.4 [87]
Diametro de particula (m) 0.0004 [87]
Velocidad del fluido (m/min) 0.001389 [28]

Pérdida de presion dentro de la columna (Pa) 164568.7 [Calculo]

Una vez hallada la pérdida de presion, se calculd la potencia de la bomba que permitira
mover el fluido a través de la columna. Dato que se aprecia en la tabla 4.24.

bomba = FV XAPL (36)

Tabla 4.24: Parametros para el calculo de potencia de la bomba.

Datos Valor
Pérdida de presion dentro de la columna 164568.7
(Pa)
Flujo volumétrico a escala industrial (m3/s) 0.000174
Potencia de la bomba (W) 28.57
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4.4.6. Cristalizador

Esta operacion trabaja a presiones de vacio de 0.15 atm y necesita mantener una temperatura
de 49°C, para esto se utiliza agua de calentamiento. Empleando la ecuacion. 14 y los valores
de entalpia del agua y del metanol obtenidos del simulador de procesos PROMAX, se logré
determinar la potencia total empleada por el equipo, la cual es igual al calor requerido por
esta etapa obtenido del intercambio de calor con el agua (tablas 4.25, 4.26 y 4.27). Por
ultimo, la tabla 4.27, presenta los valores empleados en el balance de energia del condensador

para hallar la cantidad de agua de enfriamiento que ha de ingresar al sistema de cristalizacion.

Tabla 4.25: Balance de energia en el tanque de cristalizacion.

Entrada Salida vapor Salida sélido
Temperatura (°C) 30 49 49
Presion (atm) 1 0.15 0.15
Entalpia del agua -1143 2384 205.1
(kl/kg)
Entalpia del metanol 125.8 1131 63.8
(kJ/kg)
Potencia total (kW) 775.07

Tabla 4.26: Balance de energia del agua de calentamiento para el tanque de cristalizacion.

Entrada Salida
Fluido Agua
Temperatura (°C) 150 120
Presion (atm) | 1
Cp (kj/kg°C) 1.98 2.005
Masa de agua 12.92

(kg/s)
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Tabla 4.27: Balance de energia del agua de enfriamiento para el condensador.

Entrada Salida
Fluido Agua
Temperatura (°C) 5 40
Presion (atm) 1 1
Cp (kj/kg°C) 4.18 4.18
Masa de agua 3.74

(kg/s)

4.4.7. Secador

Para el balance de energia en el secador, se tomd la siguiente expresion y se emplearon los
resultados obtenidos en el Anexo 7 para el calculo de los calores de entrada y salida [83],

siendo estos registrados en la tabla 4.28.

Ceca T Q™ Qogs T Qo (37)
Tabla 4.28: Flujos de energia en el equipo de secado.
Calores Valor
Qeeq KI/9) 25.07
Q,, KIfs) 113.41
Qe (KI/9) 72.49
Qs () 66

Asimismo, se calculd la energia eléctrica requerida para calentar el aire a 140°C por medio

del Anexo 7, siendo el resultado 93.16 kJ/s.

4.5. Sintesis de energia
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Habiendo realizado el balance de energia en cada uno de los equipos principales, se ejecuta
una sintesis de todos estos calculos desarrollados anteriormente, y se identifican los
resultados energéticos provenientes de la energia eléctrica que es necesaria para nuestro
proceso. En tal sentido, la tabla 4.29 presenta el resumen de dichos valores, a fin de conocer

la energia total requerida para la produccion de la vitamina.

Tabla 4.29: Sintesis energética para el proceso

Equipo Energia (KW) Energia (KW-h)
Mixer 1 232.014 464.028
Mixer 2 232.014 464.028
Mixer 3 701.838 1403.676
Mixer 4 54.777 109.55
Intercambiador de calor 264.275 1585.648
(calentamiento - solucién
glucosa)
Intercambiador de calor 272.395 1634.372
(calentamiento - solucién
fosfatada)
Prefermentador 1 0.00183 0.176
Prefermentador 2 0.7739 74.294
Biorreactor 467.892 67376.465
Centrifuga 1 20 140
Centrifuga 2 5 35
Molino de bolas 27 108
Columna de adsorcion 0.0286 0.657
Cristalizador 775.07 129
41.46
Secador por atomizacion 93.16 465.8
Total 3147 73991.2
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De esta forma, en la tabla 4.29, podemos observar que el equipo de mayor consumo
energético es el biorreactor con un consumo de 67376.47 KW-h, esto debido al tiempo de
agitacion que demanda la fermentacion (6 dias). Por otro lado, los equipos que también
consumen buena parte de la energia para este proceso son los intercambiadores de calor en la
seccion de esterilizacion del medio de cultivo. Esto se debe al volumen de medio de cultivo
que manejan dichos equipos. En conclusion, se necesita un total de 73991.2 KW-h para

ejecutar un lote del proceso.

Por ultimo, el valor del consumo energético total de nuestro proceso se encuentra dentro del
rango establecido para las plantas de produccion biotecnologica, las cuales suelen presentar

consumos energéticos altos que van desde los 2 hasta los 50 millones de kWh al afio [134].

4.5. Dimensionamiento de equipos

4.5.1. Intercambiadores de calor

En primer lugar, tal como se muestra en la figura 4.3, antes del ingreso a los intercambiadores
de calor se requiere una bomba centrifuga para aumentar la presion de 1 a 3 atmdsferas en las
corrientes de solucion de glucosa y medio fosfatado. Estas bombas fueron dimensionadas

como se muestra en la tabla 4.30:

Tabla 4.30: Dimensionamiento de las bombas pre esterilizacion.

Entrada Salida Fuente

Temperatura (°C) 25 [Calculo]
Presion (atm) 1 3 [28]
Flujo masico H20 (kg/s) 0.49 [Calculo]
Densidad (kg/m3) 997.1 [85]
Caudal (m3/s) 0.0005 [Calculo]
Viscosidad (kg/m-s) 0.0008905 [85]

Longitud de tuberia (m) 1 [Calculo]

Diametro de la tuberia

D= =% (38)

nv 0.026 m [3]

Numero de Reynolds
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Re = 22 (39) 707.52 [88]

Factor de Friccion

64

f ~ Re (40) 0.09 [88]

Pérdida de carga mayores

VZ
_ A prom

I,mayores D 2g (41) 0.14m [88]

Pérdida de carga menores

VZ
— *x
L, menores Kk 2g (42)
*k,=08 0.03 m 88]
Pérdida de carga total
= +
hL hL, mayores hL, menores (43) 0.17m [88]
Potencia de bombeo
bomba = M, “@4) 0.68 W [88]
Ecuacion de Bernoulli
b, b L " \
o Tz A T Tyt Gy F AT (35)

* a= 2 Flujo totalmente laminar hbomba: 2099 m [88]

Bomba seleccionada. Adaptado de [84]

- Fabricante: Bombas Hasa

- Tipo de bomba: Electrobombas centrifugas para proceso quimico
- Serie: HSQ

- Bomba: Bomba 531

- RPM: 1450

Dado que el caudal es similar en ambas bombas, asi como las presiones y temperatura, se
utilizara el mismo modelo de bomba tanto para la corriente de solucion fosfatada como para

la de glucosa.
Para el dimensionamiento de los equipos de calentamiento y enfriamiento, se siguid lo

desarrollado en el Anexo 8. En tal sentido, la tabla 4.31 muestra los pardmetros empleados y

los resultados obtenidos.
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Tabla 4.31: Parametros y resultados del dimensionamiento de los intercambiadores de calor.

Equipos de calentamiento

Equipos de enfriamiento

Parametro
Solucion de Solucion Solucion de  Solucion
glucosa fosfatada glucosa fosfatada
Volumen de la solucién a 15.77 15.7995 15.77 15.7995
calentar o enfriar (m3)
Volumen del equipo (m3) 18 18 18 18
Diametro del equipo (m) 2.2545 2.2545 2.2545 2.2545
Area del equipo (m2) 3.992 3.992 3.992 3.992
Altura del equipo (m) 4.51 4.51 4.51 4.51
Area de transferencia de 3.94 4.0645 5.805 5.98
calor (m2)
Volumen del fluido de 0.418 0.4419 8.202 8.453
calentamiento por hora (m3)
Longitud del serpentin (m) 0.1061 0.1087 1.413 1.413
Diametro del serpentin (m) 1.18 1.19 1.3079 1.348

4.5.2. Prefermentadores y biorreactor

En cuanto al dimensionamiento de los equipos de fermentacion, nuevamente se considerd una

geometria de tanque, pero con un agitador en su interior y una chaqueta de enfriamiento

alrededor del equipo para mantener la temperatura adecuada para el desarrollo de las

bacterias (30°C). Asimismo, considerando que la turbina a trabajar es una de tipo Rushton

[28], los célculos para el dimensionamiento partieron del volumen del caldo de fermentacion

y siguieron su curso de acuerdo a lo desarrollado en el Anexo 6 (para el célculo de la potencia

de agitacion y area de transferencia de calor). En tal sentido, la tabla 4.32 muestra los

parametros empleados y los resultados obtenidos.

Tabla 4.32: Parametros y resultados del dimensionamiento de los prefermentadores y

biorreactor.

Parametro

Prefermentador 1

Prefermentador 2 Biorreactor
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Volumen de fermentacién (m3) 0.0151 0.695 31.969
Volumen del equipo (m3) 0.02 0.75 35
Diametro del equipo (m) 0.294 0.985 3.545

Area del equipo (m2) 0.339 3.81 49.36
Altura del equipo (m) 0.294 0.985 3.545
Area de transferencia de calor 0.339 3.81 49.36
(m2)
Tipo de agitador Turbina Rushton
Velocidad de giro (rpm) 210
Potencia del agitador (kW) 0.0018 0.774 467.89
Diametro del agitador (m) 0.097 0.325 1.17
Ancho de la paleta (m) 0.0194 0.065 0.234
Longitud de la paleta (m) 0.024 0.081 0.292
Distancia entre la base y el 0.088 0.296 1.064
agitador (m)
Ancho de bafles (m) 0.0294 0.0985 0.3545
Numero de bafles 4

4.5.3. Equipos de mezcla

El dimensionamiento de los equipos de mezcla es similar al de los fermentadores, con la
unica diferencia de que el calor generado por la agitacion es despreciable, por lo que no
cuenta con una chaqueta de enfriamiento alrededor del equipo. De igual forma, los célculos
para el dimensionamiento parten del volumen del caldo de fermentacion (para el caso de los
primeros 3 equipos de mezcla) y del volumen de la soluciéon de metanol que se necesita para
desorber la vitamina bl2 de la resina del absorbedor (para el equipo de mezcla 4) y las
relaciones geométricas entre el equipo y una turbina Rushton (Anexo 6) [28]. Dicho esto, la

tabla 4.33 presenta los parametros empleados y los resultados obtenidos.
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Tabla 4.33: Parametros y resultados del dimensionamiento de los equipos de mezcla.

Parametro Mixer 1 Mixer 2 Mixer 3 Mixer 4
Volumen de mezcla 15.774 17.7995 31.573 7.44
(m3)
Volumen del equipo 18 18 35 8
(m3)
Diametro del equipo 2.84 2.84 3.545 2.16
(m)
Area del equipo (m2) 31.67 31.67 49.35 18.32
Altura del equipo (m) 2.84 2.84 3.545 2.16
Tipo de agitador Turbina Rushton
Velocidad de giro (rpm) 210
Potencia del agitador 232.014 232.014 701.838 54.777
(kW)
Diametro del agitador 0.9374 0.9374 1.17 0.715
(m)
Ancho de la paleta (m) 0.187 0.187 0.23399 0.143
Longitud de la paleta 0.234 0.234 0.292 0.18
(m)
Distancia entre la base y 0.937 0.937 1.16997 0.715
el agitador (m)
Ancho de bafles (m) 0.284 0.284 0.3545 0.217
Numero de bafles 4

4.5.4. Tanques de almacenamiento

Para el dimensionamiento de los tanques de almacenamiento, se tom6 como punto de partida
el volumen de la solucion, para luego hallar el area, el diametro y la altura del equipo
considerando que la relacion D y H es de D/H = 0.5 [38]. En tal sentido, la tabla 4.34

presenta los pardmetros empleados y los resultados obtenidos.
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Tabla 4.34: Parametros y resultados del dimensionamiento de los tanques de almacenamiento.

Parametro Tanque 1 Tanque 2 Tanque 3 Tanque 4
Volumen de mezcla (m3) 32.4486 11.728 0.745
Volumen del equipo (m3) 35 15 1

Area del equipo (m2) 39.057 22.167 3.66
Altura del equipo (m) 4.46 3.36 1.366
Diametro del equipo (m) 2.23 1.68 0.683

4.5.5. Centrifugas

El dimensionamiento de las centrifugas requiere de una adecuada capacidad y se verifico en

la compania thermo fisher, centrifugas para bioprocesos de uso industrial para proteinas,

considerando que en bibliografia del libro o Doran mencionaba que que requeria de

centrifugas con un RCF mayor a 10000x de la gravedad. En tal sentido, las tablas 4.35 y 4.36

muestran los resultados de los calculos:

Tabla 4.35: Dimensionamiento de la primera centrifuga.

Parametro Especificaciones Referencia
Serie Sorvall CC40 Series [91]
Capacidad (m3) 1.47 Calculado
Tiempo de operacion 6 Determinado
Velocidad maxima (rpm) 40,000rpm [91]
Tabla 4.36: Dimensionamiento de la segunda centrifuga.
Parametro Especificaciones Referencia
Serie Sorvall CC40 Series [91]
Capacidad (m3) 0.73 Calculado
Tiempo de operacion 4 Determinado
Velocidad maxima (rpm) 40,000rpm [91]
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4.5.6. Molino de bolas

Para seleccionar los parametros de dimensionamiento este equipo, se identificé que el molino
mas adecuado a emplear es el Dyno mill - KD25, debido a que, segtn el estudio realizado por
Chisti y Moo - Young (1986) en donde comparan los rendimientos de un Dyno-Mill, un
Netzsch LME 20 mill y un homogeneizador Manton-Gaulin para la liberacion de la materia
intracelular de las bacterias; dan como resultado que el Dyno-Mill ofrece una liberacion
significativamente mejor [89]. En tal sentido, para el dimensionamiento se emplearon
diversos catalogos, los cuales presentan un ajuste que cumple con el flujo empleado para esta
operacion y brindan mayores detalles acerca del equipo en cuestion. Dicho esto, a
continuacion la tabla 4.37 muestra los pardmetros de dimensionamiento necesarios para este

equipo.

Tabla 4.37: Parametros del dimensionamiento del molino de bolas.

Parametro Valores Referencia
Flujo masico de agua (kg/h) 1150 [90]
Potencia (kW) 27 [90]
Flujo masico del fluido (kg/h) 500 [90]
Tiempo de operacion (h) 3.7 [Calculo]
Didmetro de perlas (m) 0.4 [92][93]
Velocidad de punta (m/s) 10 [92] [93]
Carga de volumen de perlas (%) 82 [93]
Volumen de contenedor de molienda (L) 25 [90]

4.5.7. Columna de adsorcion

Para realizar el dimensionamiento de la columna de adsorcién se emplea el método LUB
[35], el cual se utiliza ampliamente para el disefio de lechos adsorbentes. Este modelo
considera que la transferencia de masa es rapida y esta dividida en dos secciones, la seccion

de equilibrio o saturacion LES y la seccion LUB longitud de lecho sin utilizar.
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Adicionalmente, para desarrollar este modelo se requiere tener como base la curva de ruptura

que se obtiene de las condiciones experimentales especificas, y la isoterma de adsorcion [94]

Para iniciar con los calculos, se desarroll6 la ecuacion del balance de materia y se hallé masa

acumulada hasta el tiempo de saturacion.

Velocidad de acumulacion = Velocidad de entrada + Velocidad de salida  (46)
dmA
o =F X CO — FxC 47)
dmA p C
= FxC_x {1 o xdt (48)
Donde:

- F: Fluyjo volumétrico de alimentacion

- C,: Concentracion del soluto en la solucion de alimentacion a la entrada de la
columna

- C: Concentracion del soluto en la solucion de alimentacion a la salida de la columna

- my: Masa de soluto adsorbida

La ecuacion anterior se desarrolla y surge la siguiente.

sat
m, = F><CO Xt (49)

ruptura

Donde:
t . .y
- mza : Masa de soluto adsorbida hasta la saturacion

- trpur: tiempo de ruptura
En tal sentido, por medio de esta ecuacion y los valores de los pardmetros presentados en la

tabla 4.38, se hall6 la masa de soluto que queremos remover de forma ideal a escala

industrial.
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Tabla 4.38: Parametros para calcular la masa de soluto adsorbida en el tiempo de saturacion.

Adaptada de [95].

Parametros Valores Referencias
Concentracion de soluto a la entrada de la columna 0.74 [Célculo]
Flujo volumétrico de la alimentacion a escala (m3/h) 0.625 [28]
Tiempo de ruptura (h) 20 [28]
Masa de soluto adsorbida hasta la saturacion (kg) 9.25 [Calculo]

A continuacion, se calcul6 la capacidad de adsorcion de la resina hasta la saturacion. Cabe
recalcar, que el valor de este parametro hallado a escala laboratorio es igual que el de a escala
industrial. Por lo tanto, se emplearan los datos obtenidos de la experimentacion a escala
laboratorio de Ramos et al. (2004) para hallarlo [87]. En este sentido, por medio de la

siguiente ecuacion 67 y la tabla 4.39, se logra calcular este parametro.

= l (50)

Donde:
sat . .-, .
- q, Capacidad de adsorcion de la resina
-om Masa de la resina

tigea: Tiempo de adsorcion ideal

Tabla 4.39: Parametros experimentales para el calculo de la capacidad de adsorcion de la

resina.
Parametros Valor
Flujo volumétrico de la alimentacion (m3/h) 0.00072
Concentracion de soluto a la entrada de la columna 0.156
Tiempo de adsorcion ideal (h) 24
Masa de resina (kg) 0.0345

105



Capacidad de adsorcion de la resina 0.078

Una vez hallado dicho pardmetro y sabiendo el valor de la masa de soluto adsorbida hasta la
saturacion a escala industrial, se hallé la masa de la resina a emplear en esta operacion,

usando la ecuacion 67; la cual resulta ser 47.43 kg.

Posteriormente, se calcularon las longitudes de la columna a escala industrial con sélido
completamente saturado (LES) y sin saturar (LUB), empleando las siguientes ecuaciones y

parametros presentados en la tabla 4.40.
mS
LES = ——— (51)

lecho c

Donde:

p : Densidad de la resina
lecho

- A.: Area de la columna

LUB, U,
LUB. _ U (52)
2 s2

Donde:

- LUB: Longitud de la columna con sélido sin saturar a escala industrial

LUB 5 Longitud de la columna con sélido sin saturar a escala laboratorio

Uy, Velocidad del fluido a través del lecho a escala industrial

U,,: Velocidad del fluido a través del lecho a escala laboratorio

Tabla 4.40: Pardmetros para calcular las longitudes de la columna a escala industrial con

solido completamente saturado (LES) y sin saturar (LUB). Adaptada de [87]

Parametros Valores Referencias
Densidad de la resina (kg/m3) 710 [87]
Area de la columna (m2) 0.125 [28]
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Longitudes de la columna a escala industrial con sé6lido

completamente saturado (LES) (m) 1.336 [Calculo]

Longitud de la columna con s6lido sin saturar a escala laboratorio ~ 0.155 [87]
(m)
Velocidad del fluido a través del lecho a escala industrial (m/h) 5 [Calculo]
Velocidad del fluido a través del lecho a escala laboratorio (m/h) 2.29 [87]
Longitud de la columna con sé6lido sin saturar a escala 0.011 [Calculo]
industrial (LUB) (m)

De esta forma, se hall¢ la altura de la columna, sumando los valores del LUB y el LES, la

cual resulta ser 1.347 m.

Finalmente, a fin de hallar el tiempo de desorcion de la vitamina b12, se tom6 como base el
dato del caudal masico del estudio de Bertholet et al. (2019), y junto a la cantidad de solucion
de metanol a emplear, se hall6 el tiempo de desorcion, tal como se observa en la tabla 4.41

[28].

Tabla 4.41: Parametros para el calculo del tiempo de desorcion.

Parametros Valor
Flujo masico de la solucion (kg/min) 49.1
Masa de solvente para la desorcion (kg) 6766.22
Tiempo de desorcion (min) 138

Por ultimo, en la tabla 4.42 se reordenan los parametros importantes de dimensionamiento

estimados y célculos.

Tabla 4.42: Parametros del dimensionamiento de la columna de adsorcion.

Parametros Valores Referencia
Tiempo de ruptura (h) 20 [28]
Masa de resina (kg) 118.6 [Calculado]
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Area de la columna (m2) 0.125

Cantidad de soluto adsorbida 0.07797
Longitud de columna utilizada (m) 1.337
Longitud de columna no utilizada (m) 0.0107

Altura de la columna (m) 1.347

[28]
[Calculado]
[Calculado]
[Calculado]
[Calculado]

4.5.8. Cristalizador

Para el dimensionamiento de esta unidad se encontré un sistema de cristalizacion que

abarcase los equipos mencionados en las secciones anteriores (tanque de cristalizacion,

condensador y tanque de almacenamiento) y se ajuste a las condiciones de la operacion (0.15

atm y 49°C), considerando el factor de seguridad de 0.75 entre el volumen del liquido y el

volumen del recipiente. En la tabla 4.43 se muestra el cristalizador adaptado para este

Pproceso.

Tabla 4.43: Parametros del dimensionamiento del cristalizador.

Parametro Referencia
Volumen del liquido (L) 7489 calculado
Tiempo de operacion (h) 6 [38]

Presion de vacio (atm) 0.15 [38]

Fabricante Geling (Shanghai) Environmental [96]

Technology
Modelo GLFJ-10000 [96]
Vapor de calentamiento (Mpa) 0.1 [38]
Potencia del mixer (kW) 4 [96]

108



4.5.9. Secador

Por ultimo, para dimensionar el secador se emplearon diversos catdlogos, al igual que el
molino de bolas, teniendo en cuenta el area de transferencia de calor sacado por calculo
(Anexo 7) y el flujo de alimentacion con el que se trabaja. En vista de ello, el tipo de secador
a emplear es un atomizador centrifugo de alta velocidad [95], el cual presenta los siguientes

pardmetros de dimensionamiento vistos en la tabla 4.44.

Tabla 4.44: Parametros del dimensionamiento del secador. Adaptado de [91]

Parametros Valores
Velocidad del atomizador (rpm) 18000
Diametro del disco atomizador (mm) 150
Altura del cuerpo del secador (m) 7.5
Altura de elevacion del atomizador (m) 10.5
Area de transferencia de calor (m2) 0.409
Potencia eléctrica (kW) 99

4.6. Planificacion del proceso (Scheduling)

Para realizar el scheduling del proceso, se enumero la secuencia de operaciones considerando
los tiempos de carga, operacion, descarga, limpieza y esterilizacion de cada equipo. A partir
de los balances de masa, energia y el dimensionamiento, y junto con un estimado del tiempo
de descarga y limpieza [73], se determind el tiempo de operacion de cada equipo y se
desarroll6 la planificacion para el proceso upstream. En tal sentido, la tabla 4.45 ordena los
tiempos de los equipos en la etapa upstream y la figura 4.6 presenta el scheduling de este

proceso, evidenciando la continuidad de los lotes.
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Tabla 4.45: Tiempos para los equipos del proceso Upstream.

Equipo Simbolo Tiempo (h) Color
Prefermentador 1 R-101 96
Prefermentador 2 R-102 96
Mezclador 1 MX - 100 2
Mezclador 2 MX - 101 2
Equipo de calentamiento 1
(solucién de glucosa) E - 100 6
Equipo de enfriamiento 1
(solucion de glucosa) E-101 8
Equipo de calentamiento 2
(solucion fosfatada) E-102 6
Equipo de enfriamiento 2
(solucion fosfatada) E-103 8
Mezclador 3 MX - 102 2
Biorreactor R -100 144
DIAS
2 a6 s]wo]12]1a]16][18]20] 2224 26]28]30]32]34]36]28]20]22]as
R-101 1 2 E] 4 5 6
R-102 1 2 3 4 5 6
MX - 100 1] 2] B 4] B 6|
MX - 101 1] 2] B 4] B 6|
E-100 H 2 H B H H
E-101 1] 2] B 4] B 6|
E- 102 1] 2] B 4] B 6|
E- 103 H 2 H B H H
MX - 102 1 2 3 4 5 6
R - 100 1 2 3 4 5 6

Figura 4.6. Scheduling proceso Upstream.

Como se puede observar en la figura 4.6, se tiene que para la produccion del primer lote, se
necesitan 14 dias, esto es debido a que los tiempos de fermentacidon son extensos y requieren
de dias para realizarse (4 dias para cada prefermentacion y 6 dias para la fermentacion). Sin
embargo, también se puede apreciar, que la produccion del segundo lote comienza cuando
acaba la primera prefermentacion. Esto permite que la obtencion del siguiente lote se de en el

dia 20 (6 dias después de la obtencion del primero), y que a partir de aqui los lotes siguientes
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seran obtenidos 6 dias después del anterior. Con ello, se pudo identificar que el cuello de
botella que conlleva un mayor tiempo en el proceso upstream es el biorreactor debido a que el
tiempo de reaccion mas su tiempo de limpieza equivale a 6 dias. Por lo tanto, el proceso de
fermentacion seria importante de evaluar para futuros estudios, de manera que se consiga

realizarlo en un menor tiempo.

Posteriormente se realizd el scheduling del proceso downstream, iniciando por la
enumeracion de la secuencia de equipos y terminando por el establecimiento de los tiempos
de operacion. Cabe resaltar, que los tiempos de limpieza y esterilizacion de los equipos son
considerados dentro del tiempo de espera para la llegada del siguiente lote. Dicho esto, la
tabla 4.46 ordena los tiempos de los equipos en la etapa downstream y la figura 4.7 muestra

el scheduling de este proceso.

Tabla 4.46: Tiempos para los equipos del proceso Downstream.

Equipo Simbolo Tiempo (h) Color

Centrifuga 1 CEN - 100 7
Molino de bolas M -100 4

Centrifuga 2 CEN - 101 7

Columna de adsorcion A -100 23
Cristalizador C-100 6
Secador por F-100 5
atomizacion
HORAS
2] a]e]a]i0]12]14]16]18]20]22]24]26]28]30]32]34]36]38]40]22]44]16]28]50]52
CEN - 100
M- 100
CEN - 101
A-100
c-100 I
5100

Figura 4.7. Scheduling proceso Downstream.

De acuerdo a lo visto en la figura 4.7, se tiene que el proceso downstream demora 2 dias con

4 horas en realizarse, un tiempo muy corto a lo visto en el proceso upstream. En tal sentido,
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se puede afirmar que el proceso downstream tiene un tiempo de 3 dias y 20 horas para volver
a ser empleado, tiempo en el cual se realiza la limpieza y esterilizacion de los equipos. Por lo
tanto, teniendo los tiempos definidos, se puede confirmar que el tiempo en el que se obtiene
el primer lote es de 16 dias con 4 horas. Sin embargo, los siguientes lotes seran obtenidos 6

dias después del primero.

4.7. Evaluacion economica del proceso

4.7.1. CAPEX

Para comenzar el célculo de la inversion de capital, primero se hallé el costo de compra e
instalacion de los equipos del proceso. Para calcular dicho costo, se emplearon las
correlaciones del libro “Chemical Engineering Design” (Anexo 9) [78] en la gran mayoria de
equipos, mientras que en el resto, se buscd su precio en catdlogos. En tal sentido, la tabla 4.47

presenta el costo de cada equipo.

Tabla 4.47: Costo de compra e instalacion de los equipos.

Equipo Cantidad Unidad Capacidad Costo unitario (§) Referencia
MX - 100 1 L/s 2.19078 2171.125 [78]
MX - 101 1 L/s 2.19078 2171.125 [78]
MX - 102 1 L/s 4.385 2683.361 [78]
MX - 103 1 L/s 1.03 1753.916 [78]

E-100 1 m2 1.183 4857.5 [78]

E-102 1 m2 1.219 4948.25 [78]

E-101 1 m2 1.211 4928 [78]

E-103 1 m2 1.224 4960 [78]

P-100 1 kW 1 1000 [78]

P-101 1 kW 1 1000 [78]
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R -100 1 - - 4500 [97]

R - 101 1 m3 0.65 84525.76 [78]
R-102 1 m3 35 620147.42 [78]

T- 100 1 m3 35 25073.812 [78]

T- 101 1 m3 15 16450.84 [78]
T-102 1 m3 10 13818.996 [78]
T-103 1 - - 2100 [98]
CEN - 100 1 kw 15 67937.89 [78]
CEN - 101 1 kW 5 45278.38 [78]

M - 100 1 ton/h 0.7 186823.72 [78]

A - 100 2 - - 6400 [99]

A - 100 (Bomba) 2 kw 1 2000 [78]
C- 100 1 m 7 72611.25 [78]

F - 100 1 kg/h 136.41 989829 [78]

TOTAL 2170763.178

Sabiendo que el costo de los equipos es $2 170 763.178, se hallo el costo total de los ISBL, el
cual resultd ser $6 144 929.613. Para este calculo se usaron los factores de la tabla 4.48 y la

ecuacion brindada por el libro “Chemical Engineering Design” [78].

i=M
C= 3ol Hf)+ G+ fHf AL P (D)

=
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Tabla 4.48: Factores para el calculo de los ISBL. Adaptada de [78].

Componente Factor Valores ($M)
Tuberia (fp) 0.6 1.302
Montaje de equipos (fer) 0.5 1.085
Eléctrico (fel) 0.2 0.434
Instrumentacion y control (i) 0.3 0.651
Trabajo civil (fc) 0.3 0.651
Estructuras y edificios (fs) 0.2 0.434
Revestimiento y pintura (1) 0.1 0.217

Material “exotico” (fm) 1.3 -

ISBL 6.145

Luego, se determinaron los OSBL, los costos de ingenieria y construccion, y los cargos de

contingencia, a partir de los ISBL y considerando sus factores colocados en la tabla 4.49 [78].

Tabla 4.49: Factores para el céalculo de los OSBL, costos de ingenieria y construccidon y

cargos de contingencia.

Componente Factor Valores ($M)
Offsites (OS) 0.4 2.458
Design and engineering (D&E) 0.25 1.536
Contingency (X) 0.1 0.614

Posteriormente, se calculo el costo total de capital fijo, sumando de los ISBL, OSBL, costos
de ingenieria y construccion, y los cargos de contingencia, el cual dio como resultado un

monto de $10 753626,82.
A continuacion, se halld el capital de trabajo sabiendo que este equivale al 15% del CAPEX

[79], para finalmente sumar este valor y el anteriormente hallado y asi obtener el valor del

CAPEX. En tal sentido, la tabla 4.50 muestra los resultados de dichos valores.
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Tabla 4.50: Resultado del capital de trabajo y el CAPEX.

Componente Valores ($M)
Capital de trabajo 2.688
CAPEX 13,44

4.7.2. OPEX

Para el desarrollo del calculo de los costos de operacion, se determinaron los costos variables
de produccion, los cuales se encuentran descritos en el Anexo 10. En tal sentido, la tabla 4.51

reune los costos por materias primas, utilidades, consumibles y disposicion de efluentes.

Tabla 4.51: Costos variables.

Costo variable Precio ($/lote) Total ($/afio)
Materias primas 11484.08 585687.99
Utilidades 12359.37 630327.7
Consumibles 364.922 18611.001
Disposicion de efluentes 49.014 2548.719
TOTAL 24257.38 1237175.41

Una vez hallado el total de los costos variables, se calcularon los costos de manufactura y los
gastos generales (Anexo 11) para asi hallar el valor del OPEX. En vista de ello, la tabla 4.52

ensena los valores de estos costos y del OPEX.

Tabla 4.52: Costos directos, cargos fijos, costos generales y gastos generales. .

Costos Componentes Total ($/aiio)
Costos directos de produccion 2901586.21
Costos de manufactura .
Cargos fijos 453656.1
Costos generales de la planta 409981.6
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Costos administrativos 175706.4

Costos de distribucion y venta 175706.4
Gastos generales Costos de investigacion y 620000
desarrollo
Financiamiento 108916.99
OPEX 4845553.7

4.7.3. Flujo de caja

Considerando que la planta opera 335 dias al afio, y que el primer lote sale a los 16 dias con 4
horas y el resto cada 6 dias, se estimod un total de 51 lotes producidos al afio para una cantidad
de 1.163 kg de vitamina b12 por lote. En tal sentido, dado que se desconoce el porcentaje del
total importado de vitamina b12 destinado para el consumo humano, se tomara en cuenta el
precio de venta de los laboratorios que producen esta vitamina. Es asi como, de acuerdo a los
valores mostrados anteriormente, se establece que el rango de precios presentados por las
empresas farmacéuticas es de 1000 - 100 $/g, por lo que se tomara un valor de venta de 130 $
por gramo para la vitamina producida en este proceso [100]. Cabe resaltar, que el precio
establecido es atractivo para el consumidor dado que es cercano al valor minimo (100 $/g),
generando asi que sea mds ventajosa su produccion local que la compra de esta vitamina en

empresas extranjeras.

En este sentido, al afio se tendra un total de 59.313 kg de vitamina b12 con un ingreso de $M
7.7 por la venta de esta vitamina. En este contexto, la tabla 4.53 muestra los resultados de la
ganancia bruta anual para cada afio que dura el proyecto (20 afios [79]). Cabe resaltar, que el
CAPEX y el CCOP (Costos de produccion en efectivo) fueron hallados anteriormente, en las

secciones de CAPEX y OPEX.

Tabla 4.53: Resultados de la ganancia bruta anual.

Aiio Ingresos ($M) CAPEX ($M) CCOP (M) Ganancia bruta ($M)
1 0 6,5 0 0
2 0 43 0 0
3 3.9 2.7 33 0.5
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En tal sentido, el flujo de caja se calculd a partir de la ganancia bruta; la depreciacion, por

medio del ratio de deuda y el costo total de capital fijo; el ingreso imponible, que se consigue

restando la ganancia bruta y la depreciacion; y los impuestos pagados, que se calculan

multiplicando los ingresos imponibles por el impuesto a la renta para este tipo de procesos

(26% [101]). Dicho esto, la tabla 4.54 presenta el flujo de efectivo de cada uno de los afios

proyectados.

Tabla 4.54: Resultados de la ganancia bruta anual - Flujo de caja.

Aifio Ganancia Depreciacion Ingreso imponible Impuestos pagados Flujo de caja
bruta ($M) ($M) (M) (M) ($M)
1 0 0 0 0 -6,5
2 0 0 0 0 -4.3
3 0.5 1.1 -0.5 0 -2.1
4 3.7 2.2 1.6 -0.1 3.9
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6 3.7 2.2 1.6 0.4 33
7 3.7 22 1.6 0.4 33
8 3.7 2.2 1.6 0.4 33
9 3.7 2.2 1.6 0.4 33
10 3.7 22 1.6 0.4 33
11 3.7 23 1.6 0.4 33
12 3.7 2.2 1.6 0.4 33
13 3.7 22 1.6 0.4 33
14 3.7 1.1 2.7 0.4 33
15 3.7 0 3.7 0.7 3.1
16 3.7 0 3.7 1 2.8
17 3.7 0 3.7 1 2.8
18 3.7 0 3.7 1 2.8
19 3.7 0 3.7 1 2.8
20 3.7 0 3.7 1 2.8

Si bien el flujo de efectivo disminuye con el paso de los afios (debido al aumento de los
impuestos pagados), se mantiene positivo durante el periodo proyectado. Asimismo, se puede
ver que para el afio 15 los cargos por depreciacion ya no afectardn a los ingresos imponibles y
al flujo de caja, ya que todos los activos estarian depreciados. Sin embargo, los impuestos
pagados aumentaran generando que el flujo de caja disminuya, como se menciond

anteriormente.

4.7.4. Indicadores de rentabilidad

En este inciso se desarrolld calculo del VAN y el TIR para determinar si la propuesta a
implementar es viable economicamente. En este sentido, se halld el valor actual neto (VAN) y
la tasa interna de retorno (TIR) para el tiempo proyectado, los cuales dieron como resultado
12.4 millones de dolares y 19.5%, respectivamente (Anexo 12). El tener un VAN positivo y

un TIR mayor que la tasa de descuento (12%), indican que el proyecto es rentable [78].
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4.7.5. Analisis de sensibilidad

Por ultimo, se evaluo la sensibilidad del VAN proyectado con respecto al precio de venta de
la vitamina b12, el precio de materias primas, el gasto de utilidades, los ISBL y los OSBL.

Dicho esto, la figura 4.8 muestra el efecto sobre el VAN de estos parametros.

Andlisis de sensibilidad del VAN
25
20 /,/’)ﬁ3
//
15
— //
g //%/ ? .
> /{/
o 5
//
.-/ﬁ
//
/ o
-40% -30% -20% -10% [ 10% 20% 30% 40% 50% 60%
Porcentaje de variacion
—8— Cambiando el precio de venta de B12 #— Cambiando el precio de materias primas Cambiando el precio de utilidades
Cambiando el precio de ISBL —&— Cambiando el precio de OSBL

Figura 4.8. Anélisis de sensibilidad del VAN con respecto al precio de venta, el gasto por

materias primas, el gasto por utilidades, y los costos de ISBL y OSBL.

El efecto de variar el precio de venta de la vitamina b12 sobre el VAN proyectado es el mayor
efecto dentro de todos los factores evaluados. Esto revela que el precio del producto a obtener
tiene un efecto critico en el VAN proyectado, ya que si el precio se redujese mas produciria
un VAN negativo. Por lo tanto, el precio de esta vitamina deberia ser una preocupacion para

los inversores potenciales.

Por otro lado, otro de los efectos que ha tenido gran influencia en esta evaluacion es la
variacién de los ISBL. Como se aprecia, al aumentar ligeramente el porcentaje de variacion
se reduce el VAN proyectado a diferencia del resto de parametros (exceptuando el precio de
la vitamina b12). Esto surge debido a que uno de los mayores costos a enfrentar dentro del

proyecto es el proporcionado por los ISBL. Sin embargo, para que el VAN llegue a ser nulo,
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el porcentaje de variacion tendria que ser mucho mdas grande. Por tanto, este parametro es
tenido en cuenta por los inversores potenciales, pero no es un factor tan alarmante a

comparacion del precio de venta de la vitamina b12.

Por ultimo, los efectos generados por el resto de parametros (OSBL, materias primas y
utilidades) presentan una ligera variacion sobre el VAN proyectado. En tal sentido, para que
este indice de rentabilidad sea nulo el porcentaje de wvariacion tendria que ser
exorbitantemente alto. En conclusion, estos pardmetros no son muy considerados por los
inversores potenciales, ya que sus variaciones no generan grandes cambios dentro del

proyecto.

4.8. E-Factor

Para el calculo del factor medioambiental E-factor se cuantifican todas las corrientes de
residuos, como el caldo de fermentacion gastado, CO, biomasa sélida y liquida, los
subproductos como 4cidos propidnico, acético y succinico, asi como el metanol de la etapa
de desorcion. Todas estas corrientes fueron sumadas y reemplazadas en la ecuacion 24 para el

calculo de este parametro.

masa de residuos totales (kg)

E - factor = masa de producto (kg) (54)
_ XCorriente (4,9,34,37,42,52,60)
corriente 57
E — factor = 26215

Tal y como se observa, el valor calculado resulta ser mayor al dato de E-Factor destinado a

las industrias farmacéuticas, el cual debe encontrarse entre 25 - 100 para un rango de 10 - 10°
toneladas producidas por afio [102]. Sin embargo, el valor calculado es tipico en procesos que
generan grandes cantidades de residuos en comparacion con el producto final. Esto se debe a
que el producto, al ser destinado para consumo humano, requiere de una pureza superior al
98%, generando un proceso complejo que emplea multiples etapas de separacion y
purificacion en donde la cantidad de residuos generados es elevada. En tal sentido, se
proponen algunos procedimientos adicionales que permitan disminuir la cantidad de residuos

generados para asi minimizar el valor calculado anteriormente.
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En este contexto, se identifico una gran cantidad de masa residual proveniente del consumo
de agua, la cual representa el 90.7% del total de sustancias desperdiciadas del proceso. Por lo
tanto, se propone para un futuro trabajo, emplear tecnologias de separacion y purificacion
para recircular el agua. Tales como Osmosis inversa, una operacidbn que presenta un
porcentaje de purificacion de 75 - 99% [103]. Asimismo, se pueden emplear biorreactores de

membrana que garantizan una separacion de hasta un 90% de so6lidos disueltos [104].

Por otra parte, sera crucial evaluar la comercializacién de los subproductos generados en la
fermentacion. En tal sentido, de acuerdo a lo visto en la seccion de Revision Critica, es
posible separar el 4cido propionico durante el proceso de fermentacion. Sin embargo, el
método empleado para realizar esta accidon requiere un mayor gasto, debido a la
implementacion de columnas de separacion en el arreglo del biorreactor, e implica un debido
cuidado al transitar las bacterias por dichas columnas. En vista de ello, Borrero (2010)
propone la separacion de dichos dacidos por medio de una operacion de extraccion
liquido-liquido, la cual se basa en la distribucién de uno o varios solutos entre la fase acuosa

y orgénica cuando estas se encuentran en contacto [105].

Adicionalmente, recuperar estos subproductos, implicaria un ingreso extra para el proceso.
En tal sentido, el valor comercial reportado de los 4cidos propidnico, acético y succinico es
de 1.9 $/kg, 1.1 $/kg y 30 $/kg, respectivamente[106][107][108]. Por lo que, multiplicando y
sumando dichos valores con la cantidad de acidos obtenida por cada lote, se alcanza una
ganancia de 6200 $ aproximadamente. Teniendo en cuenta dicha informacion, seria de gran
interés evaluar para un futuro trabajo, si la implementacion de estas operaciones para la

obtencidn de estos subproductos es viable econdémica.

Con estas variaciones se garantizaria la obtencion de un valor menor de E-factor (1623)

haciendo el proceso mas sostenible.
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4.9. Analisis de riesgos

Es importante considerar factores que pueden alterar el buen funcionamiento de los equipos, asi como las potenciales fallas que pueden ocurrir,
ya sea por un exceso de flujo, un inadecuado intercambio de calor, una sobrepresion, entre otros. Por esto, se utilizé la matriz de andlisis de
modos y efectos de falla que detalla, tanto el modo de falla, como la accion/control tomado para evitar estos escenarios. En esta se califica la
severidad del efecto de falla, la probabilidad que esta ocurra y la detectabilidad que puede tener esta potencial falla donde 1 es la calificacion
ideal, hasta llegar a 10; estos tres valores se multiplican dando el numero de prioridad de riesgo (RPN) de cada equipo que mientras mas alto

sea, tiene que ser tratado con mayor prioridad y que al tomar una accion o control de disefio este nimero tiene que decrecer. En tal sentido, la

tabla 4.55 presenta esta matriz para el analisis de modos y efectos de falla.

Tabla 4.55: Matriz de Analisis de modos y efectos de falla (FMEA). Adaptada de [99]

Modo Efecto Mecanismo Controles Resultados de la accién
Item potencial potencial de Sev potencial de Prob de diseio Det RPN Acciones recomendadas Responsable )
de falla falla falla actuales Acciones tomadas Sev Prob Det RPN
. Sensor de alto nivel, que
Mezcladores Exceder l Exceso de Vista de los Sensor de alto nivel, que envie sefial a u1; !
volumen Desbordar 10 560 envie sefial a un controlador ~ Operador 3 2 2 12
tanques . caudal operadores . , controlador para que
requerido para que cierre la valvula ) .
cierre la valvula
Sensor de bajo nivel que Sensor de bajo nivel que
Poco Cavitacién 6 Poco o nulo Sensolr’ de 4 144 envie §eﬁal al controlador Operador envie .seﬁal al controlador 4 3 | B
volumen caudal presion de nivel para apagar la de nivel para apagar la
bomba bomba
Bomba
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Fluido de

. Sensor de presion que
Sensor de presion que -
. o, Aumento de Sensor de N mande sefial al
trabajo Cavitacion 6 ., ., 252 mande seiial al controlador Operador 9
presion presion 1 bomb controlador para apagar
vapor ara apagar la bomba
P P bag la bomba
Sensor de temperatura
Sensor de temperatura que , -
. i N que envie una seial al
Poco flujo de envie una sefial al
Menor Inadecuada Sensor de controlador de
e, agua de 120 controlador de temperatura Operador 12
temperatura esterilizacion . temperatura , temperatura que abra la
calentamiento que abra la valvula de agua .
. valvula de agua de
de calentamiento .
Intercambiador calentamiento
de calor Sensor de temperatura
Sensor de temperatura que , .
Exceso de i sal al que envie una sefal al
. . envie una sefial a
Mayor Deterioro de flujo de agua Sensor de controlador de
. 6 168 controlador de temperatura Operador . 12
temperatura las corrientes de temperatura . , temperatura que cierre la
. que cierre la valvula de N
calentamiento . valvula de agua de
agua de calentamiento .
calentamiento
Sensor de temperatura
Sensor de temperatura que , .
Exceso de envie una sefial al que envie una seiial al
. vie u
Menor Inadecuada flujo de agua Sensor de controlador de
. 4 168 controlador de temperatura Operador . 12
temperatura fermentacion de temperatura . , temperatura que cierre la
.. que cierre la valvula de .
enfriamiento de enfriami valvula de agua de
Intercambiadores agua de enfriamiento enfriamiento
de calor
fami Sensor de temperatura
(Enfriamiento) ) Sensor de temperatura que i :
. Propio de la , . que envie una sefial al
Deterioro en ., envie una sefal al
Mayor fermentacion, Sensor de controlador de
la 6 5 180 controlador de temperatura Operador 12
temperatura ., poca agua de temperatura , temperatura que abra la
fermentacion .. que abra la valvula de agua
enfriamiento

de enfriamiento

valvula de agua de
enfriamiento
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Si se excede la presion

Si se excede la presion

Excesode  Detonar el . Sensor de requerida, se apertura la requerida, se apertura la
., 10 Sobre presion ., 300 q , P .. Operador q S P . 4 60
presion reactor presion valvula de alivio, valvula de alivio,
expulsando CO2 expulsando CO2
Sensor de temperatura
Sensor de temperatura que , -
Exceso de , 5ol al que envie una seial al
. envie una sefial a
Menor Inadecuada flujo de agua Sensor de controlador de
., 168 controlador de temperatura Operador . 2 12
temperatura fermentacion de temperatura . , temperatura que cierre la
Reactor .. que cierre la valvula de ,
enfriamiento . valvula de agua de
agua de enfriamiento L.
enfriamiento
Sensor de temperatura
. Sensor de temperatura que , .
. Propio de la ] N que envie una seial al
Deterioro en ., envie una sefal al
Mayor fermentacion, Sensor de controlador de
la 150 controlador de temperatura Operador 2 12
temperatura ., poca agua de temperatura . temperatura que abra la
fermentacion .. que abra la valvula de agua .
enfriamiento . valvula de agua de
de enfriamiento L.
enfriamiento
Sensor de temperatura
Falla en la Sensor de temperatura que , P .
L . , N que envie una sefial al
eficiencia Poco flujo de envie una sefial al
Exceso de Sensor de controlador de
del agua de 144  controlador de temperatura Operador . 2 12
. . temperatura . temperatura . , temperatura que cierre la
intercambia enfriamiento que cierre la valvula de slvula d d
i . valvula de agua de
Molino de Bolas ;. 4e calor agua de calentamiento .g
calentamiento
. . Falta de .. Programacion de Programacion de
Descalibrac Ruidos .. Revisiones 'g . . Encargado de -g . .
L, mantenimient y 1 378 mantenimiento preventivo L. mantenimiento preventivo 4 140
ion interna  anormales periddicas . mantenimiento .
0 de ejes de ejes
Saturacion/ Falta de .. _—
Poca o nula . Revisiones Limpieza y/o reemplazo del Encargadode Limpieza y/o reemplazo
desgaste del ., limpieza de la e 192 L 2 18
adsorcion periddicas empaque programada mantenimiento del empaque programada
] empaque columna
Adsorcion/Desor
cién
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sensor de alto nivel, que

Exceso de Exceso de sensor de alto nivel, que . .
.. Producto final L. sensor de . . envie sefial a un
suministro . 4 liquido de 4 . 64 envie sefial a un controlador Operador . 4 64
diluido ., alto nivel . , controlador que cierre la
de metanol desorcion que cierre la valvula ,
valvula
Si se excede la presion Si se excede la presion
Excesode  Detonar el . Sensor de requerida, se apertura la requerida, se apertura la
., . 10 Sobre Presion 5 ., 200 ) q ©ap Operador i q > .p 3 45
presién  cristalizador presion valvula de alivio para que valvula de alivio para que
salga mas metanol salga mas metanol
Sensor de temperatura
Sensor de temperatura que , .
Exceso de i N que envie una sefial al
M Inadecuada/ fluio d envie una sefial al controlador de
enor ujo de agua ,
nula 4 ! g 5 Valvula 160 controlador de temperatura Operador ] 2 12
L temperatura ., de . , temperatura que cierre la
Cristalizador evaporacion . que cierre la valvula de ,
enfriamiento . valvula de agua de
agua de enfriamiento L.
enfriamiento
. Sensor de temperatura
Consecuencia Sensor de temperatura que , -
. i . que envie una sefal al
Deterioro de de la envie una sefial al
Mayor o . Sensor de controlador de
la vitamina 4 evaporacion, 4 64  controlador de temperatura Operador 2 12
temperatura temperatura ) temperatura que abra la
b12 poca agua de que abra la valvula de agua ,
. . valvula de agua de
enfriamiento de enfriamiento ..
enfriamiento
Sensor de temperatura
Temperatur Sensor de temperatura que , .
. Mala i N que envie una sefal al
a de aire de Producto muy ) Sensor de envie una sefial al
. , transferencia 4 64 Operador controlador de 2 18
salida muy himedo temperatura controlador de temperatura
bai de masa bra la vélvula de ai temperatura que abra la
aja ue abra la valvula de aire ) .
Secador / d valvula de aire
Desajuste ~ Ruido y/o Falta de .. Programacion de Programacion de
. . ., . Revisiones .. . Encargado de . .
de eje vibracibnen 9 mantenimient 5§ e 135 mantenimiento preventivo L mantenimiento preventivo 3 36
. . periodicas . mantenimiento .
rotatorio el equipo 0 de ejes de ejes
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CONCLUSIONES

Se disend el proceso para la produccion de vitamina b12 por Propionibacterium
freudenreichii en Peri via anaerobia, reconociendo las secciones del proceso y
plasmando cada etapa en un diagrama de flujo de procesos (PFD).

Se hallé la capacidad productiva del proceso (75.86 kg de vitamina b12 al afio),
teniendo en cuenta el mercado de esta vitamina en otros paises y la demanda de esta
vitamina para consumo humano en el Pert.

Considerando los datos cinéticos de la fermentacion por lotes del estudio realizado
por Wang et al. (2014) y tomando como punto de partida satisfacer el 1.5% de la
demanda anual peruana de vitamina bl2, se realizé el balance de masa, obteniendo
una produccion de 1.36 kg/lote de vitamina b12 a la salida del biorreactor. De igual
forma, por medio del balance de energia se hallo el gasto energético total para el
proceso upstream, siendo este 2171 kW, valor que se encuentra dentro del rango del
consumo energético de industrias biotecnologicas. Asimismo, se determind que el
equipo que presenta un mayor consumo energético es el biorreactor. En cuanto al
dimensionamiento se logré hallar la geometria de todos los equipos (altura, area,
diametro, volumen) y sus especificaciones respectivas (area de intercambio de calor,
geometria del agitador, entre otros).

Se realiz6 el balance de masa, obteniendo una produccion de 1.163 kg de vitamina
b12 por lote, con una pureza del 98%. Asimismo, se logrd calcular el rendimiento
global del proceso, el cual resulto ser 85.6%. De igual forma, por medio del balance
de energia se hallo el gasto energético total para el proceso downstream, siendo este
975 kW. Adicionalmente, se determind que el equipo que posee un mayor consumo
energético es el secador por atomizacion. En cuanto al dimensionamiento se logrd
hallar la geometria de todos los equipos (altura, area, didmetro, volumen) y sus
especificaciones respectivas (area de intercambio de calor, drea de la membrana,
diametro de perlas, masa de resina, didmetro del disco atomizador, entre otros).

Se determind que el costo de inversion (CAPEX) y el costo de produccion (OPEX)
son $M 13.44 y $M 4.8, respectivamente. Asimismo, el analisis econéomico del
proceso reveld que para una proyeccion de 20 afos en la que se procesan 51 lotes por

afio, el valor presente neto del proyecto (VAN) es de $M 12.4 y la tasa interna de
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retorno (TIR) es de 19.5 %. Ademas, se realiz6 un andlisis de sensibilidad, en donde
se evidencia el impacto que generan las variables de precio de venta, materias primas,
ISBL, OSBL vy utilidades sobre la rentabilidad del proyecto; siendo el precio de venta
de la vitamina b12 la variable mas critica a considerar para futuros inversores.

Se efectud el calculo del factor medioambiental teniendo en cuenta las corrientes de
residuos (caldo de fermentacion gastado, CO, biomasa so6lida y liquida, solucion de
metanol y los subproductos), obteniendo un valor de 26215 debido a la alta pureza
requerida para la produccion de vitamina b12 para el consumo humano. Para mejorar
este factor, se proponen tecnologias para recircular el agua que es nuestro mayor
residuo y la comercializacion de los subproductos (dcidos propidnico, acético y
succinico). Aplicando estas mejoras el E-factor disminuye considerablemente hasta
1623.

Se logro6 realizar el analisis de seguridad por medio de los potenciales modos de falla
de los equipos y las posibles acciones de prevencion, mantenimiento y/o control.
Asimismo, se evidencioé que los equipos auxiliares, los intercambiadores de calor y
biorreactores, deben tener implementando sensores de presion, temperatura y nivel,
para controlar y evitar cualquier potencial de falla. De igual forma, el andlisis de
seguridad reflej6 la necesidad de afiadir un mantenimiento a los equipos para

garantizar una baja prioridad de riesgo.
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ANEXOS

Anexo 1: Funcionamiento e importancia de la vitamina b12 en el organismo

En tal sentido, cuando la cobalamina ingresa al organismo por medio de la comida, se mezcla
con la saliva y son dirigidas al estbmago. Aqui, la vitamina es liberada de los alimentos por la
accion de los 4cidos y la pepsina del estdmago, y se une con la haptocorrina secretada en la
saliva, la cual posee una afinidad que persiste al pH &cido del jugo gastrico [109].
Posteriormente, en el duodeno, el 4cido estomacal se neutraliza y las enzimas pancreaticas
degradan la haptocorrina y liberan la vitamina, permitiendo su unidn con el factor intrinseco
[110]. Luego, este compuesto se dirige al ileon distal, donde se encuentran con los receptores
cubilina facilitando la entrada del complejo vitamina b12 - factor intrinseco a la célula por
endocitosis [111]. Una vez adentro, el complejo se degrada y esta vitamina se une a diferentes
transportadores como la transcobalamina II, la cual se encarga de transportar a la cobalamina
por la sangre ya sea hacia el higado, para que sea almacenado, o al resto del cuerpo. En el
higado, la vitamina bl2 se convierte en coenzima b12 en una reaccion que depende del
adenosin trifosfato (ATP) y flavin adenin dinucle6tido (FAD), excretandose con la bilis [16].
Mientras que en el resto de las cé€lulas, la vitamina b12 actia como coenzima para la sintesis

de metionina y la isomerizacion de L-metilmalonil-CoA a succinilCoA [110].

Abhora bien, cabe destacar que la cobalamina puede ser absorbida por un proceso fisiologico
activo o por difusion pasiva. En tal sentido, la forma activa, se da debido a la union de esta
vitamina con el factor intrinseco (FI) en el intestino delgado, generando que entre un 60 -
80% de la cobalamina sea absorbida [112]. Por otro lado, la difusién pasiva, es un proceso
independiente del factor intrinseco en donde la vitamina es absorbida en el intestino delgado
pasivamente, originando que solo el 1 o 2% de la cantidad ingerida pueda ser absorbida
[1013]. Este ultimo proceso, por lo general se presenta en los adultos mayores o personas que
poseen un déficit de factor intrinseco [114]. En pocas palabras, dicha sustancia no llega a ser
absorbida por completo por el organismo, por lo que el porcentaje restante es eliminado por

medio de la orina o las heces.

Anexo 2: Marco referencial

- Buenas practicas de manufactura en industrias farmacéuticas
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Las buenas practicas de manufactura (BPM) son aquellas que garantizan y aseguran que los
productos farmacéuticos son producidos y controlados consistentemente con los estandares
de calidad apropiados para su uso y segun sea requerido por la autorizacion de
comercializacion [115]. Estas practicas buscan evitar la contaminacion cruzada del producto
fabricado con otros productos para poder garantizar el monitoreo total de los procesos. De
igual forma, es necesario considerar un control ambiental del lugar y de los equipos, ya que
estos deben de ser apropiados para las funciones y operaciones que se realicen en las
instalaciones de bioprocesamiento. Ademas, es necesario contar con procedimientos para la
eliminacion segura de los distintos tipos de residuos incluyendo desechos toxicos (quimicos y
bioldgicos), solventes, muestras, reactivos, entre otros [115]. De esta manera, la industria
farmacéutica toma en consideracion los puntos planteados anteriormente para trabajar bajo
restricciones exigentes sobre la calidad, presentando rangos muy estrechos para evitar

errores, debido a que de esto depende la salud y riesgo de sus consumidores [116].

Teniendo en cuenta lo anterior, esta industria estd altamente regulada y controlada por
entidades en Estados Unidos y Perti, como la Administracion de Medicamentos y Alimentos
(FDA) y la Direccion General de Medicamentos, Insumos y Drogas (DIGEMID), las cuales
exigen cumplir procesos rigurosos, como las buenas practicas de manufactura y
almacenamiento [117]. En este contexto, esta ultima entidad, dirigida por el Ministerio de
Salud, realiza inspecciones completas al proceso de produccion de diferentes farmacos
adoptando normas establecidas, a fin de garantizar productos de buena calidad. Dentro de
estas normas, se encuentra el Manual de Buenas Practicas de Manufactura, el cual recoge la
opiniéon del Comité de Expertos de la OMS en especificaciones para las preparaciones
farmacéuticas, esbozando conceptos generales de la garantia de la calidad, proveyendo
asesoramiento respecto de las acciones que se han tomar y brindando normas
complementarias sobre la fabricacion de productos farmacéuticos estériles y las buenas
practicas que se deben observar en la fabricacién, control y manejo de ingredientes

farmacéuticos activos.

- Seguridad y regulaciones en la produccion de vitaminas

Dentro del proceso de produccion de vitaminas en la industria farmacéutica, existen ciertas
impurezas que se generan a lo largo del proceso, las cuales se han de controlar para asi

garantizar un producto de calidad para los usuarios. En tal sentido, dichos contaminantes se
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encuentran definidos de acuerdo al método de produccion de la vitamina: quimico o

bioldgico.

Un claro ejemplo de contaminacion empleando el método quimico es la presencia de anilina
dentro del proceso de produccion de la riboflavina (vitamina b2). Esta impureza es eliminada
del proceso, debido a que causa alteraciones en la sangre cuando el oxigeno es transportado a
los tejidos [118]. Otro ejemplo, es la presencia de ADN en los productos fermentados, una
impureza propia del método biologico que se ha de retirar en las etapas de separacion y
purificacion de ciertas vitaminas, como en el caso de las cobalaminas. En relacion con lo
anterior, la Autoridad Europea de Seguridad Alimentaria (EFSA) establece que es obligatorio
realizar estudios de toxicidad a los productos terminados y verificar que este no cuente con
rastras de microorganismos genéticamente modificados o el ADN recombinante del
microorganismo empleado, de manera que se obtengan productos aptos y de calidad para el
consumo humano [119]. Asimismo, es necesario realizar controles en todas las etapas del
proceso y en las materias primas que se vayan a emplear, ya que si se cuenta con un adecuado
sistema de control se podran ahorrar recursos y trabajar con mayor eficiencia y rendimiento

[28].

Anexo 3: Datos cinéticos de la fermentacion por lotes de P. freudenreichii

En la figura 1 se aprecia la cinética de fermentacion empleada para el presente estudio.
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Figura 1. Cinética de fermentacion por lotes de P. freudenreichii con glucosa como fuente de
carbono. [31]

En vista de ello, por medio de dicha figura se pudo determinar el tiempo total de

fermentacion, el tiempo de cada etapa del proceso (latencia, exponencial y estacionaria) y las
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concentraciones del sustrato, la biomasa, los subproductos y el producto de interés vitamina

b12 (Tabla 1).

Tabla 1: Concentraciones del sustrato, biomasa, producto y subproductos en cada intervalo de

tiempo. Adaptada de [31]

Tiempo Glucosa Biomasa Vitamina Acido Acido Acido
(h) (g/L) (g/L) bl2 Propionico  Acético (g/L) Succinico
(mg/L) (gD (g/L)
0 60 0.15 0 0 0 0
10 59 0.3 0 1.8 0.15 0.38
20 57 0.6 0 3 1 0.65
30 51.5 1.5 0 6.2 1.5 0.95
40 45 2.46 0 9.8 2 1.29
50 37 4.05 1 13.9 2.5 1.77
60 29 5.4 4.7 19 3.5 2.155
70 19 6.3 15 24.9 4 2.586
80 11.5 6.9 25 28 4.8 3.1
90 4 7.2 34 29 5.1 3.49
100 0.8 7.41 39 29.5 5.5 3.66
110 0.3 7.47 40.8 29.9 6 3.88
120 0 7.53 42.5 30.1 6.3 4.3

Anexo 4: Descripcion de los calculos del balance de masa para los prefermentadores 1y

2,y el biorreactor.

- Balance de masa para los prefermentadores:

Para hallar los valores de cada compuesto a la salida del prefermentador 1, se tom6 como
primer dato la consideracion que indica que el licor de maceracion de maiz, el fosfato
monopotasico, el nitrato de amonio y el cloruro de cobalto no intervienen en la reaccion,
debido a que su funcion es brindar el medio adecuado para que las bacterias crezcan y se

reproduzcan. Por lo tanto, la cantidad que ingresa al biorreactor es igual a la cantidad que sale
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de estos. Asimismo, tomando la consideraciéon de que el proceso demora 80 horas en
realizarse, la masa del sustrato a la salida del equipo serd hallada por medio de la
concentracion del sustrato en dicho tiempo (11.5 g/L) multiplicado por el volumen del

prefermentador (15,11 L).

En segunda instancia, se calculd la cantidad de biomasa y subproductos (4cido propiodnico,
acético y succinico) generados en la prefermentacion. Esto se pudo determinar mediante las

concentraciones finales obtenidas del Anexo 3 y el volumen de este equipo.

En cuanto al agua, hay cierta parte de esta que es generada debido a la reaccion. Este valor se
calcula por medio de la multiplicacion entre la cantidad de glucosa que ingresa al proceso y la
relacion de agua/glucosa brindada por el estudio de Soares, Henares y Roncador (2019) [38].
Es asi como, se suma la cantidad de agua que ingresa al proceso con el valor del agua

generada y se obtiene el dato del agua a la salida del proceso.

Finalmente, se tiene como ultimo compuesto al didoxido de carbono generado durante la
reaccion. Para hallar la cantidad de este compuesto a la salida del biorreactor, se tomo el dato
de su solubilidad en agua a 30°C es 0.1257 kg CO, / 100 kg H,O [120]. Este valor fue
multiplicado por la cantidad de agua que sale del equipo, dando como resultado la cantidad

de CO, a la salida del biorreactor [38].

Una vez finalizada la explicacion para el balance de masa del prefermentador 1,
continuaremos con el siguiente equipo del tren de siembra. Para esto, se tomd como primer
dato la consideracion de que la corriente del indculo es la misma que la corriente de salida del
prefermentador 1. Dicha consideracion se llevé a cabo, debido a que la cantidad de inéculo a
ingresar es muy pequefia a diferencia de la cantidad del medio de cultivo, por lo que la

cantidad de subproductos generados no afectara la siguiente prefermentacion.
En tal sentido, para hallar la cantidad de cada compuesto a la salida del prefermentador 2 se

siguié el mismo procedimiento que para el prefermentador 1, con la diferencia de que el

volumen a trabajar es de 694.98 L.

145



- Balance de masa para el biorreactor:

Para iniciar con los calculos del balance de masa en el biorreactor se tomd como primer dato
la consideracion de que la corriente del inoculo es la misma que la corriente de salida del
prefermentador 2. Esta consideracion se efectud, debido a que, al igual que en el
prefermentador 2, la cantidad de indculo a ingresar es muy pequefia a diferencia de la
cantidad del medio de cultivo, por lo que la cantidad de subproductos generados no afectara

la fermentacion.

En segunda instancia, se considerd en la reaccion que el licor de maceracion de maiz, el
fosfato monopotésico y el nitrato de amonio no intervienen, debido a que su funcién es
brindar el medio adecuado para que las bacterias crezcan y se reproduzcan. Por lo tanto, la
cantidad que ingresa al biorreactor es igual a la cantidad que sale de estos. Asimismo, es
importante resaltar que a diferencia de los prefermentadores, el cloruro de cobalto si
interviene en la reaccion cuando a su vez se encuentra el precursor vitaminico dentro de la
reaccion. En tal sentido para hallar la cantidad de cloruro de cobalto que sale del biorreactor,
se sabe que cada molécula de vitamina b12 posee un atomo de cobalto; por tanto, la relacion
de reaccion es de 1:1. Esto quiere decir que la cantidad de cloruro de cobalto gastado es igual
a la cantidad de vitamina formada. Teniendo en cuenta esto, se sumo la cantidad de cloruro de
cobalto a la entrada del biorreactor y se rest6 con la cantidad gastada para asi obtener el dato

de este compuesto a la salida del biorreactor.

Asimismo, se considerd que tanto el sustrato como el precursor vitaminico se consumen por

completo en la fermentacion, dando un resultado de 0 kg de ambos compuestos.

Posteriormente se calculd la cantidad de biomasa, producto y subproductos (&cido
propidnico, acético y succinico) generados en la fermentacion. Esto se pudo determinar
mediante las concentraciones finales obtenidas del Anexo 3 y el volumen del biorreactor

(31969 L).

Por ultimo, con respecto al balance del agua y didxido de carbono en el biorreactor, se realizd

el mismo calculo que para los prefermentadores.
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Anexo 5: Calculos para el balance de masa en la etapa de desorcion para la columna de

adsorcion

Para hallar la cantidad de solucion de metanol a emplear en la desorcidn, se utilizo el estudio

de Ramos, Otero y Rodrigues (2004), en donde presentan las condiciones experimentales

para la adsorcion y desorcion de la vitamina b12 (Vb12) empleando la resina Duolite S861 en

una torre de lecho fijo (Tablas 2 y 3) [87].

Tabla 2: Condiciones experimentales para la adsorcion de Vitamina bl2 sobre la resina

Duolite S861. Adaptada de [87]

Condiciones experimentales Unidades Valores
Volumen total [ml] 48.695
Concentracion de alimentacion [g/L] 0.156
Porosidad entre particulas 0.4
Caudal [mL/min] 12
Diametro de particula [mm] 0.4
Temperatura [°C] 25
pH 5

Tabla 3: Condiciones experimentales para la desorcion con metanol de Vitamina b12 de la

resina Duolite S861. Adaptada de [87]

Condiciones experimentales Unidades Valores
Volumen total [ml] 45.55
Concentracion inicial [g/L] 0.002
Porosidad entre particulas 0.4
Caudal [mL/min] 190
Diametro de particula [mm] 0.6
Temperatura [°C] 25
pH 5
Concentracion de metanol [9%] 40
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De dichas tablas, se tom¢ el valor del volumen total (volumen de vitamina b12, 48.695 ml y
volumen de la solucion de metanol, 45.55 ml) y de la tabla 63 se tomd la concentracion de
vitamina bl2 de la alimentacion (0.156 g/L), de manera que se pueda hallar la masa de

vitamina b12 adsorbida y el volumen de metanol a emplear en la presente investigacion.
Masa de vitamina b12 adsorbida:

=V xC (55)

b12 experimental b12 experimental b12 experimental

= 0.048695 x0.000156 = 7.596x10 kg

b12 experimental

Volumen de la solucion de metanol al 40% empleado en este trabajo:

— VMET experimental X (5 6)

vV
MET del trabajo b12 del trabajo

m
b12 experimental

= 00 9 21 = 7261.453 L
MET del trabajo 7.596%10
Teniendo el volumen de la solucion de metanol al 40% y consiguiendo su densidad a la
temperatura de 25 °C (0.9318 kg/L) [121], la tabla 4 muestra la masa de dicha solucion y la

del agua y metanol que la componen.

Tabla 4: Masa de solucion de metanol al 40% y del agua y metanol que la componen.

Componente Masa (kg) Componentes de la solucion de metanol al Masa (kg)

40%
Solucién de Agua 4059.733
metanol al 7139.695
40% Metanol 2706.489

Anexo 6: Calculos para el balance de energia en el biorreactor y prefermentadores

Para iniciar con los célculos del balance de energia en las etapas de fermentacion, se tomo la

siguiente ecuacion [28].
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QT ., —CQ. —0Q =0 (57)

reac agit per evap acc

Donde:

- @ :Calor dereaccion
reac

Qagit: Calor por agitacion

Qper: Calor perdido

Qevap: Calor por evaporacion (que para este estudio no se cuenta)

QaCC: Calor acumulado

En tal sentido, comenzando a hallar el calor de reaccidn, se tiene la siguiente expresion, la

cual es aplicada para todo los equipos que presentan reaccion:

0, = 222 (59

Donde:

S Velocidad especifica de crecimiento

- X: Concentracion celular al finalizar la fermentacion entre el volumen de
fermentacion

V: Volumen de fermentacion

YH: Rendimiento de biomasa/ sustrato (Y,,) sobre entalpia de la glucosa en kcal/g de

glucosa.

Cabe recalcar que todos los parametros de velocidad especifica de crecimiento, la
concentracion celular y el rendimiento fueron hallados teniendo en cuenta los datos del
Anexo 3. Asimismo, es importante recalcar que estos parametros fueron calculados teniendo
en cuenta el tiempo de fermentacidon en cada equipo (80 horas en prefermentadores y 120

horas en el biorreactor), tal como se observa en la tabla 5.
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Tabla 5: Parametros para hallar el calor de reaccion en los equipos de reaccion.

Parametros Prefermentador 1 Prefermentador 2 Biorreactor
W (h-1) 0.04 0.04 0.04
X (g bio/m3) 6900.9 6900.02 7530
V (m3) 0.015 0.695 31.969
Yy (g cel/ kcal) 0.037 0.037 0.033
Qreac (kJ/h) 466.97 21478.36 1218466.304

Posteriormente, se hallo el calor por agitacion, el cual es igual a la potencia de agitacion

requerida, la cual fue hallada de la siguiente manera:

1. Primero se hall6 el didmetro del agitador por medio de la siguiente ecuacion y tabla 6,

teniendo en cuenta que el volumen de los prefermentadores y del biorreactor son: 0.02

m3, 0.75m° y 35 m3, respectivamente.
-« p?
V_4><DT><HL (59)

Donde:
- V: Volumen del equipo

- DT: Diametro del equipo.

- H E Altura del liquido.

Tabla 6: Relaciones geométricas para Turbina Rushton. Adaptada de [64]

Turbina Rushton Deflectores
W Ly D e W Numero
D, D, D, D, D
0.2 0.25 0.33 0.33 0.1 4
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2. Luego, se procedi6 a hallar el nimero de Reynolds para cada equipo. En tal sentido, la

tabla 7 evidencia los didmetros del agitador, y algunos parametros extras para el

calculo de la ecuacion de Reynolds.

N. X D_2 X p
Re = T (60)
Donde:
- N v Parametro
- Di: Diametro del agitador.
- p: Densidad del liquido.
- W Viscosidad del liquido.
Tabla 7: Parametros para hallar el nimero de Reynolds.
Parametros Prefermentador 1 Prefermentador 2 Biorreactor Referencias
Di (m) 0.097 0.325 1.17 [Célculo]
Ni (s 3.5 [120]
Pogua (k/m3) 995.647 [120]
Mo gua (kg/m.s) 0.0007972 [120]
Re 41129.14 461713.81 5983463.22 [Calculo]

3. Por ultimo, por medio de la figura 2 se determiné el Np y con la siguiente ecuacion se

hall6 la potencia requerida para la agitacion en cada equipo, la cual se observa en la

tabla 8.

102

{ Turbulent

X}nam ¢ | Transition
10 \ - -

N,D?p

I

1 10 102 108 0

108

106

Figura 2. Grafica para la determinacion del Np. [64]
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P=N,XxpxN xD’ 61)

Tabla 8: Valores de potencia de cada equipo.

Parametros Prefermentador 1 Prefermentador 2 Biorreactor

P (kW) 0.0018 0.7739 467.89

Luego, se calculd el calor por perdido por medio de la siguiente ecuacion [28].

Q _=A.h. AT (62)

per
Donde:
- A: Area de transferencia de calor

- h.: Coeficiente de transferencia de calor

En tal sentido, se tom¢ la tabla 6 para hallar el diametro del equipo y por consiguiente el area

del biorreactor y los prefermentadores, registrando los resultados en la tabla 9.

Tabla 9: Parametros para hallar el calor perdido.

Parametros Prefermentador 1 Prefermentador 2 Biorreactor Referencia
A 0.339 3.8 49.36 [Calculo]
h, 2.54 2.54 2.54 [28]
AT 5 5 5 [Calculo]

Qyer [kJ/h] 4.31 48.37 626.86 [Calculo]

Posteriormente, se realizd la suma de todos los calores hallados anteriormente para hallar el

calor de acumulacion.

Anexo 7: Calculos para el balance de energia en el secador por atomizacion

Para calcular el balance de energia del secador, se tom6 en consideracion los flujos de entrada

(fluido que sale del cristalizador y el flujo de aire caliente) y los flujos de salida (calor
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perdido y el flujo de aire himedo con particulas en polvo de vitamina b12). Es asi como, a
partir de la siguiente expresion se comenz6 a desarrollar este calculo [83].

Qg + €, =0 (63)

Donde:
Q

feed: Flujo de energia del aire caliente

Qin: Flujo de energia de la corriente de alimentacion

Q loss: Flujo de energia de la corriente de salida

Qout: Flujo de energia disipada por el equipo

Para comenzar, se calcul6 el calor de entrada del aire caliente por medio de la siguiente

ecuacion y contando con los parametros establecidos en la siguiente tabla 10.

Qin = Fdrying ) Cpgas' Tin (64)

Donde:

- F drying: Flujo masico del aire (kg/s)
- Cpgasz Calor especifico del aire (kJ/kg.°C)

- Tm: Temperatura de ingreso del aire (°C)

Tabla 10: Parametros para el calculo de calor de entrada del aire caliente.

Datos Valor Referencia
Flujo masico del aire (kg/s) 0.791 [83]
Calor especifico del aire (kJ/kg.°C) 1.024 [84]
Temperatura de ingreso del aire (°C) 140 [95]
Calor de ingreso (kJ/s) 113.41 [Calculo]

Luego, se hall6 el calor de la alimentacion, por medio de la siguiente ecuacion.
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Qfeed - Ffeed>< (1 - Cfeed)>< AHvap t Ffeedx (1 - Cfeed)x Cpfeedx(wa - Tfeed)
(65)
Donde:
F_ :Flujo masico de alimentacion (kg/s)

feed’

Cp feed Calor especifico del solvente (kJ/kg.°C)

- T foed: Temperatura de alimentacion (°C)

C fee 4 Concentracion de solidos en la alimentacion

- AH vap’ Entalpia de vaporizacion del solvente en la alimentacion a la temperatura a la

cual se evapora el solvente

TW ) Temperatura de bulbo himedo

Asimismo, se aplic la siguiente ecuacion para hallar la temperatura del bulbo humedo.

(Hout - Hin) x AHvap
wa = Tm - o (66)

gas

Donde:

- H . Humedad absoluta del aire a la entrada (kg de vapor/m3 de aire)

- H out- Humedad absoluta del aire a la salida (kg de vapor/m3 de aire)

En tal sentido, los pasos para hallar el calor de la alimentacion comienza con el célculo de las

humedades absolutas del aire a la entrada y la salida por medio de la siguiente ecuacion:

Pvap
H=73=7  ©)

vap

Donde:

- Pvap: Presion parcial del vapor (Pa)

- Rvap: Constante especifica del vapor (J/kg.K)
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Sabiendo la composicion de cada corriente y las condiciones a la cual se trabaja en dicho
equipo, se calcularon los datos de presion de vapor; y contando con la temperatura y la
constante especifica, se hallé la humedad absoluta a la entrada y a la salida, tal como se

muestra en la tabla 11.

Tabla 11: Parametros para hallar las humedades absolutas.

Parametros Corriente de entrada de aire Corriente de salida de aire Referencia
P, 370066 71548.5 [Calculo]
Ry 461.5 [84]
T [°C] 140 85 [95]
H [kg ,,,/ m3 ;] 1.94 0.43 [Calculo]

Teniendo el valor de las humedades absolutas, se procede a calcular la entalpia de
vaporizacion por medio de la ecuacion de Clausius Clapeyron. Asi pues, la tabla 12 presenta

los datos de los parametros y el valor de dicha entalpia.

Tabla 12: Parametros para el célculo de la entalpia de vaporizacion.

Datos Valor Referencias
P, (mmHg) 4500.37 [83]
P, (mmHg) 760 [83]
T, (K) 413 [95]
T, (K) 358 [95]
Entalpia de vaporizacion (kJ/mol) 39.75 [Calculo]

Contando con todos los datos anteriormente descritos, se procede a calcular la temperatura
del bulbo humedo, para posteriormente, hallar el calor de la alimentacion. Es asi, como la

tabla 13 evidencia el valor de dichos parametros
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Tabla 13: Parametros para el calculo de calor de la alimentacion.

Datos Valor Referencias
Temperatura del bulbo himedo (°C) 198.57 [Calculo]
Flujo masico de alimentacion (kg/s) 0.04167 [95]
Calor especifico del solvente (kJ/kg.°C) 3.765 [84]
Temperatura de alimentacion (°C) 49 -
Concentracion de sélidos en la alimentacion 0.002 -
Entalpia de vaporizacion del solvente (kJ/mol) 39.75 [Célculo]
Calor de alimentacion (kJ/s) 25.07 [Calculo]

Posteriormente, se hallo el calor de salida del producto con la siguiente expresion y los

valores fueron recolectados en la tabla 14.

Qout - Fdrying X Cpgas X Tout (69)
Donde:
- F drying: Flujo masico de aire himedo y vitamina b12(kg/s)
- Cpgasz Calor especifico del aire (kJ/kg.°C)
- Tout: Temperatura de salida (°C)
Tabla 14: Parametros para el calculo de calor de salida.
Datos Valor Referencias
Flujo masico de aire himedo y vitamina b12 (kg/s) 0.833 [Calculo]
Calor especifico del aire (kJ/kg.°C) 1.024 [83]
Temperatura de salida (°C) 85 [83]
Calor de salida (kJ/s) 72.48 [Calculo]
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Una vez hallados estos calores, se realiza la suma y resta respectiva para hallar el calor

perdido, y por medio de la siguiente ecuacion se halla el area de transferencia de calor, para

posteriormente registrar todos los valores en la tabla 15.

Qloss = UX Asup X ATW (70)
Donde:
- U: Coeficiente de transferencia de calor global (kW/m2.°C)
- Asup: Area de transferencia de calor (m2)
- A TW: Temperatura media logaritmica (°C)
Tabla 15: Parametros para el calculo del area de transferencia de calor.
Datos Valor Referencias
Calor perdido (kJ/s) 66 [Célculo]
Coeficiente de transferencia de calor global 3.6 [38]
(kW/m2.°C)
Temperatura media logaritmica (°C) 44.83 [Célculo]
Area de transferencia de calor (m2) 0.409 [Calculo]

Por ultimo, se halla la energia eléctrica requerida para calentar el aire hasta 140°C por medio

de la siguiente expresion. Los resultados se aprecian en la tabla 16.

catentamiento = drying < Cp gas <BT (71)
Tabla 16: Pardmetros para el calculo del area de transferencia de calor.
Datos Valor Referencias
Flujo masico del aire (kg/s) 0.79 [83]
Calor especifico del aire (kJ/kg.°C) 1.024 [84]
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Delta de temperatura (°C)

115 [Célculo]

Calor de calentamiento (kJ/s)

93.16 [Calculo]

Anexo 8: Calculos para el dimensionamiento de los equipos de calentamiento y

enfriamiento

Para el dimensionamiento de estos equipos, se considerd una geometria de tanque con un

serpentin en su interior por donde pasard el fluido caliente o frio. En tal sentido, se tomd

como punto de partida el volumen de la solucion a esterilizar, para luego determinar el

volumen del equipo considerando que el volumen de la soluciébn debe de ocupar

aproximadamente el 80% del volumen total del equipo. Teniendo en cuenta esto, se halld el

area, el diametro y la altura de los
(H) es de D/H = 0.5 [28]. Dicho

pardmetros mencionados.

equipos considerando que la relacion diametro (D) y altura

todo esto, la siguiente tabla 17 muestra los valores de los

Tabla 17: Geometria de los equipos de calentamiento y enfriamiento.

Equipos de calentamiento Equipos de enfriamiento

Parametro
Solucion de Solucion Solucion de  Solucion
glucosa fosfatada glucosa fosfatad
a
Volumen de la solucion a 15.77 15.7995 15.77 15.7995
calentar o enfriar (m3)
Volumen del equipo (m3) 18
Didmetro del equipo (m) 2.2545
Area del equipo (m2) 3.992
Altura del equipo (m) 4.51

Luego, se hallo el area de transferencia de calor por medio de la siguiente ecuacion junto con

los pardmetros y resultados obtenidos anteriormente mostrados en la tabla 18. Cabe resaltar
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que el valor del coeficiente global de transferencia de calor fue obtenido del estudio de Y.

Bertholet y M. Mercante (2009) [28].

N
At - U, x ATML (72)

Donde:
- Q: Calor de calentamiento o enfriamiento

- U 7 Coeficiente global de transferencia de calor

- ATML: Temperatura media logaritmica

Tabla 18: Parametros para determinar el area de transferencia de calor.

Equipos de calentamiento Equipos de enfriamiento
Parametro
Solucion de Solucion Solucion de  Solucion
glucosa fosfatada glucosa fosfatada
Q (kJ/s) 264.27 272.395 187.27 193.015
Ud (kW/m2.K) 1.2 1.2 1 1
ATML 55.85 55.85 32.26 32.26
A, (m2) 3.94 4.06 5.8 5.98

Por ultimo, sabiendo el valor del area de transferencia de calor y el volumen del fluido de
enfriamiento o calentamiento, se determind la longitud de cada serpentin para luego hallar el
diametro de estos por medio de la siguiente ecuacion. En tal sentido, la tabla 19 muestra los

parametros empleados y los resultados obtenidos.

A = 2XTXTrXh (73)

Donde:
- r: Radio del serpentin

- h: Longitud del serpentin
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Tabla 19: Parametros para dimensionar el serpentin.

Equipos de calentamiento Equipos de
Parametro enfriamiento

Solucion de Solucion  Solucion de  Solucion
glucosa fosfatada glucosa fosfatada

Area de transferencia de calor 3.94 4.06 5.8 5.98

(m2)

Volumen del fluido (m3) 0.418 0.442 8.2 8.45

Longitud del serpentin (m) 0.106 0.109 1.4 1.4

Diametro del serpentin (m) 1.18 1.19 1.3 1.35

Anexo 9: CAPEX

Para hallar el costo de la mayoria de los equipos, se emplearon las correlaciones de la tabla
20, y por medio de la siguiente ecuacion, se pudo realizar una estimacion preliminar del costo

de los equipos.

Ce = a + bS" (74)

Donde:

Ce: costo del equipo adquirido.

a'y b: constantes de costo

S: parametro de tamafo

n: exponente para ese tipo de equipos.
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Tabla 20: Correlaciones para calcular el costo de equipo comprado [78]

Equipment Units for Size, S S et Supper a b n Note
Agitators & mixers
Propeller driver power, kW 50 75 17,000 1,130 1.05
Spiral ribbon mixer driver power, kW 50 35 30,800 125 2.0
Static mixer liters/s 1.0 50 570 1,170 0.4
Boilers
Packaged. 15 to 40 bar kg/h steam 5.000 200,000 124,000 10.0 1.0
Field erected, 10 to 70 bar kg/h steam 20,000 800,000 130,000 53 0.9
Centrifuges
High speed disk diameter, m 0.26 0.49 57,000 480,000 0.7
Atmospheric suspended basket power, kW 20 20 65,000 750 1.5
Compressors
Blower m’/h 200 5,000 4,450 57 0.8
Centrifugal driver power, kW 75 30,000 580,000 20,000 0.6
Reciprocating driver power, kW 93 16,800 260,000 2,700 0.75
Conveyors
Belt, 0.5 m wide length, m 10 500 41,000 730 1.0
Belt, 1.0 m wide length, m 10 500 46,000 1,320 1.0
Bucket elevator, 0.5m bucket height, m 10 30 17,000 2,600 1.0
Crushers
Reversible hammer mill tth 30 400 68,400 730 1.0
Pulverizers kg/h 200 4,000 16,000 670 0.5
Jaw crusher tth 100 600 —8.000 62,000 0.5
Gyratory crusher t/h 200 3,000 5,000 5.100 0.7
Ball mill t/h 0.7 60 23,000 242,000 0.4
Crystallizers
Scraped surface crystallizer length, m 7 280 10,000 13,200 0.8
Distillation columns
See pressure vessels, packing

and (rays
Equipment Units for Size, S S T Supper a b n Note
Dryers
Direct contact Rotary m’ 11 180 15,000 10,500 0.9 1
Atmospheric tray hatch area, m> 3.0 20 10,000 7,900 0.3
Spray dryer evap rate kg/h 400 4,000 410,000 2,200 0.7
Evaporators
Vertical tube area, m* 11 640 330 36,000 0.55
Agitated falling film area, m? 0.5 12 88,000 65,500 0.75 2
Exchangers
U-tube shell and tube area, m? 10 1,000 28,000 54 1.2
Floating head shell and tube area, m? 10 1,000 32,000 70 1.2
Double pipe area, m” 1.0 80 1,900 2,500 1.0
Thermosiphon reboiler area, m?> 10 500 30,400 122 1.1
U-tube Kettle reboiler area, m?> 10 500 29.000 400 0.9
Plate and frame area, m* 1.0 500 1,600 210 0.95 2
Filters
Plate and frame capacity, m* 0.4 1.4 128,000 89,000 0.5
Vacuum drum area, m* 10 180 ~73.000 93,000 0.3
Furnaces
Cylindrical duty, MW 0.2 60 80,000 109,000 0.8
Box duty, MW 30 120 43,000 111,000 0.8
Packings
304 ss Raschig rings m’ 0 8.000 1.0
Ceramic intalox saddles m’ 0 2,000 1.0
304 ss Pall rings m’ 0 8,500 1.0
PVC structured packing m’ 0 5,500 1.0
304 ss structured packing m’ 0 7,600 1.0 3
Pressure vessels
Vertical, cs shell mass, kg 160 250,000 11,600 34 0.85 4
Horizontal, cs shell mass, kg 160 50,000 10,200 31 0.85 4
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Equipment Units for Size, § Shower Supper a b n Note
Vertical, 304 ss shell mass, kg 120 250,000 17,400 79 0.85 4
Horizontal, 304 ss shell mass, kg 120 50,000 12,800 73 0.83 4
Pumps and drivers
Single stage centrifugal flow, liters/s 0.2 126 8,000 240 0.9
Explosion proof motor power, kW 1.0 2,500 -1,100 2.100 0.6
Condensing steam turbine power, kW 100 20,000 14,000 1.900 0.75
Reactors
Jacketed, agitated volume, m’ 0.5 100 61,500 32,500 0.8 2
Jacketed, agitated, glass lined volume, m’ 0.5 25 12,800 88,200 0.4
Tanks
floating roof capacity, m’ 100 10,000 113,000 3,250 0.65
cone roof capacity. m’ 10 4.000 5,800 1,600 0.7
Trays
Sieve trays diameter, m 0.5 5.0 130 440 1.8 5
Valve trays diameter, m 0.5 5.0 210 400 1.9
Bubble cap trays diameter, m 0.5 5.0 340 640 1.9
Utilities
Cooling tower & pumps flow, liters/s 100 10,000 170,000 1,500 0.9 6
Packaged mechanical refrigerator

evaporator duty, kW 50 1.500 24.000 3,500 0.9
Water ion exchange plant flow m'/h 1 50 14,000 6,200 0.75

Anexo 10: Costos variables del proceso

Para determinar el valor de los costos variables, se hallaron los costos de materias primas,
utilidades, consumibles y disposicion de efluentes, obteniendo en las tablas 21, 22, 23 y 24 el
precio de cada costo por catdlogo y considerando que al afio se trabajan 335 dias y que el

total de lotes a obtener al afio son 51.

Tabla 21: Costos de materias primas.

Materias primas Cantidad (ton) Precio ($) Total ($/afio)  Referencias
P. Freudenreichii 2.26E-06 170 8670 [123]
Glucosa 1.96 7843.01 399993.66 [124]
Licor de maceracion de 1.34 937.89 47832.55 [125]

maiz
KH,PO, 0.15 1653.57 84332.16 [126]
(NH4)NO; 0.088 26.47 1349.99 [127]
CoCl, 0.0042 2.158 110.065 [128]
Agua 29.14 843.78 43032.71 [129]
DMBI 2.877E-05 7.19 366.84 [130]
TOTAL 585687.99 [Calculo]
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Tabla 22: Costos de utilities.

Utilities Cantidad Precio (§) Total ($/afio)  Referencias
Agua de calentamiento 50.36777 1 458.65 74391.2 [79]
(ton)
Electricidad (kW-h) 73991 10900.7 555936.52 [131]
TOTAL 630327.7 [Calculo]
Tabla 23: Costos de consumibles.
Consumibles Cantidad (ton) Precio ($) Total ($/afio)  Referencias
Metanol 2.706 93.15 4750.56 [132]
Agua 4.0597 117.57 5996.06 [129]
Resina 0.119 154.2 7864.37 [133]
TOTAL 18611.001 [Calculo]
Tabla 24: Costos de disposicion de efluentes.
Disposicion de efluentes Cantidad Precio (§) Total Referencias
(ton) ($/aiio)
Tratamiento de agua de 32.676 49.014 2548.719 [78]
proceso
TOTAL 2548.719 [Calculo]
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Anexo 11: Calculo del OPEX

Para calcular los costos de manufactura y los gastos generales se consideraron los porcentajes

establecidos en el libro “Plan design and economics for chemical engineers” [79]. En tal

sentido, la siguiente tabla 25 muestra dichos porcentajes y los resultados de los pardmetros

establecidos y del OPEX.

Tabla 25: Costos para el calculo del OPEX.

Costos Componentes Variables Tipo de Porcentaje Total
costo ($/afio)
Materias prima Variable - 585687.99
Mano de obra Fijo 10% del 585687.99
operativa OPEX
Mano de obra directa Fijo 18% de mano  105423.84
de supervision de obra
operativa
Utilidades Variable - 630327.7
Mantenimiento Fijo 6% del costo 645217.6

total de capital

Costos directos
fijo

de produccion

Fijo 10% del costo ~ 64521.76
de
mantenimiento
y reparaciones

Suministros operativos

15% mano de 87853.2

Cargos de laboratorio Fijo
obra operativa
Consumibles Variable - 18611
Disposicion de Variable - 2548.7
Costos de efluentes
manufactura Patentes y regalias Fijo 3% del OPEX  175706.4
Impuestos locales Fijo 1% del costo 107536.3
total de capital
fijo
Cargos fijos
Depreciacion Fijo 10% del costo ~ 207076.3
de capital fijo
para equipos
Alquiler Fijo 1% de ISBL 86029.01

mas OSBL
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Seguros Fijo 0.4% del costo  43014.5
total de capital

fijo
Costos
generales de la - Fijo 5% del OPEX  409981.6
planta
Costos administrativos Fijo 3% del OPEX  175706.4
Costos de distribucion Fijo 3% del OPEX  175706.4
Gastos y venta
generales - .
Costos de 5% del Main
investigacion y Fijo product 620000
desarrollo
Financiamiento Fijo 1.01% del 108916.99
CAPEX
OPEX 4845553.7

Anexo 12: Analisis econémico - Flujo de caja

En la tabla 26 se muestra el desarrollo completo del andlisis econdmico del proyecto.

Tabla 26: Analisis econdmico - flujo de caja. Adaptada de [72]

Biotechnology Company
ECONOMIC ANALYSIS
Capital Cost Basis 2022
Owner's Name Claudia Neyra y Jesdely Velito Year
Plant Location Lima - Peru Units English  Metric
On
Case Description Proceso para la produccion de vitamina b12 Stream 8,040 hr/yr 335 day/yr
REVENUES AND PRODUCTION COSTS CAPITAL COSTS CONSTRUCTION SCHEDULE
M/yr SMM Year % FC % WC % FCOP % VCOP
ISBL Capital
Main product revenue 11.6 Cost 6.1 1 60.00% 0.00%  0.00% 0.00%
OSBL Capital
Byproduct revenue 0 Cost 2.5 2 40.00% 0.00%  0.00% 0.00%
Engineering
Raw materials cost 0.6 Costs 1.5 3 0.00%  100.00% 100.00%  50.00%
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Utilities cost 0.7 Contingency 0.6 4 0.00% 0.00% 100.00%  100.00%
Total Fixed
Consumables cost 0 Capital Cost 10.8 5 0.00% 0.00% 100.00%  100.00%
VCOP 1.3 6 0.00% 0.00% 100.00%  100.00%
Salary and overheads 0.7 Working Capital 2.7 7+ 0.00% 0.00% 100.00%  100.00%
Maintenance 1.5 CAPEX 13.442
Interest 0.3
Royalties 0.2
FCOP 2.7
OPEX 4
ECONOMIC ASSUMPTIONS
Debt
Cost of equity 6.07% ratio 20% Tax rate 26%
Depreciation Straight
Cost of debt 3.58% method line
Cost of capital 8% Depreciation period 10 years
CASH FLOW ANALYSIS
All figures in $MM unless
indicated
Gr. Taxbl Cash PV of

Project year CapEx Revenue CCOP Profit Deprecn Inc TaxPaid  Flow CF NPV

1 6.5 0 0 0 0 0 0 -6,5 -6.0 -6

2 4.3 0 0 0 0 0 0 -43 37 97

3 2.7 3.9 3 0.5 1.1 -0.5 0 2.1 -1.7 114

4 0 7.7 4 3.7 22 1.6 -0.1 3.9 29 -85

5 0 7.7 4 3.7 22 1.6 0.4 33 23  -6.2

6 0 7.7 4 3.7 22 1.6 0.4 3.3 2.1 -4.1

7 0 7.7 4 3.7 22 1.6 04 33 1.9 -22

8 0 7.7 4 3.7 22 1.6 0.4 33 1.8 -04

9 0 7.7 4 3.7 22 1.6 0.4 3.3 1.7 1.3

10 0 7.7 4 3.7 22 1.6 04 33 1.5 2.8

11 0 7.7 4 3.7 22 1.6 0.4 33 1.4 4.2
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12 0 7.7 3.7 22 1.6 0.4 33 1.3 5.6
13 0 7.7 3.7 22 1.6 0.4 3.3 1.2 6.8
14 0 7.7 3.7 1.1 27 0.4 3.3 1.1 7.9
15 0 7.7 3.7 0 37 0.7 3.1 1 8.9
16 0 7.7 3.7 0 37 1 2.8 0.8 9.7
17 0 7.7 3.7 0 37 1 2.8 0.7 10.5
18 0 7.7 3.7 0 37 1 2.8 07 111
19 0 7.7 3.7 0 37 1 2.8 06 11.8
20 0 7.7 3.7 0 37 1 2.8 06 124
ECONOMIC ANALYSIS
10
Average cash flow 3.2 SMM/yr NPV  10years 2.8 MM IRR years 13%
4.220768 15
Simple pay-back period 965 yrs 15years 8.9 $MM years 18.2%
Return on investment 20
(10 yrs) 7.92% 20 years 12.4 $SMM years 19.5%
Return on investment NPV to
(15 yrs) 10.85% yr 1 -6 SMM
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