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RESUMEN

La biomasa es una de las materias primas mas prometedoras utilizada en una biorrefineria, ya que
produce un balance neutro de CO,. Mientras que la bioeconomia es un nuevo enfoque que
enfatiza el uso eficiente y sostenible de la biomasa para obtener productos quimicos, materiales, y
energia. Algunos productos quimicos de base bioldgica como aminoacidos, enzimas, acidos
organicos, antibidticos son excelentes ejemplos de la utilizacion de procesos bioldgicos para una
gran escala sostenible y econdémica produccion.

El principal objetivo de este trabajo es presentar y analizar el disefio (como seleccion de insumos,
equipo, operaciones y método de operacion), operacién (diagrama del proceso), sintesis
(configuracion del proceso) y evaluacién integral (mediante criterios técnicos, econdémicos y
ambientales) del proceso de produccion en una biorrefineria de melaza de cafia de azucar. Las
principales contribuciones son: (i) el desarrollo de estrategias de operacidn para un reactor de
fermentacion con el fin de aumentar el rendimiento y la productividad del producto, y (ii) la
propuesta de una metodologia de evaluacion técnico-econémica y ambiental detallada, Gtil para
decidir la rentabilidad y sostenibilidad de un bioproceso industrial.

La metodologia se basa en un enfoque sistematico, empleando herramientas de modelado y
simulacion, que apoyan la toma de decisiones en la etapa inicial del disefio de una biorrefineria.
La metodologia considera dos pasos de analisis: en primer lugar, el analisis dindmico de la etapa
reactiva. Aqui se estudia el efecto de las condiciones de operacion sobre los criterios técnicos, en
segundo lugar, se realiza el analisis del proceso de produccion industrial, en el que se incluyen la
etapa reactiva junto con los procesos corriente arriba y corriente abajo. En este segundo analisis
se estudia la influencia del modo de operacién y la capacidad instalada de la planta sobre el
rendimiento global de la biorrefineria. La metodologia se aplica a varios escenarios en una
biorrefineria de melaza de cafia de azlcar para producir L-lisina, &cido lactico y
polihidroxibutirato.

La influencia de los parametros clave en el desarrollo de los procesos es crucial en la evaluacion
de criterios técnicos, economicos y ambientales, para determinar un disefio rentable y sostenible
de la biorrefineria. De los casos estudiados, el mejor disefio de biorrefineria se logra para el
proceso de produccion de &cido lactico, obteniendo como criterios técnicos: maximo rendimiento
de Yop = 0.97 kg/kg y productividad de Pr = 1.7 kg/L/h; como econdémicos: maximos retorno
sobre la inversion de RSI = 62.2% y periodo de recuperacion de PR = 1.61 afos; y finalmente
como criterios ambientales: un gasto energético de E = 0.29 MJ/Kg y un indice de impacto
ambiental de PEI= 0.18 PEI/kg. Los resultados determinan las regiones de operacion para lograr
un disefio conceptual de una biorrefineria que sea rentable con bajo impacto ambiental.
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ABSTRACT

Biomass is one of the most promising raw materials used in a biorefinery, as it produces a neutral
balance of CO,. While bioeconomics is a new approach that emphasizes sustainable use of
biomass to produce chemicals, materials, and energy. Some biological-based chemicals such as
amino acids, enzymes, organic acids, antibiotics are excellent examples of the use of biological
processes for large-scale sustainable and economical production.

The main objective of this work is to present and analyze the design (such as selection of inputs,
equipment, operations and operating method), operation (process diagram), synthesis (process
configuration) and comprehensive evaluation (using technical, economic and environmental
criteria) of the production process in a sugar cane molasses biorefinery. The main contributions
are: (i) the development of operation strategies for a fermentation reactor in order to increase the
product yield and productivity, and (ii) the proposal of a detailed methodology of the technical-
economic and environmental evaluation, useful for decide the profitability and sustainability of
an industrial bioprocess.

The methodology is based on a systematic approach, using modeling and simulation tools, which
support decision making in the initial stage of the design of a biorefinery. The methodology
considers two steps of analysis: first, the dynamic analysis of the reactive stage. Here the effect of
the operating conditions on the technical criteria is studied. Secondly, the analysis of the
industrial production process is carried out, in which the reactive stage is included together with
the upstream and downstream processes. In this second analysis, the influence of the mode of
operation and the installed capacity of the plant on the overall performance of the biorefinery is
studied. The methodology is applied to several scenarios in a sugar cane molasses biorefinery to
produce L-lysine, lactic acid and polyhydroxybutyrate.

The influence of the key parameters in the development of the processes is crucial in the
evaluation of technical, economic and environmental criteria, to determine a profitable and
sustainable design of the biorefinery. From the cases studied, the best biorefinery design is
achieved for the production process of lactic acid, obtaining as technical criteria: maximum yield
of Yop = 0.97 kg/kg and productivity of Pr = 1.7 kg/L/h); as economic criteria: maximum return
on investment of RSI = 62.2% and recovery period of PR = 1.61 years; and finally, as
environmental criteria: an energy consumption of E = 0.29 MJ/Kg and environmental impact
index of PEI = 0.18 PEI/kg. The results determine the operation regions to achieve a conceptual
design of a biorefinery that is profitable with low environmental impact.
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1.1 Antecedentes

Importancia de las biorrefinerias

En la dltima década, el numero de productos obtenidos mediante procesos biotecnoldgicos ha
aumentado continuamente. Estos bioprocesos comunmente ayudan a reducir el consumo de
energia y la generacion de residuos, a menudo son productos biodegradables e incluso permiten
la sintesis de productos que no son posibles quimicamente (Hatti-Kaul y col., 2007). Entre los
bioproductos (o0 productos biotecnologicos) obtenidos por fermentacion de azlcares y
microorganismos se encuentran aminoacidos, combustibles, biopolimeros, enzimas, &cidos
orgénicos, vitaminas, antibioticos, suplementos para alimentos, fertilizantes, entre otros. El
mercado mundial de productos derivados de la fermentacion fue de 16 mil millones $US en 2009
y se estimaba un aumento a 22 mil millones $US para 2013 (de Jong y col., 2012).

Una biorrefineria es una estructura que integra procesos de conversion de biomasa y
equipamiento para producir combustibles, energia y productos quimicos. La biomasa como
recurso renovable se considera que produce un balance neutro de CO,, siendo asi una de las
materias primas alternativas mas prometedoras. Por lo cual, ha crecido el interés general en la
produccion sostenible de productos quimicos y/o materiales a partir de biomasa. La sustitucién de
productos quimicos derivados del petroleo por biomasa ayudard a tener un papel clave para
sustentar el crecimiento de la industria quimica (Yuan y col., 2013). Contrariamente a los
recursos petroleros que estdn limitados en la composicion, los biorecursos se componen de
compuestos heterogéneos tales como celulosa, hemicelulosa, aceites, lignina, almidon vy
proteinas. Cada constituyente de la biomasa puede ser utilizado para producir fracciones de
bioproductos. De manera que debe desarrollarse un conjunto complejo de tecnologias especificas
para convertir de manera eficiente cada fraccion de biomasa en productos de valor agregado. Pero
precisa aun de desarrollos tecnolégicos que permitan obtener estos productos a un costo menor y
de una manera mas eficiente.

Importancia del disefio conceptual de las biorrefinerias

La produccién de multi-productos de alto valor agregado en una biorrefineria mejora la economia
del proceso de produccion, minimiza la descarga de desechos y el consumo energético, y reduce
la dependencia de productos petroleros. De manera que las biorrefinerias ofreceran nuevas
oportunidades econdémicas para la agricultura y la industria quimica (Fitzpatrick y col. 2010). Sin
embargo, la eleccion de la materia prima y los productos finales, asi como de la tecnologia de
procesamiento, son importantes en el disefio de la biorrefineria debido a las implicaciones de
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produccién a gran escala. Por lo tanto, en la proxima década, sera fundamental la investigacion
bésica y aplicada en esta area.

Las biomasas provienen de productos agricolas altamente variables, y cuya variedad depende de
las condiciones climaticas y la region de procedencia. Las cepas 0 levaduras son
microorganismos, cuyo desempefio para convertir los azucares en bioproductos (en la etapa de
fermentacion) estéd sujeto a la concentracion de azucares y de agentes estresantes tales como la
temperatura y concentracion de nutrientes. Estos y otros factores crean un impacto directo en la
produccién final de los bioproductos. En particular, un mejor conocimiento de los mecanismos de
las etapas reactivas podria permitir la seleccion, disefio, optimizacién y control del proceso, que
permitirian acoplar una materia prima con una configuracion adecuada de disefio de la
biorrefineria (Mosier y col., 2005).

Desde el punto de vista del disefio de biorrefinerias, hasta el momento existen diversas
publicaciones que se han enfocado a: estudios cinéticos de las etapas de fermentacion, efecto de
algunas condiciones de operacion, disefios a nivel laboratorio y piloto, o evaluaciones técnico-
econdmicas-ambientales. Sin embargo, no hay trabajos publicados que consideren el disefio
integral involucrando estudios dinamicos, alternativas de disefio del proceso, analisis de los
posibles productos de una biorrefineria y sus implicaciones en las evaluaciones técnicas-
econdémicas-ambientales. Siendo que el disefio y la sintesis de procesos juegan un papel clave en
el desarrollo de tecnologias innovadoras y rentables, se requieren establecer criterios técnicos,
econdmicos y ambientales que permitan estudiar las alternativas para el disefio conceptual de
biorrefinerias sostenibles. La mayoria de los disefios conceptuales de biorrefinerias reportados
consideran como principal producto un biocombustible y pocos reportes consideran la inclusién
de otros bioproductos, como son los precursores de la industria alimentaria (como &cido citrico,
acido lactico, levadura de pan) o biopolimeros (como PHB, polihidroxibutirato, y PLA, &cido
poli-lactico). La Tabla 1 muestra algunos trabajos publicados recientemente en relacion con este
tema.

Para realizar los analisis técnico-econdmicos de las biorrefinerias, los simuladores de procesos
modulares (tales como Aspen Plus, Pro/ll, Chemcad, SuperPro Designer, etc.) ofrecen un
entorno de modelado fiable y riguroso mediante la evaluacion de balances de materia y energia a
partir de diagramas de flujo de proceso. Estos simuladores, cuyas caracteristicas se pueden
encontrar en varias referencias (Seider y col., 2009; Turton y col., 2008), contienen bases de datos
extensas de propiedades de componentes puros, bibliotecas de operaciones unitarias, bancos de
datos para modelos termodindmicos y cinéticos, algoritmos para la solucion de sistemas de
ecuaciones no lineales, y en algunos casos modelos econdémicos y ambientales. Por lo que los
simuladores de procesos proporcionan la oportunidad de resolver modelos realistas de plantas a

gran escala, de manera sistematica, rapida y confiable.
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Tabla 1.Publicaciones recientes de evaluaciones técnicas, econdmicas y ambientales para biorrefinerias

Referencia Materia prima Simulador Estudio Producto
Hamid & Wagialla (2017) Aceite de Jatropha SuperPro Designer T E Biodiesel
Sebastido y col. (2016) Papel y celulosa SuperPro Designer E Bioetanol
Moncada y col. (2015) Bagazo de cafia de az(icar  Aspen Plus T E A EtanolyPHB
Taoy col. (2014) Rastrojo de maiz Aspen Plus T E A Bioetanol y butanol
Qureshi y col. (2013) Paja de trigo SuperPro Designer T E Butanol
Cavalett y col. (2012) Cafia de azlcar Aspen-Plus T E A Bioetanol
Posada y col. (2011) Glicerol Aspen Plus TE Poli-
hidroxibutirato
Stephenson y col. (2010) Residuos Aspen-HYSYS E A Bioetanol
lignoceluldsicos i
Woinaroschy & Taras (2009) Almidon SuperPro Designer S Acido citrico
Quintero y col. (2008) Az(car de cafia y maiz Aspen Plus E Bioetanol
Heinzle y col. (2006) Glucosa SuperPro Designer E L-Lisina
Acido Citrico

S: simulacidn del proceso, T: evaluacidn técnica, E: evaluacion econémica, A: evaluacion ambiental

En este trabajo se presenta un disefio de una biorrefineria de melaza de cafia de azlcar para
producir productos con valor agregado, el cual se analiza mediante la evaluacion de diversos
criterios técnicos, econdmicos y ambientales para garantizar la sostenibilidad del disefio de la
biorrefineria. El analisis del disefio se presenta en dos partes, empleando herramientas de
modelado y simulacion. Primero se realiza un anélisis dindmico del reactor de fermentacion para
dos modos de operacién (lote y lote alimentado), utilizando un factor de enriquecimiento
asociado a la concentracion de nutrientes en el medio, evaluando la productividad y el
rendimiento como criterios tecnicos. En este andlisis se contribuye con la definicion de
estrategias de alimentacion para modo lote alimentado (MLA). En la segunda parte, se analiza un
disefio conceptual industrial de la biorrefineria mediante la evaluacién de varios criterios
econdémicos (como costo de produccién unitario y retorno sobre la inversion) y ambientales
(como consumo energia y un indice de impacto ambiental). En este analisis se incluye el efecto
del modo de operacion, de la concentracion de nutrientes, del nimero de reactores instalados y de
la capacidad instalada sobre la rentabilidad y sostenibilidad de una biorrefineria azucarera.
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1.2 Justificacion

Hay una gran variedad en la madurez del mercado para productos bioquimicos, que van desde los
mercados maduros como el &cido lactico a los mercados nacientes de productos quimicos tales
como plasticos polihidroxialcanoatos. En el caso de productos derivados de biotecnologia de
generaciones menos avanzadas, tales como las de acidos organicos, levaduras, microorganismos
biopesticidas, enzimas, antibioticos, y productos derivados de fraccionamiento de plantas y
microorganismos, México cuenta con empresas de capacidad en innovacion, manufactura y
comercializacion en escalas nacional e internacional. Se estima que, en la actualidad, el mercado
mexicano de biotecnologia es de aproximadamente 1,000 millones de ddlares americanos y que
el 90% de dicho mercado, en valor, estd constituido por productos biotecnoldgicos y bioldgicos
para salud humana. A pesar de la actualizacién en la legislacion sobre organismos genéticamente
modificados, y sobre biocombustibles, se puede aseverar que México es fundamentalmente
deficitario en la mayor parte de los productos derivados de biotecnologia moderna, de productos
bioldgicos (Trejo Estrada, 2010).

En una biorrefineria los co-productos pueden ser seleccionados de los quimicos basicos, cuya
denominacién en inglés es “commodity chemicals“o”bulk chemicals” (Fig. 1). Estos se
caracterizarian por un elevado volumen de produccién y un coste reducido, cuya principal
utilidad, aunque no la Unica, es servir como base o intermediarios para la produccion de otros
compuestos quimicos y polimeros (Roncal y col., 2009).
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Fig. 1. Volumen de produccion y los precios de algunos productos basicos
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Los ingenios azucareros en México son una oportunidad potencial debido a que la industria
nacional de azlcar tiene serios problemas de operacion y rentabilidad. La industria azucarera
nacional es de gran importancia en la industria alimentaria rural por su contribucion econémica y
nutricional. En la zafra 2015/2016 la molienda de cafia de azucar bruta fue de més de 54 millones
de toneladas. Entre los principales residuos de importancia econémica obtenidos de la molienda
estd la melaza. La distribucion del uso de la melaza es alrededor de 35% en la produccién de
etanol, 24% en los piensos (suplemento en la alimentacion de ganado rumiante), 14% para la
produccién de levadura (proteina unicelular) y un 29% para exportacion (Viniegra-Gonzalez,
2009).

La produccion nacional de melaza de la zafra 2006/2007 a la 2015/2016 ha tenido una tasa de
crecimiento de 10.5% (Fig. 2a). La menor produccion ocurrié en la zafra 2009/2010 con 1.4
millones de toneladas, y la mayor en la zafra 2012/2013 con 2.3 millones de toneladas
(CONADESUCA, 2016b). ElI consumo aparente de melaza mantiene niveles y tendencias
proporcionales a la produccion anual (Fig. 2a). Ademas, México es un exportador neto de melaza
de cafia con un minimo de importaciones (Fig. 2b). La balanza comercial ha mostrado un
crecimiento anual, a pesar de algunos descensos y de mantener una produccion anual de melaza
casi constante.

(o)
25 (@ 70
[ Produccién _ —e— Exportacion

Il Consumo aparente 604 —=— Importacién
—— Balanza comercial

15 1 _ in

10

05-

0.0 LIRLL LI IR O 0La e e e e wa

2004 2006 2008 2010 2012 2014 2016

M t/afio
M US$/aiio

S N A e S VW V& WY& ~

L L’ L O L O & A A N

TS E S Afo
Zafra

Fig. 2. Informacion econdémica de la melaza en México: (a) produccién y consumo nacional,
(b) importacion y exportacion.
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Existen productos quimicos béasicos que se pueden obtener en una biorrefineria por sus
caracteristicas particulares de procesamiento y por su demanda en el mercado nacional como L-
lisina, &cido citrico y proteina unicelular para la industria alimentaria y polihidroxibutirato
P(3HB) para la industria de bioplasticos, ademas de acido lactico (AL) que se utiliza para los dos
tipos de industria mencionados. Con la finalidad de describir la metodologia, en este proyecto de
investigacion se mostraran los analisis de evaluacién para 3 bioproductos: L-lisina, AL y P(3HB).

L-lisina

La L-lisina es un aminoacido esencial que puede ser producido tanto mediante procedimientos
quimicos, a partir de materias primas fésiles, como mediante fermentacién microbiana, siendo
este segundo el procedimiento mas econdmico. Sus usos principalmente son como suplemento en
la alimentacion humana y animal, y como ingrediente en las industrias de cosméticos y
farmacéutica. Su volumen de produccion mundial es de aproximadamente 850 000 t/afio, con un
aumento en el mercado de 10-15% por afio (Leuchtenberger y col., 2005), es decir, ha aumentado
mas de 20 veces en las tltimas dos décadas (Fig. 3).
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Fig. 3. Distribucion mundial de las principales plantas de L-lisina, junto con su capacidad de produccién
anual. La gama de la capacidad de las principales plantas se da en toneladas por afio. (Eggeling & Bott,
2015)

En México, el volumen de importacion es mucho mayor al de exportacion (Fig. 4a). Las
estadisticas de importacion, exportacion y balanza comercial (Fig. 4b) muestran que existe un
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deéficit comercial, implicando que la produccion nacional no es suficiente y por ende es un
producto con gran demanda.
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Fig. 4. Informacion econdmica del L-lisina en México: (a) volimenes de exportacion e importacion, (b)
importacion, exportacion y balanza comercial (SIAVI, 2017).

Acido lactico

El &cido lactico constituye la mayor parte de los quimicos renovables que se vendieron en el afio
2010 a nivel mundial, lo que representa cerca del 79.2% del mercado junto con el glicerol. La
demanda de AL ha sido estimada en un crecimiento anual de 5-8%. En el afio 2012, el mercado
mundial anual para la produccién de AL se encontrd alrededor de las 259,000 t/afio, esperando un
incremento a 367,300 t/ afio para finales del 2017 (Abdel-Rahman y col., 2013). El precio
comercial grado alimenticio del AL est4 entre 1.38 US$/kg (50% de pureza) y 1.54 US$/kg (88%
de pureza). Para satisfacer las aplicaciones recientes del AL como precursor del PLA y para ser
comercialmente viable, los costos globales de produccion de AL deben ser iguales o inferiores a
0.8 US$%/kg, para que el precio de venta del PLA sea competitivo con plasticos provenientes del
petréleo (Johny col., 2007).

En particular en México, los volimenes de exportacion son casi nulos en comparacién con los
volimenes de importacion (Fig. 5a). Mientras que los niveles de importacion y exportacién
generan un déficit comercial, donde la balanza comercial apunta a una demanda alta de este
producto en el mercado (Fig. 5b). Estas estadisticas justifican la produccion nacional de AL en
biorrefinerias de melaza de cafia de azUcar.

Aproximadamente 70% de acido lactico producido se usa en la industria alimentaria debido a su
papel en la produccion de yogur y queso (Castillo y col., 2012). Sin embargo, hay un aumento en
la demanda de &cido lactico como materia prima para la produccion del biopolimero acido poli-
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lactico (PLA), que es una alternativa biodegradable, biocompatible, y prometedora como
sustituto de los pléasticos derivados de petroquimicos.
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Fig. 5. Informacion econdmica del AL en México: (a) volimenes de exportacién e importacion, (b)
importacion, exportacion y balanza comercial (SIAVI, 2017).

Polihidroxibutirato

El plastico tiene caracteristicas bastante alentadoras en comparacién con otros materiales, y es
por esta razon que es utilizado como material apto para diferentes usos y servicios. De esta
manera comenzaron con la sustitucion de materiales como algunos metales, madera, papel,
carton, vidrio y algunas fibras naturales que permiti6 que muchos productos alcanzaran un
consumo masivo. Se calcula que, del total de la demanda de envase y embalaje, 40% se satisface
con materiales de plastico; 25%, en el caso de los materiales usados en la construccién de casas y
edificios; 10% del peso de los automdviles nuevos y de los muebles es de plastico, asi como 5%
en los componentes eléctricos. En México, la sustitucion reciente mas sonada es la del papel
moneda, donde el Banco de México puso en circulacion 150 millones de pesos en billetes de
plastico de 20 pesos. Sin embargo, existen cientos de productos que estan compuestos
principalmente de plastico. El plastico mas representativo es el polietileno, que en los ultimos
afios presenta un incremento en su nivel de exportacion (Fig. 6a), contribuyendo a que exista un
déficit comercial en la demanda total de plasticos en México (Fig. 6b). Los insumos de esta
industria proceden en mayoria del petroleo y gas natural, con los que comparte los vaivenes del
mercado.
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Fig. 6. (a) Produccion de polietileno (Pemex) , y (b) importacidn, exportacion y balanza comercial (Banco
de México, 2017) de plasticos en México.

A nivel mundial, incluyendo México, existe una problematica importante por la contaminacion
del agua, aire y suelo; ocasionada en gran medida por los grandes voliumenes de residuos que se
generan diariamente y que reciben inadecuado, escaso o0 nulo tratamiento. Ante esta situacion, la
produccién de bioplasticos puede ser una opcién viable para mitigar en alguna medida, esta
problematica. El reporte "Polyhydroxyalkanoate (PHA) Market, By Application (Packaging,
Food Services, Bio-medical, Agriculture) & Raw Material — Global Trends & Forecasts to
2018" define segmentos del mercado de polihidroxialcanoatos (PHA) global con el andlisis y la
prevision de los ingresos globales y el estudio de mercado, donde se estima un crecimiento de los
biopléasticos PHA de 10 mil millones de toneladas en 2013 a 34 mil millones de toneladas
métricas en 2018, con una tasa compuesta anual del 27.7% (marketsandmarkets.com, 2013). Es
importante mencionar que el bioplastico P(3HB) forma parte de los bioplasticos PHA,
considerandose uno de los de mayor demanda en la industria del bioplastico. México, como
importante productor mundial agropecuario, es fabricante prometedor de plasticos elaborados a
partir de una base bioldgica y costos competitivos. Las escalas de produccion y una creciente
demanda seran cruciales para hacer de los bioplasticos un mercado rentable y en crecimiento.
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1.3. Objetivos

Objetivos General

Estudiar diferentes configuraciones de proceso para una biorrefineria de melaza de cafia de
azucar mediante analisis técnico, econémico y ambiental, que permita evaluar de manera integral
el disefio, la operacion y la factibilidad de una biorrefineria.

Objetivos Particulares

e Definir un disefio conceptual de la biorrefineria de melaza de cafia de azucar y sus posibles
configuraciones de disefio, mediante diagramas de bloques y condiciones de operacion para
los procesos de produccion de: L-lisina, acido lactico y polihidroxibutirato (productos
preseleccionados de acuerdo con el analisis realizado en los antecedentes y justificacion).

e Desarrollar y validar modelos matematicos para los productos anteriormente mencionados,
incorporando modelos cinéticos rigurosos del reactor de fermentacion.

e Estudiar el efecto de las condiciones de operaciébn mediante analisis dindmicos,
determinando el punto final de operacion y comparando los modos de operacion lote y lote
alimentado.

e Realizar un estudio técnico para determinar las condiciones de operacién de cada subproceso
de manera que se alcancen los maximos rendimientos y productividades.

e Realizar un estudio econémico para determinar la rentabilidad de cada producto y el tamafio
de la capacidad instalada del proceso de produccion industrial.

e Determinar el indice de impacto ambiental de los subprocesos, considerando aspectos
toxicoldgicos (i.e. impacto sobre la salud) y atmosféricos (i.e. impacto sobre el medio
ambiente).

1.4. Organizacion de la tesis

En este capitulo se han presentado los antecedentes, justificacion y objetivos de la tesis. En el
Capitulo 11 se describe detalladamente la metodologia desarrollada para la evaluacion integral de
la biorrefineria, definiendo los criterios seleccionados para las evaluaciones técnicas, econdémicas
y ambientales. Posteriormente en los Capitulos 11, IV y V se muestran los andlisis, resultados y
conclusiones de cada subproceso, aplicando la metodologia propuesta, para la produccién de L-
lisina, AL y P(3HB), respectivamente. Finalmente, en el Capitulo VI se discuten los resultados
generales de la biorrefineria, comparando los casos de estudio, y estableciendo algunos aspectos
de investigacion futuros.
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2.1. Descripcion general

Anteriormente, la comercializacion de productos nuevos o mejorados se basaba generalmente en
el analisis econdmico como herramienta durante la toma de decisiones en el desarrollo y disefio
del proceso. Ahora existe un Illamado mundial para la implementacion de tecnologias sostenibles
y ambientalmente atractivas. Asi, se presenta un enfoque metodologico basado en criterios
técnicos, econdmicos y ambientales, que apoyara la toma de decisiones en el disefio y operacion
del proceso de produccidén. Los pasos principales del enfoque propuesto (Fig. 7) y la definicion
de los criterios de evaluacion se describen en las subsecciones siguientes.

Datos de la reaccion
Mecanismo de fermentacion
Parametros cinéticos
Balances de materia

Datos de operacion
Concentracion de sustrato ‘
Concentracion de biomasa Analisis dinamico

Concentracion de nutrientes del reactor

Modo de operacion

. - - | Datos de salida: Criterios econémicos
Flujos de alimentacion ' .
! i Tiempo de reaccion Productividad
v Estequiometria de reaccion Rendimiento del producto

Datos del disefio conceptual
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Fig. 7. Metodologia para la evaluacion integral de una biorrefineria
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2.2. Evaluacion técnica

Analisis dinamico de reactores

Un bioproceso consiste principalmente de tres etapas: tratamiento de materia prima, reaccion y
purificacion. Sin embargo, la conversion de materia prima en producto se produce en la etapa de
reaccion. Por lo tanto, se estan realizando esfuerzos constantes para mejorar los procesos de
fermentacion y asi lograr la méxima eficiencia y mayor rendimiento del producto, incluyendo: (a)
la bdsqueda de cepas nuevas o modificadas genéticamente, para aumentar su productividad
intrinseca; (b) mejorar la operacion del proceso modificando la agitacion, suministro de oxigeno,
temperatura, pH, etc.; (c) optimizar los medios de cultivo, determinando las concentraciones
iniciales de azucar y la influencia de los principales nutrientes y aditivos; y (d) determinar
configuraciones de procesamiento en la etapa de purificacion, para aumentar la recuperacion y la
pureza del producto terminado (Anastassiadis, 2007). La primera es una tarea principalmente
biotecnoldgica, no siendo tema de este trabajo. Mientras que las tareas posteriores estan
relacionadas con la ingenieria de procesos y se abordan en el enfoque propuesto.

La reaccién de fermentacion se lleva a cabo en un reactor de tanque agitado (STR). En primer
lugar, se definen dos escenarios basados en el modo de operacion: Para un modo de proceso por
lotes (ML) el medio de cultivo esterilizado y el microorganismo se cargan en el biorreactor que,
al finalizar la fermentacion, el medio resultante es retirado. Para un modo alimentado por lotes
(MLA), los microorganismos se alimentan bajo un régimen discontinuo (normalmente hasta
finalizar la fase de crecimiento exponencial). En este caso, el fermentador es alimentado con una
solucion de sustratos, sin desechar el medio de cultivo durante un transcurso de tiempo. La
alimentacion debe ser equilibrada para mantener el crecimiento de los microorganismos a una
tasa de crecimiento especifico deseada, y asi reducir simultaneamente la produccion de
subproductos (que pueden ser efectos inhibidores del crecimiento o del producto). No se
considera el modo continuo, ya que no es recomendado para un proceso de fermentacién debido a
dificultades técnicas como posible contaminacion en el medio, problemas de inestabilidad
microbiologica durante el transcurso del tiempo y alta demanda energética causada por la
esterilizacion continua del medio de cultivo.

En ambos modos de operacion (ML y MLA), la concentracion de los nutrientes en el medio
cambia continuamente con el tiempo siendo el fermentador un sistema de estado inestable,
aunque en un reactor bien mezclado, se supone que las condiciones son uniformes en todo el
reactor a cualquier instante. Ademas, hay muchos factores que intervienen en el control y la
regulacion de un reactor ML o MLA que pueden ser investigados experimentalmente o por
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simulacion, utilizando un modelo dindmico del reactor de fermentacion basado en balances de
energia y materia. En esta etapa, el modelo dindmico puede ser resuelto utilizando simuladores
orientados a ecuaciones (como Matlab, Mathematica, Maplesoft, etc.) aprovechando las
herramientas computacionales que ayudaran en obtener una respuesta rapida y eficiente de los
modelos y resultados, ademéas de una reduccion de costos de materiales y equipos a largo plazo.
En particular, en esta etapa, el interés se enfoca en estudiar el efecto del modo de operacion (lote
o alimentado), asi como las condiciones iniciales (tales como concentracion de la fuente de
carbono y nutrientes) y las condiciones operativas (tales como el volumen del reactor, la
estrategia de alimentacion, influencia ki a, etc.) para aumentar el rendimiento del producto y la
productividad. Sin embargo, a menudo el aumento en el rendimiento provoca una disminucion de
la productividad. Por lo tanto, las condiciones de operacion deben ser definidas para mantener un
balance entre estos dos criterios técnicos.

Andlisis del proceso de produccion

El disefio conceptual, que se refiere al disefio industrial pre-acabado, es el enfoque de alternativas
tecnoldgicas y de disefio que pueden existir en el mercado o pueden ser creadas. En esta etapa, es
necesario definir el diagrama de flujo del proceso, limitando las condiciones en cuanto a los
posibles materiales de uso, disefio y dimensiones de los equipos, ciclo o restricciones del proceso.
En esta etapa, también se establecen evaluaciones preliminares de costos y de impacto ambiental
para determinar la factibilidad del proceso vy, si es posible, su optimizacion.

En general, el disefio conceptual de un bioproceso puede dividirse en tres secciones: (a)
preparacion del medio de cultivo, donde se diluyen, esterilizan y afiaden sustratos y nutrientes al
medio de cultivo para satisfacer los requerimientos de crecimiento microbiano y obtencion de
producto; b) fermentacion, donde se realiza la conversion de las materias primas en producto, tal
como se ha mencionado anteriormente; y (c) separacion y purificacién, donde se requieren
diversas operaciones unitarias para separar la biomasa y otros compuestos, y purificar el producto
(cuanto mas puro es el producto terminado, mas complejo y costoso es el disefio del proceso).

Un diagrama de detalle para una planta industrial puede ser desarrollado e implementado en
simuladores de procesos modulares (Aspen Tech, Pro/ll, Chemcad, SuperPro Designer, etc.),
cuyas caracteristicas se pueden encontrar en Turton y col., 2008; Seider y col., 2009. Aqui basta
con mencionar que los simuladores de procesos ofrecen un entorno de modelado fiable y riguroso
que se basa en una extensa base de datos de propiedad de componentes puros, biblioteca de
operaciones unitarias, bancos de datos para modelos termodinamicos y cinéticos, varios
algoritmos para la solucién de sistemas no lineales y en algunos casos econdémicos y ambientales.
Por lo tanto, los simuladores de procesos ofrecen la oportunidad de resolver modelos de plantas a
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mayor escala, siendo realistas. En particular, para este caso de estudio, SuperPro Designer se
utiliza como una herramienta computacional para evaluar balances de masa y energia en estado
estacionario, con el fin de: (i) verificar que el disefio conceptual alcance el mismo rendimiento y
productividad del producto a partir del anlisis de biorreactores, y ii) examinar los factores de
disefio, como el tipo, el nimero y el tamafio del equipo, la capacidad instalada en términos de
produccién, etc.

2.3. Evaluacion econdmica

Las medidas de rentabilidad desempefian un papel crucial durante todo el proceso para ayudar a
seleccionar sus mejores alternativas para el disefio del proceso. Aqui se seleccionan las medidas
de rentabilidad como: costo unitario de produccién (CUP), tasa de retorno de inversion (RSI) y
periodo de retorno (PR). Estos criterios de rentabilidad proporcionan una vision instantanea de la
economia del proceso y se utilizan a menudo para estimaciones preliminares cuando se comparan
diferentes diagramas de flujo durante la etapa de sintesis del disefio del proceso. No obstante,
podrian emplearse criterios de rentabilidad méas rigurosos, en los que se considere el flujo de
efectivo (como el valor actual neto, NPV vy la tasa interna de rendimiento, IRR) para que la
administracion pueda tomar una decision final sobre la viabilidad financiera de un proceso
(Seider y col., 2009).

En primer lugar, se definen algunos conceptos implicados en la generacion de informes sobre la
rentabilidad. La Inversion total de capital se refiere a los costos fijos que estan asociados con el
proceso. Se calcula como la suma del capital fijo directo (incluye equipo, instalacion, tuberia,
instrumentacién y otras cuestiones relacionadas con los edificios y la construccién), capital de
trabajo (incluye los fondos necesarios para operar el negocio, tales como costos de mano de obra,
materias primas y servicios publicos), y los costos iniciales. El costo anual de operacién incluye
los costos relacionados con la demanda de todos los recursos, tales como materias primas,
suministros, mano de obra, agentes de transferencia de calor y servicios de energia, eliminacion
de desechos, etc. (el concepto toma en cuenta la depreciacion del equipo). Los ingresos totales
consisten en todos los ingresos asociados con la operacion de una planta, incluyendo los ingresos
provenientes de la venta de productos primarios y secundarios. Por Gltimo, el beneficio neto se
calcula como el beneficio bruto anual menos los impuestos anuales mas la depreciacion anual.

Utilizando los conceptos anteriores, se pueden definir las medidas de rentabilidad. El costo de
produccion unitario (CUP) se define en la Ec. (1). Cuanto menor sea CUP, mayor serd la
rentabilidad del proceso. El retorno de la inversion (RSI) es una medida utilizada para evaluar la
viabilidad de una inversion o para comparar la rentabilidad de una serie de inversiones diferentes.
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Su calculo es de acuerdo a la Ec. (2). Tipicamente, el RSI deseado por las compafiias es del 15-
20%. Ademas, el periodo de retorno (PR) es el tiempo requerido después de la inversion total de
capital inicial para ser recuperada por la ganancia neta acumulada, el cual se define en la Ec. (3).
Por lo general, las empresas prefieren un PR menor de 4 afios, de lo contrario no se considerard la
inversion (Seider y col., 2009).

_ costo de operacion anual (1)
tasa de ingresos del producto principal
RSI = - ganfa’nma anual neté @)
inversién total de capital
PR = inversion total de capital 3)

ganancia anual neta

La evaluacion del analisis de rentabilidad puede realizarse en hojas de calculo a partir de los
balances de masa y energia del disefio conceptual o puede realizarse sistematicamente en
simuladores de procesos como Aspen o SuperPro Designer. Este Gltimo se utiliza en este trabajo
para evaluar los criterios econdmicos descritos anteriormente.

2.4. Evaluacion ambiental

Es necesario identificar y evaluar las preocupaciones ambientales de los procesos de fabricacion.
Aqui los criterios consideran cinco indices ambientales: agua de proceso, emisiones de CO,,
consumo de energia estandar, agentes de transferencia de calor (como vapor, refrigeracion y agua
enfriada) y un indice de impacto global obtenido del Algoritmo WAste Reduction (WAR)
(Young & Cabezas, 1999).

El consumo de agua de proceso tiene su impacto en la escasez de agua y la degradacién de los
ecosistemas. Mientras que las emisiones de CO,, el consumo de energia y los agentes de
transferencia de calor son factores que contribuyen al calentamiento global. Las plantas de
proceso requieren energia en varias formas (energia mecanica, electricidad, vapor, agua caliente,
etc.) con un alto impacto econémico y ambiental. La energia se compra a un proveedor de
energia fuera de la planta de proceso (comunmente relacionado con la combustion de
combustible), mientras que la calefaccion se produce en la planta de proceso a través de la
combustion de combustibles fosiles. Asi que, a mayor uso de vapor y consumo de energia, mayor
es el impacto ambiental.

En una biorrefineria, el agua de proceso se utiliza principalmente para la dilucion de la materia
prima y los nutrientes para obtener la concentracion requerida del medio de cultivo. Los agentes
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de transferencia de calor se utilizan para la calefaccion y refrigeracion de los equipos, asi como
para el lavado. En particular, el vapor se utiliza para la esterilizacion, evaporacion, secado y
actividades de limpieza. El agua de refrigeracion es necesaria para esterilizar y mantener la
temperatura del fermentador. Mientras que el agua enfriada se utiliza principalmente en la etapa
de purificacion. Cuando se requiere una mayor cantidad de agua, existe mayor tiempo y trabajo
en la separacion y purificacion del producto. Por lo tanto, seria necesario emplear mas equipos y
los costos de operacion y energia aumentarian.

Por otro lado, se evaluaron los indices de impacto global del algoritmo WAR (Young & Cabezas,
1999). Este algoritmo, fue disefiado por la Agencia de Proteccion Ambiental de Estados Unidos
(USEPA) y se basa en la determinacion del indice de Impacto Ambiental Potencial (PEI por sus
siglas en inglés). PEI es una cantidad conceptual que representa el efecto o impacto promedio que
las emisiones de masa y energia tendrian sobre el ecosistema si fueran emitida al medio
ambiente. WAR puede usarse para reducir los impactos ambientales y los relacionados con la
salud humana en la etapa de disefio del proceso. Este algoritmo considera ocho categorias de
impacto ambiental, que se pueden dividirse en dos areas principales: toxicoldgica (potencial de
toxicidad humana por ingestion, HTPI; potencial de toxicidad humana por exposicion, HTPE;
potencial de toxicidad terrestre, TTP; y potencial de toxicidad acuatica, ATP) y atmosférica
(Potencial de calentamiento global, GWP; potencial de agotamiento de la capa de ozono, ODP;
potencial de oxidacion fotoquimica, PCOP; y potencial de acidificacion, AP). Se evallo un indice
de impacto para cada categoria: lo, en unidades de PEI/kg de producto. De manera que el indice
global de PEI [Ec. (4)] es la suma ponderada (por el factor de peso «¢) de todos los indices de
impacto individuales i del compuesto quimico (k) sobre todas las categorias posibles (1),
tomando en cuenta las cantidades de las corrientes de salida del proceso (My) Yy sus
composiciones de los componentes involucrados ().

PEI =ZI:0l|l//k|; Wy :Zk:MkIZXkIl//I (4)

El valor del PEI permite comparar diferentes alternativas de proceso basadas en el impacto
ambiental potencial emitido por el proceso por unidad de masa de producto. Cuanto menor es el
indice de impacto global del proceso, mas favorable es para el medio ambiente.

El software WAR GUI libremente disponible (interfaz grafica de usuario del algoritmo WAR),
soporta la evaluacion de los indices de impacto, el cual permite la entrada de datos del proceso
quimico y por lo tanto estima el potencial de impacto ambiental. Los datos necesarios para WAR
GUI son: (a) el caudal y la composicion de cada corriente que entra y sale del proceso, obtenidos
de los balances de materia; y (b) los impactos ambientales potenciales individuales de los
componentes, los cuales estan incluidos en la propia base de datos de WAR GUI.
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CAPITULO I1I. L-LISINA
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3.1. Introduccion

Los aminoéacidos son producidos por bacterias en gran escala. En 10 afios, el mercado se ha
duplicado casi en 5 millones de toneladas. La posicion de liderazgo entre los productores de
aminoacidos bacterianos estd ocupada por Corynebacterium glutamicum. ElI microorganismo
tiene una larga tradicion en la biotecnologia y en la industria de las biorrefinerias donde las
ventajas al utilizarlas son diversas, ya que es facil de cultivar, facil de manejar genéticamente, de
manera general reconocida como segura (organismo GRAS), y es notablemente resistente contra
suministro de sustrato como ocurre en las fermentaciones a gran escala. Ademas, tiene capacidad
de mantener una funcionalidad catalitica bajo condiciones de crecimiento suprimido, permitiendo
preparaciones a granel de alta densidad celular. EI microorganismo puede ser utilizado si se desea
catabolizar diferentes azlcares en paralelo, ya que se ha aprovechado para construir vias
catabdlicas y de transporte de pentosas eficientes en el microorganismo para mejorar ain mas su
eficacia de conversion de los recursos renovables, logrando evitar la competencia entre
biorrefinerias y la comida o el suministro de alimentacion (Tatsumi & Inui, 2012).

Los sustratos mas relevantes para la produccion de lisina industrial son almidon y melaza. Se
basan en glucosa y sacarosa como importantes fuentes de carbono. Los sustratos tienen una
influencia en la produccion de Lisina por Corynebacterium glutamicum, el cual esté relacionado
a los diferentes puntos entre el metabolismo central. En este caso las rutas principales a
considerar son la glucdlisis, la ruta pentosa fosfato y el ciclo del &cido tricarboxilico como se
muestra en la Fig. 8.

Glucosa

Fosfoenolpiruvato
PEP

Acetil-CoA
Oxaloacetato
Aspartoquinasa

A
Aspartil |
fosfato |
|

Aspartato
semialdehido |
,,,,,, |
|

Fig. 8. Representacion esquematica del metabolismo central de C. glutamicum. Las reacciones estan
indicadas para glucosa, via glucolisis y ciclo del acido tricarboxilico en la sintesis de L- lisina.
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3.2. Modelo del reactor

La L-lisina se produce principalmente por fermentacion de la glucosa utilizando la cepa
Corynebacterium glutamicum, que tiene varias caracteristicas importantes desde el punto de vista
industrial, como su alto rendimiento de crecimiento, incluso en condiciones de alta concentracion
de azucar. En el estado de arte se conocen varios procedimientos de fermentacion que emplean
diversas cepas auxotréficas aisladas con propiedades de resistencia para la produccion de L-
lisina. La concentracion y el tipo de sustratos desempefian un papel importante para el
crecimiento celular y la obtencién del producto. La concentracion del sustrato principal (es decir,
la fuente de carbono), afecta significativamente a la fermentacion de L-lisina, ya que altas
concentraciones podrian conducir a una inhibicién de la biomasa y el producto. Buechs (1994) no
asumio una inhibicion de sustrato para una concentracion inicial de glucosa de 100 g/L. Mientras
gue Razak & Viswanath (2014), encontraron que a una concentracion mayor de 120 g/L de
glucosa, existe una inhibicion en el crecimiento bacteriano junto con un bajo rendimiento de
producto. Por otra parte, también hay informes sobre el efecto de la treonina como sustrato
suplementario. Rajvanshi y col. (2013) resaltaron la sobreproduccion de L-lisina en
Corynebacterium glutamicum como resultado de la inhibicion de retroalimentacion por treonina
ejercida sobre el aspartato quinasa. Por lo tanto, se analizé el efecto de la concentracion de
treonina en la inhibicién y sintesis de L-lisina, asi como en la tasa de crecimiento. La treonina es
un aminodcido esencial para las proteinas, por lo que se puede ser afiadido al medio de cultivo en
cantidades necesarias. Altas concentraciones de treonina en el medio favorecen el crecimiento e
inhiben la produccion de L-lisina. Sin embargo, su limitacion conduce a la inhibicion en la
concentracion de la biomasa y la acumulacion de L-lisina. Por lo tanto, la treonina tiene que ser
complementada a los medios de cultivo en caso de cepas auxotroficas, y su concentracion en el
medio de cultivo puede ser utilizado como un pardmetro de control del biorreactor para mejorar
el rendimiento (Knoll & Buechs, 2006).

El modelo cinético para la fermentacion de L-lisina fue reportado por Buechs (1994). La
velocidad cinética de crecimiento () se formula como un producto de la cinética de Monod para
glucosa, oxigeno y treonina, como sigue:

_ CS CT CO
ﬂ_ﬂm”(cs+KJ£CT+KT](CO+KOJ ®)

La velocidad de formacion del producto (rp,) depende de las concentraciones de glucosa y
oxigeno, y toma en cuenta una cinética mixta relacionada con el crecimiento (pardmetro «,) €
independiente del crecimiento (parametro 4,):
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La fermentacion se lleva a cabo en un reactor de tanque agitado, ya sea por lotes o lote
alimentado. Para el desarrollo del modelo matematico se consideran los siguientes supuestos: el
funcionamiento es isotérmico (35° C) a presion atmosférica y pH neutro, el reactor esti bien
mezclado de modo que las propiedades fisicoquimicas son constantes, asi como la transferencia
volumétrica de oxigeno (kia). Los correspondientes balances de masa para el reactor estan dados
por (los valores de los parametros del modelo se pueden encontrar en la Tabla 2):

dd%}Yxl/s 4C, —irpcX -m,C, +5(CS,F -C,), C,(0)=Cs, ()
dd_CtT:—%ycx—gcT, Cr (0)=Cro (8)
d((j:tx ey _VECX' C, (0)=Cy, )
dd% =_Yx1/o uC, _irpcx “myCy +ka(SYoP-Co),  Co(0)=Cy, (10)
dd% =r.c, —VECP, C:(0)=Cq, (11)
w_p Vo)=Y, (12)

Donde Cs, Cr, Cx, Co and Cp son las concentraciones de glucosa, sustrato treonina, biomasa (C.
glutamicum), oxigeno y producto (L-lisina), respectivamente. El volumen (V) del medio de
cultivo depende del flujo de alimentacion del fermentador (F), y Cs,r es la concentracién del
sustrato en la alimentacion. Las concentraciones de los sustratos iniciales (Cso, Csry Crp) Son
los principales factores que afectan el rendimiento y la productividad del producto. Cuando el
reactor funciona por lotes (ML), no hay flujo de alimentacién (F = 0) y el volumen del reactor
permanece constante. Sin embargo, cuando el reactor es alimentado (MLA), el flujo de
alimentacion desempefia un papel importante para la reduccion de los tiempos de funcionamiento
y, por tanto, el aumento de la productividad. Otro pardmetro operativo importante es k; a, ya que
la concentracion de oxigeno disuelto constituye un parametro critico de fermentacion para la
biomasa en condiciones aerobias influenciadas por la saturacion de aire en el biorreactor (para
metabolizar la glucosa a través de la via de Embden-Meyerhof-Parnas).
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Tabla 2. Parametros del modelo y datos de operacion para la fermentacion de L-lisina utilizando C.

glutamicum.
Parametros del modelo Valor Unidades Nomenclatura
Mmax 0.28 1/h Velocidad de crecimiento especifico
Yyss 0.52 g/g Rendimiento de biomasa por cantidad de sustrato
Ypss 0.6 g/g  Rendimiento de producto por cantidad de sustrato
Yyt 0.33 g/g  Rendimiento de biomasa por cantidad de treonina
Yeio 411 g/g Rendimiento de producto por cantidad de oxigeno
Yxi0 1.29 g/g  Rendimiento de biomasa por cantidad de oxigeno
Ko 6.4x10°® g/L  Constante de afinidad del oxigeno
Ks 0.1 g/L  Constante de afinidad de la fuente de carbono
Ky 0.1 g/L  Constante de afinidad de la treonina
Kops 0.072 g/L  Constante de afinidad del producto
m, 0.036 g/L  Consumo especifico de oxigeno para el mantenimiento
mg 0.034 g/L  Consumo especifico de sustrato para el mantenimiento
o 0.2 o/g Coeficiente de crecimiento asociado al producto
0.043 o/g/h  Coeficientes de crecimiento no asociado al producto
So 0.03776  mol/L/bar Solubilidad del oxigeno
Yo 0.2095 mol/mol Fraccién mol del oxigeno en la fase gas
Condicior.u’as de Valor Unidades Nomenclatura
operacion
Csr 700°,0°,1700° g/L  Concentracion de glucosa en la alimentacién
F F2 0P, F° L/n  Velocidad de flujo de la glucosa (0-2500 L/h)
k.a 1000 1/h Coeficiente de transferencia especifica de masa
V reactor 3007, 400°° m®  Volumen de llenado del reactor
P 1.013 bar  Presion del reactor
Condiciones iniciales Valor Unidades Nomenclatura
Cso 35%120°120° g/L  Concentracion de glucosa inicial
Cro 1.6% 0.4° 4° g/L  Concentracion de treonina inicial
Cxo 0.1 g/L  Concentracion de biomasa inicial
Coo 0.008 g/L  Concentracion de oxigeno inicial
Cro 0 g/L  Concentracion de producto inicial
Vo 225%¢, 400° m®  Volumen inicial

? Caso de referencia, ° ML, © MLA
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Finalmente, se calculan los criterios técnicos (rendimiento total del producto, Yop ¥y
productividad, P;) utilizados para comparar los resultados (donde Cs .t €S la concentracion de
sustrato total utilizada durante la fermentacion completa):
Cs,o Vo +CS,F (V _Vo) .

YOP = y dOnde Cs,total = \Vj ! Pr= T (13)

S, total

3.3. Diseiio conceptual del proceso de produccion

Para la produccion industrial de lisina-HCI, la melaza de cafia de azlcar se emplea como fuente
de carbono siendo un subproducto de los ingenios azucareros. Se trata aproximadamente de 35%
de sacarosa, 15% de glucosa, 29% de azUcares no fermentables, 20% de agua y 1% de impurezas.
Para la fermentacion, tanto la glucosa como la sacarosa se consideran que producen L-lisina (la
sacarosa se convierte primero en glucosa por hidrélisis). El diagrama de flujo del proceso se
muestra en la Fig. 9 y cada seccion del proceso se describe a continuacion.

En la primera seccion, “preparacion de la melaza”, la melaza se diluye con agua a través de un
mezclador (V-101) para que la mezcla tenga una densidad manejable y el tanque de mezcla se
mantenga con un volumen maximo de 400 m®. Las impurezas son tratadas y separadas de la
solucion principal a través del filtro (PFF-101) y una columna de cromatografia de intercambio
ionico (C-101). A continuacion, la solucion se esteriliza (ST-101) para ser mezclada con la
corriente final de la seccion “preparacion del medio de cultivo” que se afiade en el fermentador.
La mezcla resultante tiene la concentracion deseada de azUcares (tal como se defini6 a partir de
simulaciones dinamicas).

La preparacion del medio de cultivo se lleva a cabo al mismo tiempo que la preparacion de
melaza. Los medios de fermentacion comunes para la produccién de L-lisina contienen fuentes
de carbono y nitrégeno, iones inorganicos y oligoelementos (Fe**, Mn™™), aminoacidos, vitaminas
y numerosos compuestos organicos complejos. Ademas, se ha descrito un pH adecuado del
medio de cultivo entre 5 y 8 utilizando NH,OH (Anastassiadis, 2007). A efectos de simulacion, el
nutriente principal suplementado al medio es NH4OH, puesto que la cantidad de otros
compuestos es irrelevante para los balances de masa. La treonina, utilizada como biocatalizadores
para la excrecion de L-lisina, y los nutrientes se mezclan y diluyen con agua en un recipiente (V-
201). Luego, la solucidn se esteriliza usando alternativamente el mismo esterilizador (ST-101) de
la seccidn de la preparacion de melaza. A continuacion, en la seccion de fermentacion, los
parametros fisicos y las condiciones operativas para la fermentacion como la agitacion y la
velocidad de aireacion, la temperatura y la composicion del medio deben satisfacer de una
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manera adecuada las necesidades de crecimiento microbiano segun los resultados dindmicos del
fermentador. Posteriormente se obtiene wuna reaccion estequiométrica utilizando las
concentraciones de sustratos, nutrientes, biomasa y producto al tiempo final de la reaccion. Por lo
tanto, la reaccion (molar) estequiométrica para las condiciones de operacion esta dada por:

C,H,,0,;, +H,0—2C,H,,O, (14)

aCH,,0, +b NH,OH +c¢ C,H,NO, +d O, — eBiomasa + f C,H,,N,0O, + g H,0 + h CO, (15)

Inicialmente, las condiciones del reactor se ajustan para llevar a cabo la hidrolisis de la sacarosa,
Ec. (14), mediante invertasa a 45° C. Entonces, la fermentacion de la glucosa, Ec. (15), se lleva a
cabo en condiciones aerobias a temperatura constante de 30°C (Anastassiadis, 2007). El aire
filtrado (AF-301) es alimentado al reactor y los gases generados (diéxido de carbono, nitrégeno y
oxigeno) son filtrados (AF-302) antes de ser liberados al ambiente. A continuacion, el medio
resultante se transfiere a un tanque de almacenamiento (\V-301) para continuar con el proceso de
purificacién. Hoy en dia, el tamafio de los reactores varfa de 50 a 500 m* en la produccion de
aminoacidos. La L-lisina se fabrica en plantas de produccién en las que tipicamente se utilizan
una serie de biorreactores de aproximadamente 500 m* de tamafio (Eggeling & Bott, 2015). Por
lo tanto, se utilizaron fermentadores de 500 m?®, para aumentar la capacidad de la planta y
alcanzar una produccién maxima.
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Fig. 9. Diagrama de flujo del proceso para la produccion industrial de L-lisina
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Al iniciar la seccién de purificacion, la biomasa se elimina a través de un filtro giratorio (RVF-
401). Posteriormente, se seca utilizando un secador rotativo con el fin de considerarla como un
complemento a los ingresos y pueda ser vendida. Por otra parte, se utiliza un evaporador (EV-
401) para eliminar el hidroxido amonio y el agua de la corriente principal. A continuacion, la
corriente se enfria, y después se neutraliza y purifica en un cristalizador (R-401). Las reacciones
estequiométricas de la neutralizacion y cristalizacion son:

HCI + NH,OH — NH,Cl + H,0 (16)
HCI +C,H,,N,O, (solucién) — C,H,,N,O, HCI (Cristal) 17)

Una vez que se obtiene una solucion con cristales, se lleva a un filtro giratorio (RVF-402) que
elimina las impurezas y los sélidos suspendidos por enjuagado con agua. Finalmente, los cristales
se obtienen en un secador por pulverizacion (RDR-402), obteniéndose un producto con 98.5% de
L-lisina-HCI.

3.4. Resultados y discusion

3.4.1. Andlisis dinamico del reactor de fermentacion

(a) Validacion

Antes de analizar el proceso, el modelo de fermentacion [Ecs. (5) - (12)] fue validado utilizando:
(a) datos experimentales para una fermentacién por lotes reportado por Buechs (1994), y (b) un
estudio lote alimentado reportado por (Heinzle y col, 2007), el cual, puede ser citado como el
caso referencia. Para la validacion del modelo con datos experimentales, los pardmetros del
modelo se dan en la Tabla 2, donde las condiciones de operacién fueron kia =180 h* y P = 1.5
bar, y las condiciones iniciales fueron Cs o = 100 g/L, Cy o = 0.4 g/L, Cx o = 0.1 g/L, Co, 0 =
0.008 g/L, Cp, o = 0. La Fig. 10 muestra la validacion del modelo correspondiente, donde puede
verse que el modelo tiene un ajuste satisfactorio.
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Fig. 10. Validacion del modelo para la fermentacion de L-lisina

El caso de referencia considera un reactor alimentado por lotes, en condiciones operativas y
condiciones iniciales para la fermentacion indicadas en la Tabla 2, excepto para el flujo de
alimentacion. En la estrategia de alimentacion, el reactor se llena inicialmente a 225 m® que
corresponde al 75% del volumen de llenado del reactor. A continuacién, se vario el flujo de
alimentacion y se ajustd manualmente para mantener la concentracion de glucosa lo
suficientemente baja como para evitar la limitacion de oxigeno, hasta un 100% de llenado del
reactor. La respuesta dinamica resultante para las concentraciones y el volumen correspondiente
de llenado del reactor se muestran en la Fig. 11a, mientras que la estrategia de alimentacion en la
Fig. 11b. Como puede verse en la Fig. 11a, hay una primera etapa en la que casi toda la glucosa
se consume con poca formacién del producto (antes de aproximadamente 19 h). Posteriormente,
hay una segunda etapa en la que se maximiza la velocidad de formacion del producto (desde 19 h
hasta el final de la reaccion). En esta segunda etapa, el flujo de alimentacion del sustrato
comienza cuando la glucosa (Cs) se agota en el medio. En este momento, comienza la fase
exponencial de la biomasa, donde la treonina actta como catalizador. La biomasa alcanza la fase
pseudo-estacionaria a las 31 h, cuando casi toda la treonina se consume. Por lo tanto, el flujo de
alimentacion disminuye, ayudando a la biomasa a continuar con la produccién de L-lisina. El
proceso de fermentacion se detiene cuando se alcanza la maxima concentracion de producto, a las
64 h, donde se alcanza la maxima productividad (Pr = 0.65 g/L/h) con un rendimiento de
producto de Yop = 0.20 g de L-lisina/g de glucosa, como se muestra en Fig. 11b. Este caso
pretende validar el modelo de fermentacion y el anélisis de la estrategia de alimentacion.
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En particular, para la fermentacién con L-lisina en la que se emplea una cepa auxotrofica (es
decir, C. glutamicum), el rendimiento del producto puede aumentarse cultivando la cepa en una
cantidad limitada de glucosa. Esto significa que el rendimiento de un reactor discontinuo puede
aumentarse a través de un flujo de alimentacién de glucosa controlado. Una estrategia de
alimentacion por lote permitird mantener una concentracion de glucosa lo suficientemente baja
para prevenir la limitacion de oxigeno y aumentar el crecimiento de la biomasa. Por lo tanto, en
esta seccion, se comparan dos estudios de caso para examinar el efecto de la estrategia de
alimentacion: el ML se referird a un reactor de fermentacion por lotes, mientras que el MLA
correspondera al modo lote alimentado.

(b) Modo lote (ML)

Para el ML, se utiliza la concentracion de glucosa maxima permisible para evitar la inhibicion del
sustrato; este valor es de 120 g/L de glucosa. Las condiciones operativas e iniciales para la
fermentacion se presentan en la Tabla 2. Las respuestas dinamicas se muestran en las Figs. (11c)-
(11d). En una primera etapa, la biomasa crece constantemente debido al lento consumo de
glucosa y al rapido consumo de treonina. En esta etapa, casi no hay formacion de producto. En
una segunda etapa, cuando la treonina se agota (a las 25 h), el crecimiento de la biomasa se
detiene (alcanzando la fase pseudo-estacionaria) y la tasa de consumo de glucosa aumenta para
producir L-lisina. La reaccion se termina cuando los sustratos se agotan completamente (a
treac=82,8 h), de modo que la concentracion de producto Cp alcanza un maximo (correspondiente
a los valores maximos de Yop = 0.33 g L-lisina/g de glucosa y Pr = 0.47 g/L/h).

(c) Modo lote alimentado (MLA)

El segundo caso considera el reactor de fermentacion en un modo lote alimentado, que funciona
en condiciones operativas y concentraciones iniciales similares al caso I, como se indica en la
Tabla 2. En particular, como el flujo de alimentacion contiene sélo glucosa, entonces la
concentracion inicial de treonina es equilibrada. Mientras que el volumen inicial se fijé de forma
similar al caso de referencia a 225 m®, el volumen de llenado se fij6 en 400 m® para aumentar la
produccion de L-lisina. Como ya se ha mencionado, la estrategia de alimentacion es muy
importante en la fermentacién. Por lo tanto, en este caso, se incluyé un control Pl (control
integral) para la adicion de glucosa, con el fin de mantener una concentracion minima de glucosa
a través del tiempo, y asi ayudar a maximizar el rendimiento y la productividad del producto (es
decir, los criterios técnicos). Las respuestas dindmicas correspondientes se muestran en las figs.
(11e)-(11). Obsérvese que el reactor de fermentacion comienza en modo discontinuo, de manera
que hay una formacion lenta de biomasa y producto. A continuacion, a las 19 h, el crecimiento
celular comienza con la adicion de glucosa en el medio. Esto acelera la tasa de crecimiento [p,
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Ec. (5)], aumentando las concentraciones de Cx y Cp. El consumo de treonina aumenta
rapidamente el crecimiento de la biomasa, de modo que alcanza la fase pseudo-estacionaria
cuando la treonina se agota (a las 50 h). En este punto, el controlador incrementa el flujo de
alimentacion de manera que comienza la sobreproduccion de L-lisina. EI tiempo de fermentacion
es de 123.8 h, donde a pesar de ser mas prolongado que en otros casos de estudio, la
productividad (Pr = 1.99 g/L/h) es aproximadamente 2 a 3 veces mayor que el Caso de
Referencia y ML. Esto se debe al gran aumento de la concentracion de producto, Cp. El
rendimiento del producto, Yop, no tiene diferencia significativa con el ML, aunque es mas alto
que el Caso de Referencia.
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Fig. 11. Respuesta dindmica del reactor para: a,b Caso referencia; ¢,d ML; y e,f MLA
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Las condiciones de operacion a estudiar son k.a, Cso y Cro debido a su importancia en los
criterios técnicos (Pry Yop). Los intervalos evaluados fueron: 200 h™ <k a < 1000 h%, 60 g/L <
Cs0=<120g/Ly 0,2 g/L < Cro <2 g/L. En primer lugar, se investigé el efecto de ki a y Cr para
el ML, obteniendo que kia no tiene un efecto significativo en Yop (Fig. 12a), pero altos valores
de k. a aumentan ligeramente Pr (Fig. 12b). Por lo tanto, se recomiendan valores de k, a alrededor
de 1000 h™. Es importante mencionar que se obtuvieron resultados similares para MLA en cuanto
el efecto de k,a. Para Ct o, se puede observar que Yop disminuye mientras que Crt o Se
incrementa, por lo que se obtienen altos rendimientos de producto a bajas concentraciones de
treonina, aunque altos valores de Pr (por encima de 0.6 g/L/h) obtenidos entre 0.4-0.7 g/L de Ctpg

(véase Fig. 12Db).
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Como se ha mencionado anteriormente, la concentracion inicial de los sustratos en la
fermentacion es clave para alcanzar valores altos de Yop y Pr. El efecto de Csg y Ct o Se muestran
en las figs. (12c)-(12d) para el ML, mientras que las figs (12e)-(12f) corresponden al MLA. Se
encuentran resultados satisfactorios cuando Cs=120 g/L para el ML y MLA. Se puede observar
en las figs. (12d)-(12f) que Pr es fuertemente dependiente de Cro. Sin embargo, cuando la
productividad aumenta, el rendimiento del producto disminuye. Para el ML, se eligié un valor
intermedio de Cy = 0,4 para alcanzar altos valores de productividad y rendimiento (los valores
maximos corresponden a Pr = 0.47 g/L/ h'y Yop = 0.33 g/g). El valor de productividad es menor
que del Caso de Referencia, pero el Yop fue incrementado. Por otro lado, para el MLA, Cto no
tiene un efecto significativo sobre Yop (ver Fig. 12e), asi que, los valores que se consideraran
para estudios posteriores estan determinados por Pr. Por lo tanto, se encontraron resultados
satisfactorios a 120 g/L de glucosa y aproximadamente 4 g/L de treonina, donde los valores
maximos se alcanzaron a Pr=1.99 g/L/hy Yop = 0.31 ¢/g.

Un resumen de los principales resultados obtenidos del analisis dindmico del reactor de
fermentacion se muestra en la Tabla 3. EI ML mostr6 un rendimiento de producto
aproximadamente 65% mas alto que el Caso de Referencia, sin embargo, su productividad fue
27.7% menor. Para el MLA, el rendimiento no tuvo una diferencia significativa con el ML, sin
embargo, fue 55% mayor que el caso de referencia. Mientras que la productividad del MLA fue
aproximadamente 3-4 veces mayor que el Caso de Referencia y el ML. Estos resultados
satisfacen los criterios técnicos establecidos en el enfoque metodoldgico descrito en la Seccion 2.
Es importante mencionar que no hay estudios dindmicos reportados para la comparacién del
modo de funcionamiento de un reactor de fermentacion de L-lisina. Por lo tanto, los resultados
obtenidos aqui seran relevantes para el disefio, la rentabilidad y la sostenibilidad del proceso.
Primero, usando los resultados dindmicos del reactor de fermentacion se determinaron los
coeficientes estequiométricos molares de la reaccion de fermentacién, obteniendo: (a, b, c, d, e, f,
g, h) = (1, 0.908, 0.005, 2.290, 0.853, 0.403, 4.770, 2.740) para el ML y (1, 0.845, 0.0075, 2.591,
0.381 4.890, 3.010) para el MLA.

Tabla 3. Comparacion en el modo de operacion al final de la reaccion

treact Csitotal Cp Cx Yop Pr
() @@L  @L QL (@9 (9Lh)

Ref. 64.0 20105 4206 39.69 0.20 0.65

Caso

ML 82.8 120.00 39.26 133 033 0.47
MLA 1238 796.42 246.26 75.07 0.31 1.99
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3.4.2. Andlisis técnico-economico y ambiental del proceso de produccion

Andlisis de rentabilidad

Ante un analisis costo-beneficio del proceso productivo, se consideraron los siguientes
pardmetros econdémicos: tiempo de funcionamiento anual de 50 semanas, periodo de depreciacion
de 15 afios e impuestos sobre la renta del 30%. Con respecto al material que entr6 en el proceso,
se consideraron melaza, treonina, acido clorhidrico (37% p/p), hidroxido de amonio e hidréxido
de sodio (1 M), cuyos precios se fijaron en 0.15 US $/kg, 2.7 US $/kg, 0.2 US $/kg, 0.25 US $/kg
y 0.02 US $/kg, respectivamente. De acuerdo con el enfoque propuesto presentado en la Seccion
2, los criterios econdémicos para determinar la rentabilidad del proceso son: un CUP menor que el
precio de venta de L-lisina-HCI (2 US$/kg), un RSI superior al 20% y un PR de alrededor de 4
afios.

El analisis técnico-econdmico también podria ayudar a determinar el disefio del proceso en
término del nimero de reactores que se pueden utilizar en el proceso. Utilizando este método, se
puede reducir el tiempo de ciclo del proceso (el tiempo de comienzo entre el inicio de dos lotes
consecutivos), aumentar el rendimiento de la planta instalando una serie de reactores que
funciona en modo escalonado y alimentar el mismo tren de purificacién (Heinzle y col, 2007). La
concentracion de producto esperada, la duracion de la reaccion y el rendimiento esperado en
sentido descendente se utilizan para estimar el nimero necesario de reactores. La estrategia de
optimizacion consiste en aumentar el numero de reactores, calcular el tiempo de ciclo
correspondiente y el nimero de lotes por afio, y reevaluar los pardmetros técnicos y econdmicos.
Para el ML, el numero de reactores fue modificado (de 1 a 8) y no se encontrd un escenario con
un beneficio neto positivo. Sin embargo, para el MLA, se encontraron varios escenarios gque
cumplian los criterios de evaluacién econdmica utilizando 5 y 6 reactores, con un punto de
rentabilidad maximo cuando se emplean 6 reactores. Se muestran los resultados correspondientes
para MLA en la Tabla 4 cuando el nimero de reactores se incrementa.

Otro factor esencial para ser determinado en un disefio conceptual de un proceso de produccion
es la capacidad de la planta, de acuerdo con la cantidad de materia prima y/o cantidad de
producto deseado. Asi, la Tabla 4 muestra tambien diferentes cantidades de melaza y criterios de
evaluacion economica para encontrar la rentabilidad del proceso para el MLA, donde se pueden
ver varios escenarios que cumplen con los criterios de rentabilidad. A medida que la capacidad de
la planta 0 numero de reactores aumenta, la rentabilidad también aumenta, pero hay un maximo.
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Puesto que despues del punto méximo, la rentabilidad disminuye. De modo que el mejor
escenario se encontrd cuando se emplean 6 reactores para procesar 430 t/lote de melaza.

Tabla 4. Anélisis de rentabilidad para la produccién de L-lisina-HCI, variando el insumo de materia prima
y el nimero de reactores de fermentacion (caso MLA).

CUP (US$/kg) / RSI (%) / PR (afio)

Melaza _
(t/Iote) NUmero de Reactores
5 6 7

400 1.66/22.2/45 1.63/24.8/4.0 1.62/25.6/3.9 1.64/23.8/4.2
410 1.65/22.5/4.4 1.62/25.2/4.0 1.61/26.0/3.9 1.64/24.1/4.2
420 1.65/22.8/4.4 1.62/255/3.9 1.61/26.2/3.8 1.63/24.4/4.1
430 1.65/23.0/4.3 1.61/25.8/3.9 1.63/24.6/4.1
440 1.68/20.9/4.7 1.64/23.2/43 1.62/24.6/4.1 1.65/22.5/4.4
450 1.67/21.2/47 1.64/23.4/43 1.62/24.8/4.0 1.65/22.8/4.4
460 1.66/21.4/47 1.63/23.7/42 1.61/25.1/4.0 1.64/23.0/4.4
470 1.66/21.5/4.7 1.63/23.8/42 1.61/25.2/4.0 1.64/23.1/4.3

La Tabla 5 muestra los resultados de los mejores escenarios para ML y MLA (es decir, para los
casos de estudios que se presentan en la Tabla 3 y el mejor caso de la Tabla 4) junto con un
resumen del analisis econémico. Para el ML, segun los criterios de evaluacion, el valor de CUP
(2.91 US$/kg) es mayor que el precio de venta y los valores de PR y RSI no se pueden calcular
debido a un beneficio neto anual negativo. Para el MLA, los resultados muestran que los criterios
econdémicos se encuentran dentro de los criterios de evaluacion mencionados anteriormente. De
esta manera el MLA muestra altos rendimientos econémicos mientras que el ML no muestra
rentabilidad. En particular, el ML no es rentable porque el medio de cultivo esta méas diluido que
el MLA, asi que se requiere mayor inversion ya que el procesamiento de la materia prima
requiere mayor numero de equipos en todas las secciones del proceso (tanques, fermentadores,
equipos de separacion). Ademas, el costo anual de operacion es mayor (debido al mayor consumo
de energia y mayores requerimientos de agentes de transferencia de calor). Por lo tanto, el
beneficio neto anual para el ML es siempre negativo y el CUP es mayor que el precio de venta,
asi que el proceso no es rentable.
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Tabla 5. Informe técnico-econémico-ambiental para el proceso de produccién de L-lisina

Valor
Concepto Unidades
Caso ML Caso MLA
Informe técnico
Tiempo de fermentacion 82.8 123.8 h
Consumo anual de melaza 127 710* 131 580** t/afo
Produccion anual de L-lisina 25 153 25411 t/afo
Produccion anual de biomasa seca 43 243 37581 t/afo
Tiempo de ciclo de produccion 27.8 26.9 h
Rendimiento global 0.196 0.193 ka/kg
Informe de rentabilidad
Inversién de capital total
Capital fijo directo 198 931 000 54 068 000 US$
Capital de trabajo 3534 000 2728 000 uUss$
Costos arranque 9947 000 2703 000 uUss$
Inversion total 212 412 000 59 500 000 USs
Ingresos
Costo de venta unitario de L-lisina 2.0 2.0 US$ /kg
Costo de venta unitario de biomasa seca 0.2 0.2 US$ /kg
Ingreso anual por L-lisina 50 305 132 50 821 779 US$/afio
Ingreso anual por biomasa seca 8648 610 7516 163 US$/afio
Ingresos totales 58 953 742 58 337 942 US$/afio
Costo anual de operacion 73 059 000 40 737 000 US$/afio
Costo de produccion unitario (CUP) 2.91 1.60 US$ /kg L-lisina
Retorno sobre la inversion (RSI) - 26.5 %
Periodo de recuperacién (PR) - 3.8 afio
Informe de Impacto Ambiental
Agua de proceso 23.4 4.2 ka/kg
Vapor 47.9 7.1 ka/kg
Agua de enfriamiento 3098.2 382.7 ka/kg
Energia eléctrica 115 2.6 MJ/kg
Emisiones de CO, 1.76 1.96 ka/kg
indice PEI 0.0145 0.0124 PEIl/kg

* Caso ML: tamafio de lote = 430 t de melaza. Nimero total de reactores = 20. NUmero de lotes por afio = 297.
** Caso MLA: tamafio de lote = 430 t de melaza. NUmero total de reactores = 6. NUmero de lotes por afio = 306.
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En la Fig. 13 se presenta la contribucion de cada una de las partidas en los costos de operacion,
como son materia prima (la mayor contribucion), mantenimiento de las instalaciones, servicios,
mano de obra, uso de laboratorio, y otros como tratamiento/desecho de residuos y consumibles

(la menor aportacion). De aqui la relevancia de seleccionar materias primas de fécil acceso y bajo
costo.

Laboratorio
Mano de obra  0-9 %

.o

Otros
0.1%

Servicios
6.5%

>

i

Depreciacion
8.4%

Instalaciones

12.7 % Materias primas

65.3 %

Fig. 13. Distribucion de costos de operacién para MLA

Analisis de impacto ambiental

Como se menciona en la subseccion 2.4, se seleccionaron los criterios de evaluacion del impacto
ambiental como la cantidad de agua de proceso, agentes de transferencia de calor, consumo de
energia, emisiones de CO, e indice PEI. Los resultados para los mejores casos ML y MLA se
presentan en la Tabla 5. Cuando la capacidad de produccién en ambos casos es similar (25 153
t/afio de L-lisina-HCI para el MLy 25 411 t/afio L-lisina-HCI para MLA, segln la Tabla 5). En
general, se puede observar que el ML.: (i) requiere mayor cantidad de agua de proceso que el
MLA, debido a que el medio de cultivo esta mas diluido para llevar a cabo la fermentacion; (ii)
requiere mayores cantidades de agentes de transferencia de calor (vapor, agua enfriada y
refrigeracion) para la etapa de purificacién, porque el evaporador y algunos otros dispositivos
necesitan eliminar mas agua usada en las etapas del proceso para secar el producto; y (iii) por lo

tanto requiere también una mayor cantidad de energia (aproximadamente 6 veces mas que el
MLA).

La cantidad de CO, emitida al medio ambiente durante el proceso es generada principalmente por
la etapa de fermentacién. Los resultados para las emisiones de CO, por kg se presentan en la
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Tabla 5, ademas que el CO, también se representa como uno de los principales gases de efecto
invernadero representados en el factor de impacto GWP de la Fig. 14. Para este criterio
particular, la cantidad de emisiones de CO; para el MLA es ligeramente superior a las emisiones
del ML. Esto se debe a que el MLA tiene un mayor tiempo de fermentacion, lo que implica una
mayor generacion de CO,.

El ultimo criterio mostrado en la Tabla 5 es el indice PEI que tiene ocho factores de impacto
(lout), como se describe en la metodologia (seccion 2.4). La Fig. 14 muestra los posibles factores
de impacto que tienen gran influencia en el ML y MLA, donde PCOP y ODP no estan incluidos
ya que ningn contaminante emitido en el ambiente reacciona con ozono para formar oxigeno
molecular (es decir, PCOP y ODP son nulos). Los potenciales méas altos son HTPI y TTP
principalmente debido al cloruro de amonio, que se genera en la fermentacion. El &cido
clorhidrico se utiliza en la etapa de neutralizacion y se considera uno de los compuestos que tiene
mayor influencia en el indice PEI, especialmente en el factor AP. Este compuesto se requiere en
cantidades mayores para el ML, lo que contribuye a que tengan un mayor impacto. Por otro lado,
el componente que tiene menor indice de impacto ambiental es el CO,, que como se menciond
anteriormente, se produce en la fermentacién. Cuando se agregan todos los factores para obtener
el indice general de PEI, se deduce que el MLA tiene un menor impacto ambiental que el MLA (a
pesar de los resultados opuestos en las emisiones de CO,).

0.005

ML ML
MLA MLA
0.004 } -
N N e
O
T o003} i
o
=
>
-
2 MLA
=< go002f MLA
L
& ML
0.001} - i
ML MLA
i || II s 7
0.000
HTPI HTPE IR P GWP AP

Categorlas
EENCH O EEECHO, EEENHOH [IOHCI [INHCI EZZco,
Fig. 14. Evaluacion del indice de impacto ambiental potencial (PEI) para el ML y el MLA, considerando
seis reactores.
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En la Fig. 15 se muestra una coleccion de los criterios mas significativos dentro del analisis
técnico econdmico y ambiental para el ML y el MLA. Para el ML, el rendimiento del producto
disminuye con el aumento de la concentracion de treonina, mientras que la productividad no varia
significativamente. En contraste, el indice de PEI aumenta con la concentracion de treonina. Los
comportamientos no estan correlacionados, por lo que es dificil seleccionar una concentracion
adecuada de treonina. Sin embargo, el comportamiento CUP muestra un minimo de 0.4 g/L de

treonina. Por lo tanto, este punto corresponde al mejor escenario para el ML.

Mientras que, para el MLA, el rendimiento del producto y el indice PEl no varian
significativamente con el aumento de la concentracion de treonina. Se observa un punto con un
minimo de CUP y una productividad méxima. Este punto corresponde a 4 g/L de treonina siendo
el punto 6ptimo para operar el reactor de fermentacion.
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PEI index x10 (PEI/kg Lisina-HCI)
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Fig. 15. Evaluacion técnico-econdmica-ambiental del proceso de produccion de L-lisina en funcién de Cr:

(a) ML, (b) MLA
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En la Fig. 16 se establece un procedimiento simple para evaluar y comparar de manera integral
los procesos de produccion de los bioproductos seleccionados (en este caso, L-Lisina-HCI).
Como variables dependientes se han seleccionado cada uno de los criterios que se requieren
minimizar: 1/Pr y 1/Yop como pardmetros técnicos; 1/RSI y PR como parametros econdmicos;
PEI, emisiones de CO, y consumo de energia E como parametros ambientales. De manera que el
caso de estudio que presente una menor area en las gréficas de radar (Fig. 16) correspondera al
mejor disefio sostenible. Como puede observarse, el caso MLA presentan un area menor al caso
ML, y comparando todos los casos estudiados se concluye que el mejor disefio sostenible
corresponde a la produccién de acido lactico en MLA, por lo tanto, se concluye que el mejor
disefio sostenible corresponde a la produccion de L-lisina en MLA con: Yop = 0.31 kg/kg, Pr =
1.99 kg/L/h, CUP = 1.6 US$/kg, RSI = 26.5%, PR = 3.8 afios, E = 2.6 MJ/Kg y PEI= 0.0124
PEI/kg.

1/Pr (L.h/kg)
4

E/100 (KW-h/kg) 1/¥p (ke/ke)
CO2 (kg/kg) PR (afios)
10 PEI (PEI/kg) 10/RSI {-)
EL-lisina-HCl ML @ L-lisina-HCl MLA

Fig. 16. Evaluacion integral para el proceso de produccién de L-lisinaen ML y MLA.
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4.1. Introduccidn

El AL principalmente se produce por fermentacion con bacterias &cido-lacticas (LAB, por sus
siglas en inglés), las cuales se dividen en homofermentativas y heterofermentativas. Las primeras,
practicamente s6lo producen AL siguiendo la via Embden-Meyerhof [Fig. 17]. Algunas de estas
bacterias son Lactobacillus (Lb.) helvetticus, Lb. amylovorus, Lb. rhamnosus, Lb. delbruekii, Lc.
lactis, Str. salivarius entre otras. Las bacterias heterofermentativas pueden generar AL junto con
otros productos adicionales, como etanol, didéxido de carbono y acido acético (Serna-Cock y
Rodriguez de Stouvenel, 2005). Algunas bacterias de este género son Leuconostoc y algunas
especies de Lactobacillus. El rendimiento teérico de AL por glucosa es de 1 g/g y 0.5 g/g para
bacterias homofermentativas y heterofermentativas, respectivamente (Abdel-Rahman y col.,
2013).

— —
GIucosa GP I 6-Fosfogluconato
Fructosa-6P | Ribulosa 5-P
Fructosa |
I n s SF
===
. J

— C—

Acido l4ctico

Fig. 17. Ruta metabdlica para la obtencion del &cido lactico de manera homofermentativa

La produccién de AL es afectada por factores nutricionales de la bacteria, el exceso de acidez y la
inhibicidn de sustrato y producto. Para lograr un alto crecimiento celular son importantes tanto
los nutrientes como la fuente de carbono (ya sea en forma de azlcares, aminoacidos o &cidos
organicos). El nitrégeno como nutriente esta disponible en aminoéacidos, peptidos y compuestos
inorganicos y pueden ser agregados al medio de cultivo, como extracto de levadura, peptona, urea
y sulfato de amonio. Otros nutrientes, como las vitaminas que estan presentes en el extracto de
levadura, son elementos esenciales que actian como cofactores en muchas reacciones
enzimaticas (Martinez y col., 2013). Se ha demostrado que el AL como producto ejerce un efecto
inhibidor sobre el crecimiento celular, posiblemente debido al aumento de la presion osmética y
por algunos subproductos de fermentacion heterolactica (como é&cido férmico o acético)
(Martinez y col., 2013). Bibal y col. (1989) estudiaron la tolerancia de las cepas por el AL y

Capitulo IV




UNIVERSIDAD
AUTONOMA
METROPOLITANA

Casa abierta al tiempo

encontraron que lo valores criticos del producto final, pueden estar relacionados a la
concentracion de extracto de levadura y triptona en el medio. Por lo tanto, la concentracion de
extracto de levadura y triptona puede ser utilizada como una estrategia ante la inhibicion del
producto, debido a que el medio de cultivo utilizado como factor de crecimiento y nitrégeno
proteico esta relacionado con la inhibicion del microorganismo.

También puede ocurrir inhibicion por altas concentraciones de azucar en el medio, por lo que
decrece la concentracion de producto y la productividad (Nancib y col., 2015). La fermentacion
por lote es el método mas utilizado industrialmente para la produccién de AL, sin embargo, una
de sus limitantes principales se enfoca en el uso de altas concentraciones, ya que ocurre una
inhibicion hacia el microrganismo. Una de las estrategias es utilizar una fermentacion en modo
lote alimentado, ya que el sustrato puede ser afiadido al medio de manera parcial logrando reducir
los efectos de inhibicion.

Por lo tanto, para mitigar el efecto de la inhibicion, se han propuesto diversas estrategias, entre
las que se encuentran el uso de tecnologias de fermentacion capaces de eliminar el producto del
medio, la neutralizacién del AL para dar su forma disociada que tiene un efecto menos inhibidor
y la adaptacion de microorganismos y/o el uso de cultivos mixtos (Martinez y col., 2013).

4.2. Modelo del reactor

Existen diversos modelos cinéticos reportados sobre la fermentacion del AL. Lunelli 'y col. (2010)
estudiaron la fermentacion por lote de AL utilizando el modelo de Luedeking-Piret basado en
inhibicidn de sacarosa hacia el microorganismo. De manera similar, Sharma y Mishra (2014) se
basaron en el modelo logistico, considerando L. plantarum como microorganismo y utilizando
como sustrato desechos de jugo de calabaza y zanahoria, debido a que contienen altas cantidades
de azUcares totales. Zacharof & Lovitt (2013) consideran una fermentacion con L. lactis y
proponen una extension del modelo logistico en combinacion con el modelo de Taylor y
Hinselwood. Su estudio se lleva a cabo en modo lote, lote alimentado y continuo, no obstante, el
estudio solo es a escala laboratorio.

Se considera un reactor tipo tanque agitado, en el cual se lleva a cabo la reaccion de
homofermentacion de azlcares con Lactobacillus casei ssp. Rhamnosus para producir AL, en
condiciones isotérmicas (42 °C) y anaerobias.

El modelo cinético (Youssef y col., 2005) para la fermentacion considera inhibicion por producto
y por sustrato en la velocidad de crecimiento especifico, s
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H= ﬁmax KP CS 1_& (18)
Ky, +Cp )\ Kge +Cq Ch.

Mientras que la velocidad especifica de consumo, s, y la velocidad especifica de produccion de
AL, Vp, estan dadas por:
VP

gs = m (19)

V. = S ﬁ[K%C j (20)

Ademas, existe un ajuste de los parametros cinéticos que depende del factor de enriquecimiento
del medio afin ¢, el cual relaciona las cantidades de nutrientes requeridas para la fermentacion
(correspondiendo =1 a 5 g/l de extracto de levadura y 10 g/L de triptona):

K, =K, —\2=%) (21)

S smax Kas+(a_ao)

- _ (a-a)
,umax - :umax KW +(0{ _ao) (22)

K =k, —\2=%) (23)

o Pma K,, +(a-a)

Debido a que puede ocurrir una inhibicion en la fermentacién por concentraciones altas de
sustrato, una opcion para contrarrestar este efecto es suministrar una corriente de alimentacion de
sustrato al medio de cultivo. De este modo se podria incrementar la productividad y reducir el
tiempo de fermentacion. Asi, una de las propuestas en este trabajo es comparar el modo de
operacion del reactor: (ML) y (MLA). Cabe sefialar que no se considera el modo de operacién
continuo, ya que las fermentaciones continuas a escala industrial tienen debilidades como
inestabilidad microbioldgica o contaminacion, y dificultades técnicas como menor concentracion
de productos finales, procesamiento aguas abajo mas complicado, limitaciones de mezcla y
transferencia de oxigeno durante periodos largos, y los procesos continuos requieren un alto
consumo de energia para mantener la esterilidad a largo plazo (Li y col., 2014).

Los balances de masa para el reactor de fermentacion en ML y MLA estan descritos por las
siguientes ecuaciones (los parametros del modelo y las variables involucradas se presentan en la
Tabla 6):
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dcC F
d—tS:—qscX +V(CS'F -C,), C(0)=C;, (24)
dcC F
dx =C, (u-K,)-—C,, C, (0)=C,, (25)
t \Y
dcC F
d_tp =V:Cy _vcpv Ce(0)= CpU (26)
‘i'j_\t’ _F, V(0)=V, 27)

Para el caso ML no se considera flujo de alimentacion (F = 0), asi que el volumen permanece
constante. Mientras que los procesos en MLA se pueden clasificar de acuerdo con la estrategia de
alimentacion, ya sean estrategias a lazo abierto o0 a lazo cerrado (comUnmente mediante control
retroalimentado). Para este trabajo consideramos dos estrategias a lazo abierto mediante flujos de
alimentacion: (a) escalonado y (b) exponencial.

La estrategia de alimentacion mediante flujo escalonado est4d basada en la velocidad de
crecimiento de la biomasa [dCx/dt, Ec.(25)]. Para implementar esta estrategia se inicia la
operacion del reactor en ML hasta que dCx/dt alcance su valor méximo, punto en el cual se inicia
la adicion de sustrato. Cuando dCy/dt llega a cero, se elimina la adicion de sustrato y se opera
nuevamente el reactor en ML hasta que se consuma el sustrato remanente.

La estrategia de alimentacion con flujo exponencial esta basada en la velocidad especifica de
crecimiento de la biomasa [, Ec. (18)], la cual bajo condiciones ideales crece de manera
exponencial. Si la velocidad de alimentacion del sustrato aumenta en proporcion a la tasa de
crecimiento exponencial, es posible mantener una alta tasa de crecimiento durante un largo
tiempo (Yamané y Shimizu, 1984). El flujo exponencial de alimentacion de sustrato esta
determinado por la Ec.(28), la cual se deriva de los balances de materia de sustrato y biomasa, y
considerando u constante:

u—kg )t

_ Qs Vo Cx,o e(
CS,F _Cs,o

F (28)

Este flujo exponencial de alimentacidn es la base de un disefio de control pre-alimentado, el cual
depende de las condiciones iniciales del cultivo (Cxo, Cso, Vo), de la concentracion de la
alimentacion (Csr) y la cinética de fermentacion (g, kq, Qs).
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Tabla 6. Parametros del modelo para la fermentacion de AL utilizando glucosa y Lactobacillus casei ssp.

Rhamnosus (Youssef y col., 2005).

Parametro Valor Unidades Nomenclatura
Kse 0.5 g/L Constante de afinidad de anabolismo
Kg max 12 g/L Constante de afinidad de catabolismo
Kpmax 15 g/L Constante de inhibicién maxima por producto
Yp/s 0.98 g/L Rendimiento producto-sustrato determinada por la biomasa
Cpc 95 g/L Concentracion critica de producto, g/L
k, 0.02 1/h Constante de muerte celular, h
Hmax 0.45 1/h Velocidad especifica maxima de crecimiento de la biomasa
) 3.5 g/L Constante de produccion asociada al crecimiento
B 0.9 g/L/h Constante de produccion no asociada al crecimiento
ag 0.02 o/g Factor de enriquecimiento minimo para crecimiento
Ke. 0.2 a/g Constante de saturacién asociada al crecimiento
Kep 11 o/g Constante de saturacion asociada al producto
Kgs 4 a/g Constante de saturacion asociada al sustrato
COQS;:;;?S; de Valor Unidades Nomenclatura
Csr 1700 g/L Concentracion de la glucosa en la alimentacion
F 0*° F° L/h Velocidad de alimentacion de glucosa
V reactor 0.0022,300°,400° m® Volumen de llenado del reactor
C?Q:jcli(:ﬁa rs1es Valor Unidades Nomenclatura
Cso 50%P¢ g/L Concentracion de glucosa inicial
Cxo 0.032,0.01°¢ g/L Concentracion de biomasa inicial
Cro 0 g/L Concentracion de producto inicial
Vo 0.0022,500",485° m® Volumen inicial

? Caso de referencia, ° ML, © MLA
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4.3. Disefio conceptual del proceso de produccion

Existen pocos estudios técnico-econdmicos del proceso de produccion de AL (por mencionar:
Akerberg y Zacchi, 2000; Gonzalez y col., 2007). No obstante, no hay estudios que integren las
multi-escalas (i.e., considerando desde la escala macroscopica del reactor hasta la escala
industrial para su comercializacion) ni la evaluacion del impacto ambiental del proceso de
produccién.

La Fig. 18 muestra el diagrama de flujo del disefio conceptual para la produccion de AL a partir
de la homofermentacion utilizando melaza de cafia de azUcar en el proceso. La biorrefineria se
divide en cuatro secciones: (a) preparacion de la melaza, (b) preparacion del medio de cultivo, (c)
fermentacion, y (d) purificacion. Cada una de las secciones estéa delimitada por areas grises.

El objetivo de la seccion de preparacion de melaza y preparacion de medio de cultivo se
encuentran descritos en la seccion 3.3.

En la seccion de fermentacion, la melaza, los nutrientes y la biomasa (Lb. casei ssp. Rhamnosus)
se transfieren al reactor (FR-301), donde la mezcla es diluida para lograr la concentracion inicial
deseada en el reactor de fermentacion. Se utilizan agentes de transferencia para mantener el
medio de cultivo a una temperatura de 42°C en condiciones anaerobias, ya que ocurre una
fermentacion homolactica. El tiempo de fermentacion, el rendimiento y la productividad son
calculados previamente del analisis dindmico del reactor. Las condiciones de operacién
seleccionadas favorecen el crecimiento de biomasa y la alta produccion de AL. Las principales
reacciones que se llevan a cabo en esta etapa son:

C12H22011 + HZO—)ZCSHIZOG (29)
a C;H,0,+ b (NH,),SO, —— c Biomasa+ d C,H,O, (30)
Ca(OH), +2C,H,0, ——C,H,,Ca0, +2H,0 (31)
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Fig. 18. Diagrama de flujo del proceso para la produccién industrial de &cido lactico
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Los sustratos que contiene la melaza son la sacarosa y glucosa utilizadas como fuente de carbono
para el microorganismo (o biomasa). Primero, la sacarosa es convertida en glucosa por medio de
hidrdlisis [Ec. (29)] e incorporada al resto de glucosa para ser utilizada en la fermentacion. Una
vez que el microorganismo se alimenta de los nutrientes, se produce AL y una mayor cantidad de
biomasa [Ec. (30)]. Los coeficientes estequiométricos (a, b, c, d) de esta reaccion dependen de las
condiciones de operacion para determinar los rendimientos de producto/sustrato y
biomasa/sustrato (los cuales se obtendran del analisis dindmico del reactor). Debido a que la
produccién de biomasa es inhibida por el propio AL producido, se agrega hidroxido de calcio al
fermentador para neutralizar el &cido [Ec. (31)], manteniendo la mezcla reactiva a un pH de 5-6 y
formado sales de calcio. Con el propdsito de incrementar la capacidad instalada de la
biorrefinera y obtener mayor produccidn, se utilizan reactores de capacidad maxima de 500 m?,
que actualmente llegan a ser utilizados en produccion a gran escala (Eggeling & Bott, 2015).
Debido a la gran cantidad de melaza a procesar, se implementa un tren de reactores de
fermentacion en paralelo, sin embargo, solo se muestra uno en el diagrama de flujo. EI nimero de
reactores es determinado tal que se cubra la demanda de producto y el informe econdémico
indigue que el proceso es rentable. Una vez que se completa la fermentacion, el caldo se descarga
en un tanque de almacenamiento (V-301), que actia como un amortiguador entre la seccién de
fermentacion y la seccion de purificacion.

La seccion de purificacion comienza con la eliminacién de la biomasa mediante un filtro rotatorio
al (RVF-401). Por una parte, la biomasa se seca en un secador rotario (RDR-401), la cual
constituye un producto secundario para venta (suplemento para piensos). Por otra parte, el AL es
recuperado y purificado del licor de fermentacion clarificado.

El AL es recuperado del licor de fermentacion clarificado en el tanque V-401, mediante la
disociacién del lactato de calcio con acido sulfurico, produciendo CaSO, (yeso) como se indica
en la siguiente reaccion:

C,H,,Ca0, +H,S0, ——>CaS0, +2C,H,0, (32)

Seguido de la acidificacion, el yeso es removido por un filtro rotatorio (RVF-402). Debido a que
se manejan altas cantidades de agua (utilizada para dilucion, hidrolisis, Ec. (29) y producida en la
reaccion final en la fermentacion, Ec. (31). Esta es removida por un evaporador (EV-401) y un
secador por aspersion (SDR-401). El producto final tiene una pureza de 50.5% de AL.
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4.4. Resultados y discusion

4.4.1. Analisis dinamico del reactor de fermentacién

(a) Validacion

El modelo del reactor de fermentacion de AL [ecs. (18)-(27)] fue validado utilizando datos
experimentales para una fermentacion ML de glucosa, reportados por Youssef y col. (2005),
considerando Csp =~ 50 g/L, Cxo = 0.03 g/L y Cpp = 0. La Fig. 19 muestra la validacion de la
simulacion con respecto a los datos experimentales, para los factores de enriquecimiento minimo
y maximo: (a) a=1y (b) o =4. Como se puede notar, el modelo reproduce satisfactoriamente el
comportamiento dinamico de las concentraciones de las especies involucradas. El final de la
reaccion ML estd determinado por punto en el cual se ha consumido el sustrato y la
concentracion de producto cuando alcanza su valor maximo, en el cual se obtienen los maximos
valores de productividad y rendimiento. Se puede observar que los rendimientos son similares
para ambos valores de «, pero se obtiene mayor productividad utilizando « = 4 dado que el
tiempo de reaccion es menor.

(b) Modo lote (ML)

Con la finalidad de comparar resultados entre los modos de operacion, se evaluaron los criterios
técnicos definidos, con las siguientes condiciones de operacion: Cso =50 g/L, Cpo=0, Cxo=0.1
g/L, Vo =500 000 L; y el factor de enriquecimiento « fue manipulado en el rango de 1 — 4. Los
valores al final de la reaccion se presentan en Tabla 7 para los diferentes valores de «.
Nuevamente se observa que la productividad Pr es méas alta con « = 4, mientras el rendimiento
Yop NO es sensible al factor «, ya que su valor se mantiene constante para todos los casos. De lo
cual se concluye que se logran mejores resultados técnicos al aumentar el factor de
enriquecimiento.

Tabla 7.Comparacion del modo de operacion para diferentes valores de «.

ML MLA
treac Pr Yor treac Pr  Yopr
29.6 1.6 0.97 541 1.7 0.97
248 19 0.97 432 2.2 0.97
23.3 2.0 0.97 40.5 2.3 0.97
22.7 2.1 0.97 394 2.4 0.97

A WN PR Q
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Fig. 19. Respuesta dindmica del reactor de fermentacién ML para: (a) a=1, (b) a = 4.

(c) Modo lote alimentado (MLA)

Como se menciond en la seccién 4.2, se consideran dos estrategias de alimentacion de sustrato.
En la Fig. 20 se comparan los comportamientos cuando se implementa un flujo escalonado y un
flujo exponencial, considerando las condiciones iniciales: Csp = 50 g/L, Cpo =0, Cxo=0.1 g/L,
Vp=485000L, Csr=1700 g/L.

En la estrategia de alimentacion de flujo escalonado (Fig. 20a), el factor relevante es dCx/dt, Ec.
(25). La operacion del reactor se comienza en ML hasta que dCx/dt alcanza su valor maximo, en t
=10 h, punto en el cual se inicia el flujo de alimentacidn. El flujo se mantiene constante mientras
dCy/dt > 0, lo cual indica que el microorganismo se encuentra en su fase de crecimiento
exponencial, y por lo tanto requiere del mayor consumo de sustrato. El flujo de alimentacion se
elimina cuando dCx/dt < 0, lo cual ocurre en t = 25 h. A partir de este punto el fermentador es
nuevamente operado en ML hasta que el sustrato remanente se consume totalmente. Logrando al
final de la reaccion valores de Yop = 0.97 kg/kg y Pr = 2.4 kg/L/h.

Por otra parte, en la Fig. 20b se muestra la implementacion de la estrategia de flujo exponencial.
En este caso el flujo de alimentacion es calculado directamente por la Ec. (28). Debido a que este
modo de alimentacion estd relacionado la velocidad especifica de crecimiento del
microorganismo, cuando p es nulo, no existe flujo de alimentacion al reactor. En la Fig. 20b se
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observa la respuesta dindmica de las concentraciones de las especies reactivas, la productividad y
el rendimiento, los cuales siguen un comportamiento similar a la estrategia de flujo escalonado. A
pesar de que la dindmica del flujo de alimentacién es diferente, se observa que la variacion
dCyx/dt es similar para ambas estrategias. Al final de reaccion se logra alcanzar resultados de Yop
=0.97 kg/kg y Pr = 2.4 kg/L/h.
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Fig. 20. Respuesta dindmica del reactor de fermentacion MLA (con a = 4) para: (2) flujo escalonado, (b)

flujo exponencial
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A pesar de lograr valores idénticos de Yop Yy Pr utilizando ambas estrategias de adicion, la
estrategia exponencial tiene la ventaja de que el flujo es precalculado automéaticamente de los
balances de materia [Ec. (28)], mientras que la estrategia de flujo escalonado debe disefiarse de
forma manual.

De manera similar al reactor en ML, se llevaron a cabo simulaciones con diferentes valores de a
para el MLA, usando la estrategia de adicion de flujo exponencial. Los resultados se presentan
en la Tabla 7 donde se observa que nuevamente se alcanza una méxima productividad y menor
tiempo de reaccion con a = 4, ademas que el reactor MLA siempre alcanza productividades
mayores que su correspondiente ML.

4.4.2. Analisis técnico-econdémico-ambiental del proceso de produccion

Se implementd el proceso de produccion descrito en la Seccion 4 considerando los casos de
operacion del reactor en ML y MLA para cada valor de «. Primero, usando los resultados
dindmicos del reactor de fermentacion se determinaron los coeficientes estequiométricos de la
reaccion de fermentacion, Ec. (30), obteniendo: (a, b, ¢, d) = (1, 0.054, 0.58, 1.92) para el ML y
(1, 0.004, 0.24, 1.94) para el MLA. Luego, para cada valor de « se realizd un anélisis de
rentabilidad-sustentabilidad en funcion de la cantidad de melaza procesada y el nimero de
reactores instalados.

Andlisis de rentabilidad

La Tabla 8 muestra el andlisis de rentabilidad, en particular, para el caso de MLA con « = 1.
Como puede observarse, para este caso todos los escenarios cumplen que el CUP es mucho
menor al costo de venta de AL (1.38 US$/kg), el RSI es mucho mayor a 20% y PR es menor a 4
afios. Logrando los mejores valores de rentabilidad para el proceso con 430 t/lote e implementado
24 reactores escalonados. Al comparar los resultados del andlisis de rentabilidad para valores de
a=1,2,3y4, se lograron los mejores resultados econémicos con « = 1; contrariamente a la
evaluacion técnica en la que se concluyd que las mejores productividades se lograron con a = 4
(de acuerdo con la Tabla 7). Desde el punto de vista técnico, altos valores de « involucran mayor
cantidad de nutrientes, velocidad de produccion de AL maés rapida y mayor productividad. Sin
embargo, los criterios econdmicos indican todo lo contrario, debido a que un valor mayor de «
involucra un mayor consumo de extracto de levadura, cuyo costo es mucho mas alto (9.2
US$/kg) comparado con la melaza (0.15 US$/kg) y demas nutrientes.
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Tabla 8. Anélisis de rentabilidad para la produccion de AL, variando el insumo de materia primay el
namero de reactores de fermentacion (caso MLA).

Melaza
(t/lote)

CUP (USS/kg) / RSI (%) / PR (afio)

NUmero de Reactores

18

24

30

36

400
410
420
430
440
450
460
470

0.69/52.60/1.90
0.69/52.57/1.90
0.69/52.83/1.89
0.68/53.34/1.87
0.69/52.14/1.92
0.70/48.25/2.07
0.72/41.76/2.39
0.72/42.29/2.36

0.67/61.17/1.63
0.66/61.23/1.63
0.66/61.60/1.62

‘ 0.66/62.19/1.61

0.67/60.54/1.65
0.67/56.72/1.76
0.69/50.13/1.99
0.69/50.73/1.97

0.68/57.03/1.75
0.67/57.16/1.75
0.67/57.70/1.73
0.67/58.27/1.72
0.68/56.37/1.77
0.68/53.23/1.88
0.70/47.67/2.10
0.70/48.22/2.07

0.69/50.84/1.97
0.69/51.01/1.96
0.69/51.50/1.94
0.69/52.02/1.92
0.69/50.19/1.99
0.70/47.68/2.10
0.72/43.13/2.32
0.72/43.62/2.29

La distribucién de costos de operacion, presentada en la Fig. 21, muestra que efectivamente el
mayor porcentaje corresponde al consumo de extracto de levadura, seguido por el consumo de
melaza y en tercer lugar por los costos relacionados a las instalaciones de la biorrefineria. Méas
aun, el costo por consumo de extracto de levadura es casi el doble para a = 4 (71.1%) en

comparacion con a =

Mano de obra
16%

Servicios
6.7 %

1(37.9).

(@)
Otros
0.3%

Depreciacion
3.6 %

W

Depreciacion

Melaza

79%
23.45%

L

Instalaciones|
12.8%

otra materias

primas 9.35 % Extracto de

levadura 37.9 %

Fig. 21 Distribucion de costos de operacion para la produccion de &cido lactico:
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El informe técnico-econdémico-ambiental desglosado para los dos mejores casos ML y MLA (con
a = 1) se presentan en la Tabla 9. Las capacidades instaladas en ambos casos son similares: 136
291 t/afio de AL para el caso ML y 129 476 t/afio de AL para el caso MLA. Se puede observar
que ambos casos ML y MLA nuevamente satisfacen los criterios de rentabilidad establecidos
(para CUP, RSI y PR), no obstante, el mejor escenario de rentabilidad para la produccién de AL
corresponde al MLA.

Anélisis de impacto ambiental

Sobre el impacto ambiental de este proceso de produccion, la tercera seccion de la Tabla 9
muestra los resultados para los mejores casos ML y MLA. Los aspectos relevantes de este
analisis son: (i) los requerimientos de agua de proceso y de agentes de transferencia (enfriamiento
y calentamiento) son menores para el MLA, debido a que con la estrategia de alimentacion se
procesa mayor cantidad de melaza con menor cantidad de agua; (ii) el consumo de energia
también es menor para el MLA, debido principalmente a que los tiempos de fermentacion son
menores (menor consumo de energia para aireacion y agitacion); y (iii) el PEI es
aproximadamente igual para ambos casos ML y MLA, como se muestra el desglose de los
factores de impacto de la Fig. 22. En esta figura solo se han incluido los factores que contribuyen
al PEI (HPTI, HTPE, TTP), ya que el resto son nulos. En particular, el factor GWP (potencial de
agotamiento de la capa de ozono) incluye las emisiones de gases efecto invernadero como es el
CO,, no obstante, en el proceso de produccién del AL no hay emisiones de CO, debido a que la
reaccion de fermentacion homoléctica es anaerobia.

0.10

ML mLA ML MmLA

0.08 |

0.06

0.04

(PEI/kg acido lactico)

out

0.02

ML MLA

0.00

HTPI TTP

HTPE
Categorias
[Icaso, fHHNaOH HEMH,SO, []CH, CaO,

Fig. 22. Distribucion del indice de impacto ambiental para los procesos ML y MLA.
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Tabla 9. Reporte técnico-econdmico-ambiental para el proceso de produccion de AL (con a=1).

Valor
Concepto Unidades
Caso ML Caso MLA
Reporte técnico
Tiempo de fermentacion 29.6 54.14 h
Consumo anual de melaza 142 760 * 134 160 ** t/afio
Producci6n anual de AL 136 291 129 476 t/aflo
Produccifn anual de biomasa seca*** 36 067 13770 t/aflo
Tiempo de ciclo de produccion 24 25.5 h
Rendimiento global 0.95 0.96 kg/kg
Reporte de rentabilidad
Inversidn de capital total
Capital fijo directo 186 362 000 107 190 000 uss
Capital de trabajo 9590 000 6 070 000 uss
Costos arranque 9 318,000 5360 000 uss
Inversion total 205 270 000 118 620,000 uss
Ingresos
Precio de venta de AL 1.38 1.38 USS/kg
Precio de venta de biomasa seca 0.2 0.2 UsS/kg
Ingreso anual por AL 188 082 648 178,677,197 UsS/afio
Ingreso anual por biomasa seca 7 213 550 2 754 080 USS/afio
Ingresos totales 195 296 198 181431277 uss$/afio
Costo anual de operacion 138 157 000 85 749 000 uUsS$/afio
Costo unitario de produccion (CUP) 1.01 0.66 USS/kg AL
Retorno sobre la inversion (RSI) 25.24 62.19 %
Periodo de recuperacion (PR) 3.96 1.61 Afio
Reporte de Impacto Ambiental
Agua de proceso 30.6 6.4 kg/kg
Vapor 16.36 10.38 kg/kg
Agua de enfriamiento 237.46 228.51 kg/kg
Energia eléctrica 0.32 0.29 MJ/kg
indice PEI 0.18 0.18 PEI/kg

* Caso ML: tamafio de lote = 430 t de melaza. NUmero total de reactores = 48. NUmero de lotes por afio = 332.
** Caso MLA: tamafio de lote = 430 t de melaza. NUmero total de reactores = 24. NUmero de lotes por afio = 312.
*** Producto para venta como suplemento en alimento para ganado.
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Evaluacion integrada

Como parte del analisis integral de la biorrefineria, se determind la influencia del factor de
enriquecimiento (a) y el modo de operacion (ML y MLA) en los principales criterios técnicos, de
rentabilidad e impacto ambiental. De acuerdo con la Fig. 23, el factor de enriquecimiento (el cual
definid entre 1 y 4 g/L por limitaciones de la validez modelo cinético) tiene efectos significativos
en la productividad y el costo, mientras que no afecta al rendimiento ni al PEI (ya que son casi
constantes). En particular, la rentabilidad del proceso es mejor con valores bajos de a (i.e. CUP

minimo), aungue la productividad esté favorecida con altos valores de este factor.
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Fig. 23. Evaluacion técnico-econdmica-ambiental del proceso de produccion de AL en funcidn de a: (a)

ML, (b) MLA.
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Con la finalidad de comparar las operaciones ML y MLA, se establecié un procedimiento simple
para evaluar y comparar de manera integral las diferentes estrategias de procesos de produccion.
Como variables dependientes se han seleccionado cada uno de los criterios que se requieren
minimizar: 1/Pr y 1/Yop como parametros técnicos; 1/RSI y PR como parametros economicos;
PEI y consumo de energia E como parametros ambientales. De manera que el caso de estudio que
presenta una menor area en la Fig. 24, corresponde al mejor disefio sostenible. Donde el caso
MLA presenta un area menor comparado con el caso ML, por lo tanto, se concluye que el mejor
disefio sostenible corresponde a la produccion de AL en MLA con: Yop = 0.97 kg/kg, Pr = 1.7
kg/L/h, CUP = 0.66 US$/kg, RSI = 62.2%, PR = 1.61 afios, E = 0.29 MJ/Kg y PEI= 0.18 PEI/Kkg.

1/Pr (L//g)
4

E/100 (KW-h/kg) 1/¥p (ke/kg)

10 PEI (PELVkg)

10/RSI ()

mAcido lactico ML m Acido lactico MLA

Fig. 24. Evaluacion integral para el proceso de produccion de AL en ML y MLA.
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CAPITULO V. POLIHIDROXIBUTIRATO
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5.1. Introduccion

El plastico es la tercera aplicacion mas extendida del petrdleo después de la energia y el
transporte. Sin embargo, existe una problematica importante por la contaminacion del agua, aire
y suelo; ocasionada en gran medida por los grandes volumenes de residuos que se generan
diariamente y que reciben inadecuado, escaso 0 nulo tratamiento. La creciente demanda de
soluciones sostenibles se refleja en el crecimiento de las capacidades de produccion de
bioplasticos (en 2012 ascendi6 a aproximadamente 1,4 millones de toneladas). En ellos se
encuentra una amplia gama de aplicaciones, como en fabricacion de botellas, materiales de
embalaje y algunos usos en la agricultura debido a que son polimeros de alta masa molecular con
propiedades similares a los plasticos convencionales, como el polipropileno. Ademas, tienen la
ventaja de ser biocompatibles, lo que les permite usarse en aplicaciones médicas y farmacéuticas.
Algunos beneficios que se encuentran en los bioplasticos son los siguientes (CONADESUCA,
2016):

e Ofrecen nuevo potencial para la agricultura al utilizar cultivos como materia prima.

e La materia prima para su elaboracion es renovable al provenir de cultivos agricolas.

e Cada tonelada métrica de bio-polietileno producido evita la emision de 2 a 2.5 toneladas
métricas de CO, sobre una base de ciclo de vida, por lo que ocasiona una menor huella de
carbono.

e Reducen la generacion de residuos plasticos tradicionales que necesitan ser incinerados
para su eliminacién o reciclados para su posterior uso.

e Para su elaboracion se requiere menor consumo energético.

e Son procesables mediante técnicas tradicionales, usando procesos Yy tecnologias
existentes.

e Presentan una tendencia al descenso del costo de produccion.

e Restructura la industria del plastico.

Uno de los PHA mas estudiado es el polihidroxibutirato (P(3HB)) y uno de los microorganismos
que puede producirlo es Ralstonia eutropha, por lo que la ruta de biosintesis en este
microorganismo a partir de carbohidratos ha sido descrita a detalle (Fig. 25). En general el
proceso metabolico para la produccion de PHA de cadena corta (P(3HB) comienza a partir de
acetil-CoA, en una secuencia de tres reacciones catalizadas por las enzimas 3-cetotiolasa,
acetoacetil-CoA reductasa y la poli(3-hidroxibutirato) sintetasa.
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Fig. 25. Ruta metabdlica para la sintesis y degradacién intracelular de P(3HB) a partir de carbohidratos
por R. eutropha .
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La produccion y aplicacion de PHA esta relacionada con la quimica, la reduccion de las
emisiones de CO,, proteccion del medio ambiente y el desarrollo sostenible; esto explica por qué
muchas empresas aun estan invirtiendo tiempo en la produccion de P(3HB), buscando una
rentabilidad favorable, y asi competir con los plasticos basados en petroleo. Todavia hay mucho
que mejorar para la produccion de estos bioplasticos. A nivel mundial hay 24 empresas que se
sabe que han participado en investigacion y desarrollo: AT&T (usa envases que se componen de
hasta un 30% de materiales de origen vegetal procedentes de etanol de cafia de azlcar), Coca-
Cola (lanz6 PlantBottle, un bioplastico hecho con cafia de azlcar), Heinz (utiliza envases
PlantBottle en sus famosas botellas de kétchup), ecover (utiliza envases de origen vegetal),
Braskem (invirtio cerca de $290 millones para producir anualmente 200 mil toneladas métricas
de polietileno a base de cafia de azlcar), Johnson y Johnson (usa un envase que contiene 60% de
plastico verde y 40% de material reciclado), Nestlé (utiliza el polietileno producido a partir de
cafia de azUcar) y Tetra Pak y Pantene (produce botellas de champu principalmente de cafia de
azucar).
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5.2. Modelo del reactor

Existen diversos estudios sobre microorganismos productores de PHA como Mozumder y col.
(2015), donde evaltan el efecto de concentracion de sodio (Na*) en Cupriavidus necator en la
produccién de P(3HB). Otro estudio es presentado en un cultivo por lote y extrapolado a un
cultivo lote alimentado de Azohydromonas australica DSM 1124, basandose en el efecto del
sustrato sobre la inhibicién del microorganismo (Gahlawat & Srivastava, 2013). Grousseau y col.
(2014) verificaron el efecto de la limitacion del fosforo en un cultivo de Cupriavidus N sobre la
obtencion de polihidroxibutirato-co-hidroxivalerato [P(3HB-co-3HV)], donde concluyeron que la
limitacion asociado con una fuente de carbono afecta la produccion del producto. Todos los
estudios antes mencionados utilizaron herramientas de simulacion para concluir sus anlisis.

El modelo cinético para la fermentacion de P(3HB) fue reportado por Shang (2007) para el
estudio de un cultivo lote alimentado en la sintesis de P(3HB). El efecto de la glucosa en el
crecimiento celular podria ser expresado por el modelo de Monod, donde la velocidad de
crecimiento especifico celular () [Ec. (33)] puede ser afectada por diversos factores como el pH,
temperatura, presion y sobre todo la concentracién de los nutrientes como el fosfato que es
necesario para la division y el crecimiento celular. Este nutriente esta considerado en la siguiente
ecuacion:

Cy j[ k,Cs, j
=, (33)
[CSI + kG CSZ + kPl

donde pum es la velocidad de crecimiento especifico celular méxima, Cs; es Cs, son las
concentraciones de glucosa y fosfato relativamente. Mientras que ki,kg,Kp; Son constantes. Una
velocidad de sintesis de P(3HB) especifica se propone [Ec. (34)] para indicar que la produccién
de P(3HB) puede ser inhibida por altas concentraciones de glucosa. La ecuacién también muestra
una relacion del efecto que tiene la concentracion de fosfato en la sintesis del producto, debido a
que la limitacion de algunos nutrientes como N,P,S entre otros, es favorable para la produccion
de P(3HB). Asi que, se espera que la mayor sintesis del producto se presente cuando exista una
limitacion en los nutrientes. La ecuacion mencionada anteriormente es la siguiente:

Cq, K, ~ Cog
B =By Csl2 (kps +Cp j(l (Core D j 0

Keg +Cs; +

IG
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Donde B es la velocidad de sintesis especifica maxima de P(3HB), Cpyp representa el contenido
de células y (Cpps)max €l méximo contenido de células.

Puede ocurrir una inhibicién en la fermentacion por concentraciones altas de sustrato y una
opcion para contrarrestar este efecto es suministrar una corriente de alimentacion de sustrato al
medio de cultivo (descrita en las secciones 3.2 y 4.2). De este modo se podria incrementar la
productividad y reducir el tiempo de fermentacion.

Los balances de masa para el reactor de fermentacion en ML y MLA estan descritos por las
siguientes ecuaciones (los parametros del modelo se presentan en la Tabla 10):

e, -c, (5) C.(0)=Cyy (35)
SecofHekir e e
S (5) C.a(0)=Cus (37)
Se-pec-c(i) C.0=Cp, (38)
Oclj_\t/ E V(0)=V, (39)

De la misma forma que en la seccion 3.2 y 4.2, para el ML no se considera flujo de alimentacion
(F=0), asi que el volumen permanece constante. Mientras que en MLA la estrategia de
alimentacion es de flujo escalonado basada en la velocidad de crecimiento de la biomasa [dCx/dt,
Ec. (35)] descrita en la seccién 4.2. Al comienzo el proceso comienza en ML hasta notar un
aumento notable en dCy/dt que posteriormente alcanza su maxima valor. La alimentacion termina
cuando el reactor es finalmente llenado en su capacidad. Debido a que al comienzo de la
operacion el biorreactor trabaja en ML, los microorganismos solo se alimentan de los nutrientes
como glucosa y fosfato de potasio. Cuando inicia el modo de operacion MLA el biorreactor es
alimentado solo con glucosa, debido a que Shiraki y col. (2006) mencionan que se sintetiza y
acumula mayor cantidad de P(3HB) cuando la fuente de carbono esta disponible en exceso (hasta
Ilegar a una concentracion que no inhiba la sintesis de producto) y el nitrogeno, fosforo y oxigeno
estan limitados.
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Tabla 10. Parametros del modelo para la fermentacion de P(3HB) utilizando Ralstonia eutropha (Shang y
col., 2007).
Parametro del Valor Unidades Nomenclatura
modelo
ke 1.8 g/L
kGG g/L
le 8 g/L
K, 2.4 1/h Constantes en las ecuaciones
Ko 4.5 1/h
K,z 13 1/h
kp3 2 g/L
(Corg ) mex 0.8 % Méaximo contenido de células
Koy 0.038 o/g bC_oeﬂuente del consumo de fosfato basado en la
iomasa
Yy /s 0.45 a/g Rendimiento biomasa-sustrato
Yes 0.47 a/g Rendimiento producto-sustrato
Y 0.02 o/g/h Coeficiente de mantenimiento
Hey 0.29 1/h Velocidad especifica maxima de crecimiento celular
B 0.16 1/h Velocidad de sintesis especifica maxima
Condmmpt{es de Valor Unidades Nomenclatura
operacion
Csr1 7002,1700° o/L Concentracion de la glucosa en la alimentacion
F 0*® F° L/h Velocidad de alimentacidn de glucosa
V reactor 0.005%, 500°, 500° m? Volumen de llenado del reactor
CC.)I’I.dI.CIOHeS Valor Unidades Nomenclatura
iniciales
Cs10 20%¢,90° g/L Concentracion de glucosa inicial
Cs20 45%15° o/L Concentracion de fosforo inicial
Cxo 0.65 g/L Concentracion de biomasa inicial
Cro 0 g/L Concentracion de producto inicial
Vo 0.005%, 500°, 400° m? Volumen inicial

% Caso de referencia, ° ML,  MLA

5.3. Diseio conceptual del proceso de produccion

La Fig. 26 muestra el diagrama de flujo del disefio conceptual para la produccién de P(3HB)
utilizando melaza de cafia de azucar en el proceso. La biorrefineria se divide en cuatro secciones:
(@) preparacion de la melaza, (b) preparacion del medio de cultivo, (c) fermentacion, y (d)
purificacion. Cada una de las secciones esta delimitada por areas grises.
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El objetivo de la seccion de preparacion de melaza y preparacion de medio de cultivo se
encuentran descritos en la seccion 3.3.

La melaza tratada en la parte “preparacion de la melaza” y los nutrientes de la seccion
“preparacion del medio de cultivo” son transferidos al reactor FR-301, donde la mezcla es diluida
para lograr la concentracion inicial deseada en el reactor de fermentacion donde es inoculada con
R.eutropha. El reactor se mantiene a 30°C utilizando los agentes de transferencia en condiciones
aerobias con la finalidad de tener mayor crecimiento celular (debido a que el producto se da de
forma intracelular, se busca obtener una alta concentracion celular). El tiempo de fermentacion,
el rendimiento y la productividad son calculados previamente del andlisis dinamico del reactor.
Las principales reacciones que se llevan a cabo en esta etapa son:

C12 szon + Hzo —)ZCB leoe (40)
aCyH,,0, +bKH,PO, +¢ NH,OH +d O, —>e Biomasa+ f CO, +g P(3HB)+hH,O (41)

Como se menciono en las secciones 3.3 y 4.3, la sacarosa es convertida en glucosa por medio de
hidrdlisis [Ec. (40)], de tal modo que la glucosa se considera el nutriente principal limitante. La
concentracion de fosfato es ajustada de acuerdo con los resultados obtenidos en el estudio
dindmico. Debido a que el cultivo es aerobio, aire es esterilizado por un filtro (AF-301) e
ingresado al reactor. Una vez dada la fermentacion, el cultivo es enviado a un tanque de
almacenamiento (V-301) para estabilizar el medio.

En la seccion de “Purificacion”, se busca obtener un producto con alta pureza y que sea rentable
econdmicamente. Se separa la biomasa del medio de cultivo, sobre todo de las impurezas
presentes en el medio. La separacion se lleva a cabo por un filtro rotatorio (RVF-401). Parte del
medio de cultivo y biomasa junto con P(3HB) son transportados a un mezclador (\V-401) donde
los granulos se extraen de la célula por lisis utilizando sodio dodecil sulfato (tensoactivo
abreviado SDS) en una tercera parte de la biomasa producida para romper la pared celular del
microorganismo. El proceso continuo y el medio es mezclado con hipoclorito de sodio (30%
NaClO) [Jacquel y col, (2008)]. Finalmente, los granulos de P(3HB) son separados de la biomasa
por medio de un centrifugas de disco (DS-401, DS-402) y secados en un secador por aspersion
(SDR-401) para obtener el producto final alrededor del 98% de pureza (comun para el P(3HB) de
acuerdo con Jacquel y col. (2008); Anis y col. (2013).
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Fig. 26. Diagrama de flujo del proceso para la produccién industrial de P(3HB)
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5.4. Resultados y discusion

5.4.1. Andlisis dinamico del reactor de fermentacion

(a) Validacion

El modelo del reactor de fermentacion de P(3HB) [ecs. (33)-(39)] fue validado utilizando datos
experimentales para una fermentacion MLA de glucosa, reportados por Shang y col. (2007),
considerando Cs; o= 20 g/L, Csp0=4.5 g/L, Cx0=0.65 g/L y Cpo = 0. Utilizando las ecuaciones
mencionadas se valido el modelo con respecto a sus datos experimentales de manera satisfactoria
(veéase la Fig. 27). La operacion comienza en ML hasta esperar que la Cg se termine (alrededor de
las 9 h). En este momento, es cuando comienza el modo de operacion MLA alimentando al
reactor con una solucion concentrada de glucosa en las condiciones de operacion mencionadas en
la Tabla 10. Es importante resaltar que se determina la biomasa seca (DCW) y biomasa residual
(RCW), donde la primera se describe como DCW=RCW+P(3HB), debido a que la sintesis del
bioplastico se da de forma intracelular. De tal manera, se consideran dos conceptos de biomasa
para este estudio. A las 45 h, se logra la mayor concentracién de producto de 122.13 g/L y
rendimiento de 0.298 g/g. Sin embargo, la maxima productividad se alcanza en un tiempo menos
prolongado alrededor de las 32 h, logrando un valor de 2.713 g/L/h.

(b) Modo lote (ML)

Se evaluaron los criterios técnicos como la productividad y el rendimiento sobre el medio de
cultivo, utilizando las condiciones de operacion mencionadas en la Tabla 10, manipulando Csg; o
(10-150 g/L)y Cs20 (0.5 - 5 g/L). El efecto entre las concentraciones de los nutrientes se muestra
en la Fig. 28. Es notable que la concentracion de glucosa no tiene efecto sobre el rendimiento, sin
embargo, al incrementar la concentracién de fosfato, el rendimiento decrece (Fig. 28a). Por otra
parte, la Cs1o estd directamente relacionada con la productividad. Asi que se compararon
diferentes concentraciones de fosfato. A una concentracion de fosfato entre 1.5 y 2.5 g/L, se
obtiene la mayor productividad (Fig. 28b). Debido a que, a una Cs; o mayor de 90 g/L no existe
cambio significativo con respecto a la productividad e incluyendo que no tiene efecto en el
rendimiento, se seleccion6 una Cs;o de 90 g/L y una Csy de 1 g/L para estudios en ML. Al
utilizar estas concentraciones, al momento de que dCx/dt=0alas 26 hel Yop=0.17 g/g y la Pr =
0.62 g/L/h. (véase Fig. 29a).
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Fig. 27. Validacion del modelo para la fermentacion de PHB
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(c) Modo lote alimentado (MLA)

METROPOLITANA

La estrategia de alimentacion se basa en el comportamiento de dCy/dt. La alimentacion comienza
cuando dCy/dt aumenta notablemente a las 9 h (véase Fig. 29b) donde Cs; es menor a 5 g/L, lo
cual algunos autores como Ding & Tan (2006) utilizan esta concentracion como limite para
alimentar al reactor. Un flujo de 5500 L/h se mantiene constante hasta llenar completamente el
reactor (42 h), en donde se presenta el estado pseudo-estacionario y por lo tanto la méxima
concentracion de producto, ya que como se ha mencionado anteriormente el producto se da de
forma intracelular. Este punto se logra al final de la reaccion obteniendo un Yop = 0.277 kg/kg y
Pr = 3.74 kg/L/h.
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Fig. 29. Respuesta dinamica del reactor en la obtencion de P(3HB) para (a) ML y (b) MLA
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De manera similar al reactor en ML, se llevaron a cabo simulaciones con diferentes valores de
KH,PO, para el MLA. Los resultados se presentan en la Tabla 11, donde se observa que la
maxima productividad y rendimiento se da entre concentraciones de 3 a 5 g/L. La concentracion
que se toma para realizar los siguientes estudios es de 4.5 ya que muestra una maxima
productividad y rendimiento.

Tabla 11. Comparacion del modo de operacion para diferentes valores de KH,PO,.

ML MLA
KH2P04 treac Pr YOP KHZPO4 treac Pr YOP
1 36.6 0.5 0.22 1 7 01 0.04
15 25.7 0.6 0.17 2 45 0.3 0.02
2 206 06 0.14 3 34 08 0.06
3 15.7 0.6 0.10 4 37 3.8 027
4 13.3 0.5 0.08 4.5 42 3.7 0.28
5 11.8 0.5 0.06 5 50 3.6 0.28

5.4.2. Anélisis técnico-economico-ambiental del proceso de produccion

Usando los resultados dindmicos del reactor de fermentacion se determinaron los coeficientes
estequiométricos molares de la reaccion de fermentacion, obteniendo: (a, b, c, d, e, f, g, h) =
(0.4996, 0.0110, 0.1900, 1.1070, 0.2481, 1.2611, 0.1859, 2.1181) para el ML y (3.1406, 0.0330,
0.7160, 7.0690, 0.8326, 8.2254, 1.8273, 12.3231) para el MLA. Se realiz6 un andlisis de
rentabilidad-sustentabilidad en funcion de la cantidad de melaza procesada y el nimero de
reactores instalados.

Andlisis de rentabilidad

En la metodologia se mencioné que los criterios a considerar para que el proceso sea rentable es
obtener un CUP menor al costo de venta, un RSI mayor al 20% y PR menor a 4 afios. La Tabla
12 muestra la rentabilidad de la produccion ya que, al variar el nimero de reactores y la materia
prima, los resultados se encuentran dentro de los intervalos deseados, logrando valores de
rentabilidad a 470 t/lote y 4 reactores escalonados. Es de importancia mencionar que con el
propdsito de comparar el proceso de produccion de P(3HB) contra los procesos para L-lisina y
acido lactico (capitulos 111y 1V), se dio un seguimiento a los valores obtenidos para 430 t/lote y 4
reactores escalonados para P(3HB).
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namero de reactores de fermentacion (caso MLA).

CUP (US$/kg) / RSI (%) / PR (afio)

Melaza -
(t/lote) Numero de Reactores
4 6 8 10

400 3.20/24.9/40 2.61/37.8/2.6 2.63/36.9/2.7 2.61/37.1/2.6 2.72/34.6/2.9
410 3.18/25.3/4.0 2.58/38.4/2.6 2.55/39.0/2.6 2.65/36.2/2.8 2.69/35.0/2.9
420 3.07/26.7/3.7 2.53/39.6/2.5 2.65/36.4/2.8 2.70/34.8/2.9 2.75/33.4/3.0
430 3.14/25.9/3.9 2.63/36.8/2.7 2.68/35.3/2.8 2.73/33.9/3.0
440 3.12/26.0/3.8 2.56/38.8/2.6 2.55/38.6/2.6 2.67/35.6/2.8 2.72/34.1/2.9
450 3.10/26.4/3.8 2.55/39.3/2.6 2.6/37.6/2.7  2.65/36.0/2.8 2.7/34.5/2.9
460 3.08/26.7/3.7 2.53/39.7/2.5 2.58/38.0/2.6 2.63/36.4/2.8 2.68/35.0/2.9
470 3.06/27.0/3.7 2.52/40.2/25 2.51/40.1/25 2.62/36.9/2.7 2.67/35.4/2.8

La distribucidn de costos de operacion mostrada en la Fig. 30, representa que el mayor porcentaje
en ML lo exhibe la depreciacion, seguido de las instalaciones y el consumo de melaza. A
diferencia en MLA, el mayor porcentaje corresponde al consumo de melaza primordialmente,
seguido de la depreciacion e instalaciones. De aqui la relevancia de seleccionar un nutriente de
facil acceso y bajo costo. La depreciacion que se presenta en ML y MLA, representa una pérdida
de capital fijo inevitablemente (valor considerado a 5%) del cual se presenta a un periodo de
depreciacion de 15 afios.

(a) (b)
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A

Fig. 30. Distribucion de costos de operacion para la produccion de P(3HB):
(a) ML y (b) MLA.
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Analisis de impacto ambiental

El informe técnico-econdmico-ambiental desglosado para los dos mejores casos ML (1 g/L de
KH,PO,) y MLA (4.5 g/L de KH,PQO,) se presenta en la Tabla 13. A pesar de que, el consumo
anual de melaza sea el mismo en los dos casos (125 560 t/afio), la melaza representa un mayor
porcentaje de costo (38.06 %) en MLA en comparacion a ML (18.9 %) y esto es debido a que
existe mayor porcentaje de depreciacién en ML.

El rendimiento global del proceso es mayor en MLA (0.15 kg /kg) que en ML (0.12 kg/kg)
considerando que el tiempo de fermentacion sea mas prolongado en MLA. Esto es debido a que
la produccion anual de P(3HB) es mayor en MLA. Nétese en la Tabla 13 que ML no satisface
con los criterios econémicos a pesar de que se presenta el mejor de los casos. EI mejor escenario
de rentabilidad lo presenta el MLA ya que cumple con los criterios econémicos, logrando un RSI
favorable (38.5 %) y un PR reducido (2.6 afios).

El impacto ambiental se muestra en la Tabla 13, donde los requerimientos de agua de proceso,
agentes de transferencia (enfriamiento y calentamiento) y consumo de energia son menores para
el MLA (11.03, 2.98 y 7.46 veces respectivamente), debido a que con la estrategia de
alimentacion se procesa la misma cantidad de melaza que en ML, aunque utilizando menor
cantidad de agua. El indice PEI que considera las corrientes de entrada y salida para cada uno de
los compuestos es similar en los dos modos de operacién, aungue un poco menor en MLA (Fig.
31). Los factores de impacto ambiental que incluye este estudio son HTPI, HTPE, TTP, ATP y
GWHP, ya que el resto son nulos. Los compuestos mas notorios son la glucosa (presente en HTPI
y TTP) y el CO; (presente en GWP). El Gltimo componente mencionado, se nota mayor presencia
en el factor GWP debido a que se requiere una alta concentracién de microorganismos con el
propdsito de acumular P(3HB).
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Tabla 13. Reporte técnico-econdmico-ambiental para el proceso de produccion de P(3HB) para el caso
ML (1 g/L de KH,PO,) y MLA (4.5 g/L de KH,PO,)

Valor
Concepto Unidades
Caso ML Caso MLA
Reporte técnico
Tiempo de fermentacion 37 42 h
Consumo anual de melaza 125 560 * 125 560 ** t/afo
Produccién anual de P(3HB) 15212 19181 t/afio
Tiempo de ciclo de produccion 26.87 26.87 h
Rendimiento global 0.12 0.15 ka/kg
Reporte de rentabilidad
Inversién de capital total
Capital fijo directo 336 055 000 126 730 000 Us$
Capital de trabajo 3305 000 2331000 uss$
Costos arranque 16 803 000 6 337 000 Us$
Inversién total 356 164 000 135 398 000 uss$
Ingresos
Precio de venta de P(3HB) 5.00 5.00 US$/kg
Ingreso anual por P(3HB) 76 058 893 95 906 610 US$/afio
Ingreso anual por biomasa seca 16 625 709 10 844 058 US$/afio
Ingresos totales 92 684 602 106 750 668 US$/afio
Costo anual de operacion 99 596 000 49 481 000 US$/afio
Costo unitario de produccion (CUP) 6.55 2.58 US$/kg P(3HB)
Retorno sobre la inversion (RSI) 7.02 38.50 %
Periodo de recuperacion (PR) 14.24 2.6 Afio
Reporte de Impacto Ambiental
Agua de proceso 45 480 4120 ka/kg
Vapor 23240 14 280 ka/kg
Agua de enfriamiento 1746 420 579 610 kag/kg
Energia eléctrica 20.9 2.8 MJ/kg
indice PEI 5.5x10°® 4.1x10° PEl/kg

* Caso ML: tamafio de lote = 430 t de melaza. NUmero total de reactores = 12. NUmero de lotes por afio = 292.
** Caso MLA: tamafio de lote = 430 t de melaza. NUmero total de reactores = 4. NUmero de lotes por afio = 292.
*** Producto para venta como suplemento en alimento para ganado.
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Fig. 31. Distribucion del indice de impacto ambiental para los procesos ML y MLA.

Evaluacion integrada

En la Fig. 32 se muestra una coleccidn de los criterios mas relevantes dentro del analisis técnico
econdémico y ambiental para el ML y el MLA. Como parte del analisis integral del proceso, se
determind la influencia de la concentracion de KH,PO,4 en el modo de operacion (ML y MLA).
La concentracion (la cual se definié entre 1 y 5 g/L por limitaciones de la validez modelo
cinético) tiene efectos significativos en el rendimiento, el costo y PEI, mientras que no afecta a la
productividad (ya que es casi constante). En particular, existe mayor rentabilidad del proceso a
concentraciones bajas de KH,PO,4 para ML (i.e. CUP minimo). Sin embargo, la rentabilidad y la
productividad incrementan junto con la concentracion de KH,PO, para ML, mientras que la
productividad y PEI permanecen casi constantes.
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Fig. 32. Evaluacidn técnico-econdmica-ambiental del proceso de produccion de P(3HB) en funcién de la
concentracion de KH,PO,: (a) ML, (b) MLA.

Un procedimiento sencillo para comparar ML y MLA se muestra en la Fig. 33, donde las
variables dependientes que se requieren minimizar son: 1/Pry 1/Yop como parametros técnicos;
1/RSIl y PR como parametros economicos; PEI y el consumo de energia E como pardmetros
ambientales. De tal forma que el caso que presente menor area corresponde al mejor disefio
sostenible. Es notable entonces que MLA presenta un area menor comparado con ML. Asi que
los pardmetros técnicos, econémicos y ambientales corresponden a Yop = 0.28 g/g, Pr = 3.7
g/L/h, CUP = 2.58 US$/kg P(3HB), RSI = 38.5 %, PR = 2.6 afios, E = 2.8 MJ/kg y PEI = 4.1x10°
®PEI/kg.

1P (L.h/kg)
15.00

E/100 (KW-h/kg) 1Yp (kg/kg)

CO2 (kg/kg) PR (afios)

10 PEI (PEI/kg) 10/RSI (-)

EML BMLA

Fig. 33. Evaluacion integral para el proceso de produccién en ML y MLA para P(3HB).
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CAPITULO VI. CONCLUSIONES

La biomasa aparece como una alternativa a la economia basada en petréleo para la produccion de
productos quimicos basicos. Los costos de produccion, los problemas de impacto ambiental
ocasionados por los procesos de produccion, y la demanda de productos novedosos han iniciado
una nueva actividad econémica mas sostenible emergiendo asi las biorrefinerias. Sin embargo, su
sostenibilidad ha sido cuestionada. Como alternativa a esto, el concepto de biorrefineria aparece
como una opcion para construir una bioeconomia, a partir de procesos de produccion que
consideren diversos tipos de biomasa como insumo para generar una diversidad de productos con
valor agregado con un minimo de residuos. A pesar de que existen varios reportes publicados en
el tema de disefio de procesos de biorrefineria sostenibles, no se han reportado metodologias que
involucren el analisis del proceso de produccion desde un analisis dinamico del bioreactor hasta
una escala industrial. Los criterios de evaluacidon propuestos pueden ser Utiles en la etapa de
disefio inicial para determinar un equilibrio entre el desempefio econdmico y el impacto
ambiental, tomando en cuenta el efecto de las condiciones de operacion (de la etapa reactiva
principalmente).

La fermentacion por lotes es el método de investigacion mas simple y primario para cualquier
bioproceso. El cultivo lote alimentado se utiliza a menudo para lograr una alta productividad vy
densidad celular, que acttian para reducir los costos de produccion. Normalmente, solo los
nutrientes clave se alimentan en el fermentador. Otros nutrientes se alimentan una vez al
principio, y sus concentraciones en caldo de cultivo posteriormente disminuyen durante el
proceso de cultivo. Por lo tanto existen estrategias de alimentacion que se pueden utilizar. En este
estudio se llevd a cabo la estrategia de alimentacion basada en: (a)control integral (PI) para la
adicién de glucosa, con el fin de mantener su concentracion minima a través del tiempo, (b) flujo
escalonado y (c) exponencial que se basan en el monitoreo del crecimiento de la biomasa dCx/dt.

Con el propdsito de comprender el estudio, la Fig. 34 muestra una evaluacién integrada general
para L-lisina, AL y P(3HB), seleccionando los criterios con mayor relevancia. Los resultados
mostrados son en MLA para los tres bioproductos debido a que este modo presentdé mayor
rentabilidad econdémica y menor impacto ambiental. Claramente se observa que el proceso de
acido lactico tiene menor area, seguido del proceso de P(3HB) y finalmente L-lisina. Esto quiere
decir que el proceso de produccion de &cido lactico tiene el mejor disefio sostenible.
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Fig. 34. Evaluacion integral para el proceso de produccion en ML y MLA para L-lisina, acido lactico y
P(3HB).

La biorrefineria podria considerar la produccién de un producto o mas, lo cual dependera de una
estudio de mercado mensual de los nutrientes, materia prima y principalmente de los productos.
La metodologia de evaluacion se ejemplifico para tres casos de estudio (L-lisina y &cido lactico y
P(3HB)), sin embargo, ésta se puede extender a otros bioproductos. Como se mencioné en la
metodologia, el proceso se puede dividir en cuatro secciones (preparacion de la melaza,
preparacion del medio de cultivo, fermentacion y purificacion), donde en general la seccion de
purificacion es diferente para cada bioproducto. El diagrama de flujo para el disefio conceptual de
una biorrefineria multi-producto a partir de melaza se presenta en la Fig. 35., donde se muestra la
etapa de purificacion para L-lisina y acido lactico, P(3HB), &cido citrico y proteina unicelular.
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35. Disefio conceptual de una biorrefineria multi-producto a partir de melaza.
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Posible trabajo futuro

Como parte del estudio mostrado en esta tesis se considerd solo un estudio dinamico
riguroso del reactor de fermentacion, sin embargo, podria realizarse un estudio de analisis
similar para otras operaciones unitarias claves en el proceso.

Se puede incorporar un estudio de integracion de calor de la biorrefineria para reducir
consumos energeéticos y por lo tanto reducir los costos de produccion.

La reduccidon de residuos contaminantes puede integrarse a la biorrefineria. Por ejemplo,
incorporando una planta de tratamiento de aguas residuales y una seccion de purificacion
y almacenamiento del CO, generado en el proceso.

Considerar otros productos y/o combustibles como &cido citrico, proteina unicelular,
etanol, etc. En particular la produccion de etanol anhidro tiene gran potencial, ya que los
ingenios azucareros actualmente estdn cambiando a “alcoholeras” produciendo alcohol al
98%, pero pueden hacer adiciones al proceso para producir etanol anhidro para su uso
como combustible.
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suscritos miembros del jurado:

DR. HECTOR FERNANDO PUEBLA NUNEZ
DR. ROBERTO OLIVARES HERNANDEZ

DR. RICARDO MORALES RODRIGUEZ

DR. EDGAR RAMIREZ JIMENEZ

DR. EDUARDO SALVADOR PEREZ CISNEROS

Bajo la Presidencia del primero y con caracter de
(472 R Secretario el ultimo, se reunieron a la presentacién de la
—_— Disertacién Publica cuya denominacién aparece al margen,
para la obtencién del grado de:

DOCTOR EN CIENCIAS (ENERGIA Y MEDIO AMBIENTE)

.. DE: OMAR ANAYA REZA

y de acuerdo con el articulo 78 fraccién IV del Reglamento
de Estudios Superiores de la Universidad Auténoma
Metropolitana, los miembros del jurado resolvieron:

OMAR ANAYA REZA
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REVISO
Acto continuo, el presidente del jurado comunicé al
interesado el resultado de 1la evaluacién y, en caso
aprobatorio, le fue tomada la protesta.
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