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RESUMEN

La evaluacion del proceso de produccién de 4cido citrico por fermentacion con el uso de Aspergillus
niger para la empresa Hetween Cia. Ltda., se realiz6 a través de cuatro modelos de simulacion con
el uso de un software para procesos, los pardmetros de disefio fueron proporcionados por la empresa,
que se ingresaron a la plataforma de célculo, posteriormente los resultados obtenidos en cada modelo
se analizaron técnica y econémicamente, lo que permitié determinar el modelo mas éptimo de
produccion de 4cido citrico (Modelo dos), que determina una cantidad de produccién de 4cido citrico
de 6 914. 69 ton/afio, una inversion total de $ 31 460 000 junto a un VAN (Valor actual neto) de $165
000 y un TIR (Tasa interna de retorno) del 8.05%, lo que indica que el proyecto se puede llevar a
cabo y resulta rentable en un tiempo de retribucion de 8 afios. Al modelo escogido se realizé un
andlisis estadistico descriptivo, aplicando una t-sudent; lo que nos confirma la aceptacién de la
hipétesis nula que quiere decir que el modelo dos es el mas viable al mostrar una gran relacion entre
la media de produccién (19.72 ton/lote) y la produccién final del modelo (21.08 ton/lote), con una
confiabilidad del 95%. EI proceso consta de dos etapas: fermentacion y aislamiento, que deben
realizarse bajo las condiciones de operacién (T= 25°C y P= 1 atmoésfera en la mayoria de las
operaciones) y las condiciones 6ptimas de fermentacion para el Aspergillus niger (T=35°C, pH= 5.8
y P=1 atmosfera) que son adecuadas para obtener un producto de calidad que pueda ofertarse en el
mercado nacional como internacional. Finalmente, se comprueba que el uso de software permite
desarrollar estudios técnicos sin la necesidad de recurrir a largos periodos de tiempo con anlisis

experimentales en laboratorio, es decir. nos ahorra: tiempo, costos de pre-disefio v errores.

Palabras clave: INGENIERIA Y TECNOLOGIA QUIMICA, PROCESOS INDUSTRIALES,
SIMULACION/ SUPERPRO DESIGNER (SOFTWARE) / FERMENTACION/ MODELOS DE
SIMULACION/ VARIABLES/ PARAMETROS DE OPERACION.
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CAPITULO I

1. INTRODUCCION

El &cido citrico (acido 2-hidroxi-1,2,3-propanotricarboxilico), es un &cido organico que se encuentra
de forma natural en las frutas, como el limon y la naranja. Pero puede sintetizarse en laboratorio a
partir de microorganismos. Se aislé por primera vez a partir del zumo de limén mezclado con cal y
disolviendo el precipitado con acido sulfurico. A principios del siglo XX, la obtencién de &cido citrico
era a partir de limones, pero a mediados del mismo siglo se observé que era mas rentable producir
acido citrico a partir de la fermentacion de microorganismos (Sanchez , Ortiz y Betancourt, 2004, p.
43- 45).

Segin Kumar & Jain (2008), en su investigacion: “Solid state fermentation studies of citric acid
production”, sostienen que alrededor del 99% de la produccion mundial de &cido citrico se da por
procesos microbianos. El producto se comercializa como un écido anhidro o monohidratado, se espera
una produccion anual de 1.5 millones de toneladas de las cuales aproximadamente el 70% se utiliza
en la industria de alimentos y bebidas como acidificante o antioxidante para preservar o mejorar los
sabores y aromas de jugos de frutas, helados y mermeladas. 20% se usa, en la industria farmacéutica
como antioxidante para conservar las vitaminas, efervescentes, correctores de pH o en la forma de
citrato de hierro como fuente de hierro para el cuerpo, asi como en tabletas, unglientos y preparaciones
cosmeéticas. EI 10% restante se utiliza en la industria quimica como un agente de formacion de espuma
para el ablandamiento y el tratamiento de los textiles. En la metalurgia, se usa para el abrillantado y
eliminacion del 6xido en metales como el cobre y aleaciones como el laton. El &cido citrico también
se utiliza en la industria de los detergentes como un sustituto de fosfato, debido al menor efecto
eutréfico (p. 644- 645).

En Ecuador no se produce &cido citrico a nivel industrial, este se exporta desde Alemania, Estados
Unidos, China, Colombia y otros paises lo cual eleva el costo de importacion, es por esto el desarrollo
de un proyecto técnico-investigativo mediante el uso de un software que permita evaluar y disefiar un
proceso de produccién industrial de &cido citrico a partir del hongo Aspergillus niger. La utilizacion
de este tipo de herramientas computacionales permite al profesional el ahorro de dinero y tiempo que
requieren los ensayos de laboratorio tradicionales o procesos en equipos prototipos.



ABSTRACT

The production process of citric acid is evaluated through fermentation by using Aspergillus niger
microorganism for Hetween Cia. Ltd company; This procedure was carried out through four
simulation models with the use of a software for processes, the design parameters were provided by
the company, which were entered into the calculation platform, subsequently the results obtained in
each model were analyzed technically and economically, which allowed to determine the most
optimal model of citric acid production model (model two), which determines an amount of citric
acid production of 6 914. 69 tons per year, a total investment of $ 31 460 000 together with a NPV
(Net Present Value) of $165 000 and an IIR (Internal Rate of Return) of 8.05%, which indicates that
the project can be conducted and it is profitable in an 8-year compensation period. To the selected
model, a descriptive statistical analysis was carried out, applying a t- student; This confirms the
acceptance of the null hypothesis which means that model two is the most viable, showing a great
relationship between the production average (19.72 tons/lot)., and the final production of the model
(21.08 tons/lot)., with a 95% reliability. The process consists of two stages: fermentation and
isolation, which must be carried out under the operating conditions (T= 25°C and P= 1 atmosphere in
most of the operations) and the optimal fermentation conditions for the Aspergillus niger (T=35°C,
pH= 5.8 y P= 1 atmosphere) that are adequate to obtain a quality product that can be offered in the
national and international markets. Finally, it is verified that the use of computer software allows to
develop technical studies without the need to resort to long working hours with experimental

laboratory analysis, that is, it saves us: time, pre-design costs and trial errors.
Key words: CHEMICAL ENGINEERING AND TECHNOLOGY, INDUSTRIAL PROCESSES,

SIMULATION / SUPERPRO DESIGNER(SOFTWARE) / FERMENTATION / SIMULATION
MODELS / VARIABLES / OPERATING PARAMETERS.
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El presente proyecto de investigacién para la evaluacién del proceso de produccion de acido citrico
consta de cuatro capitulos: el Capitulo I inicia con la introduccion, problematica y justificacion de la
investigacion. En el capitulo 11 se determina el marco de referencia en investigaciones previas de este
tema, ademas de la teoria que enfatiza a las operaciones unitarias de todo el proceso. En el Capitulo
111 se describe la metodologia empleada, los célculos de ingenieria, la simulacion del proceso y la
factibilidad econémica del proyecto. El Capitulo IV consta de la validacién de la simulacién, la
discusidn de los resultados, y finalmente se tiene las Conclusiones y Recomendaciones que indican

el grado de cumplimiento de los objetivos e hipétesis planteados al inicio del estudio.

1.1. Problema de Investigacion

1.1.1. Situacién problematica

El disefio tradicional de un proceso de produccion de acido citrico permite identificar las variables y
especificaciones inherentes al mismo, ademas de incurrir en costos innecesarios y ensayos de
laboratorios que puede llevar a errores o largos periodos de tiempo. Problematica que puede ser
subsanada mediante la evaluacién de los procesos, con el uso de la simulacion a través de softwares.

En la actualidad resulta costoso para las empresas disefiar una planta o un equipo piloto para
determinar la factibilidad de un proceso, es por eso que se busca la forma de optimizar tiempo y
dinero usando softwares de ingenieria que permitan determinar las mejores condiciones de operacion

de una planta o de un equipo.

El elaborar una planta a escala piloto, implica costos e incluso el dificil acceso a materiales de tamafio
reducido, si el proceso es complejo dificulta la determinacion de los parametros bajo los cuales se
debe operar para obtener una eficiencia alta, asi las evaluaciones de un proceso con el uso de
simulaciones nos evitan estos gastos econdémicos y de tiempo con la finalidad de optimizar el proceso.

1.1.2. Formulacién del problema

¢Con el uso de un software, seré posible la evaluacién de un proceso de produccion de &cido citrico

por fermentacién con Aspergillus niger?



1.2. Justificacién del proyecto

Ecuador se ha planteado en los Gltimos cinco afios como objetivo, el cambio de la matriz productiva
nacional, intentando cambiar la produccion petrolera que es la principal actividad industrial de
ingreso de divisas hacia nuestro pais, por otro tipo de industria, servicios y productos. Asi como, el
deseo de industrializar la materia prima que es producida en nuestro pais con el fin de dar valor
agregado a sus residuos industriales, los cuales deben cumplir con las normas internacionales para
hacer posible su exportacion.

En este punto la empresa HETWEN, dedicada al disefio, automatizacion y estudio de pre factibilidad
técnico-econdmico de procesos industriales mediante contratacion directa por parte de sus clientes,
actualmente tiene en sus manos realizar el estudio de un proceso de produccion de &cido citrico por
fermentacion usando Aspergillus niger, para lo cual es necesario realizar el disefio, evaluacion y
simulacion de dicho proceso a través de la aplicacién del software.

Segun Cara, Gémez, Martinez, Rosas y Fernandez (s/f.) en la publicacion de su poster “Aplicacion
de SuperPro Designer en el analisis de sensibilidad en instalaciones para la produccion de
biocombustibles y bioproductos”, SuperPro Designer, es un software de gran utilidad que se aplica a
la simulacién y andlisis de procesos. A su vez, ésta plataforma presenta una herramienta de analisis
de costes y emisiones lo que la hace muy versatil en cuanto a su utilizacién en diferentes campos de
ingenieria, produccién y ecologia, que pueden surgir durante las etapas de produccion, por ejemplo,
se puede optimizar un proceso o disefiar nuevos procesos. Ademas, el disefiar un proceso con el uso
de un software permite determinar la secuencia de etapas, mejorar la calidad del producto, mejorar la
predecibilidad del proceso y generar la informacion adecuada y diferenciada para los interesados.

Con larealizacion de este proyecto, se pretende aportar con una guia al disefio de este tipo de procesos
a través del uso de nuevas herramientas. Ademas de identificar la pre factibilidad técnica-econémica
de la produccidn del &cido citrico en nuestro pais.

1.3. Objetivos de la investigacion

1.3.1. Objetivo general

v Evaluar el proceso de produccién de acido citrico por fermentacién con el uso de Aspergillus
niger.



1.3.2. Objetivos especificos

v Disefiar el proceso de produccién de acido citrico por fermentacién con el uso de Aspergillus
niger.

AN

Simular el proceso de produccion de &cido citrico mediante el software SuperPro Designer.

\

Determinar las condiciones y variables dptimas de operacion del proceso.
v Determinar costos de produccion para el analisis econémico a través de indices de rentabilidad.

1.4. Hipotesis

La evaluacién de un proceso mediante simulacion, si desarrollara un sistema de produccion adecuado

de &cido citrico con el uso de Aspergillus niger?

1.4.1. Hipdtesis especifica

v El disefio del proceso acido citrico a partir de Aspergillus niger, determinara una adecuada

produccidn del &cido por fermentacién usando como sustrato melaza?

v La simulacién del proceso de produccion de acido citrico con el uso del software Super Pro
Designer, permitird el aseguramiento de la calidad y la mejora del proceso, ademas de la

predecibilidad del proyecto?

v/ Con el analisis de los costos de produccion, se determinara si el proyecto es factible tanto técnico

como econdmicamente para su implementacion?



CAPITULO Il

2. MARCO DE REFERENCIA

2.1. Antecedentes de la Empresa

HETWEN Cia. Ltda. tiene su casa matriz en la provincia de Tungurahua, canton Ambato Calle Oscar
Efrén Reyes y Benjamin Carrion 5, Mifiarica li. Nace en el 2012 como una empresa dedicada a prestar
servicios de asesoria en el disefio y construccion de plantas de tratamientos de agua residual, asi como
el disefio de equipos y procesos industriales a nivel nacional tanto para el sector pablico como para

el sector privado.

La empresa HETWEN, se dedica al disefio, automatizacion, simulacion y estudio de pre factibilidad
de procesos industriales mediante contratacion directa por parte de sus clientes; por ejemplo, procesos
biotecnolégicos como la fermentacion mediante el uso de biorreactores, procesado bioldgico,
biodecantacion, biopulping, bioblanqueo, biodesulfurizacion, biorremediacion, biofiltracion y

fitorremediacion.

2.2. Antecedentes de la Investigacion

En 1917, Currie sostiene que el &cido citrico y el &cido oxalico se acumulan en las especies de
Aspergillus niger, ademas, define las condiciones de cultivo para reducir de forma considerable la
produccion de acido oxalico, el cual es un sub producto contaminante. Marcando este afio, el inicio

de la produccion industrial de acido citrico por medio de procesos biotecnolégicos.

Séez, Flores y Cadavid (2002), en su estudio “Caracterizacion de una cepa nativa de Aspergillus niger
y evaluacion de la produccion de acido citrico”, sostienen que la cepa nativa de Aspergillus niger
ALO1 es muy baja productora de cido citrico, al comparar su productividad con la de cepas que han
sido mutadas o seleccionadas para producir altas cantidades de acido citrico, Ademas, realiza una
comparacién en dos medios para obtener acido citrico: medio a base de sacarosa y medio a base de

almidon, siendo el primero la opcion que genera mayor rendimiento (p.34-39).
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Aunque la produccién de &cido citrico esta liderada por el uso de Aspergillus niger, en los afios 60 se
investigaron miembros del género Candida, con una capacidad del 100% de rendimiento de
produccion de éacido citrico a partir de hidrocarburos, siendo relegada en su momento por el costo
elevado del petrdleo. En la actualidad se han identificado levaduras y bacterias que acumulan acido
citrico a partir de glucosa (Garcia, Quintero, & Ldpez, 2004, p. 553), sin encontrarse en datos

bibliogréaficos de su utilizacion en procesos industriales.

Rivada (2008) en su proyecto “Planta de produccion industrial de acido citrico a partir de melazas de
remolacha”, describe un proceso para la obtencion del acido. Usa como materia prima la melaza de
remolacha, que es la fuente de carbono en la que crece el microorganismo (Arpergillus niger). El
proceso inicia con una fermentacion en presencia de aire y agitacion, que permiten el crecimiento
hasta una fase terminal del microorganismo, donde tiene lugar la mayor produccion de acido citrico.
Luego, mediante una primera filtracion se separan las células muertas del hongo del resto de caldo de
cultivo, que necesita mezclarse con una lechada de cal, para formar un precipitado de citrato de calcio.
Al afadir acido sulfarico al precipitado, se obtiene acido citrico y un residuo de sulfato de calcio.
Para eliminar el agua del &cido citrico que se forma en esta etapa es necesario llevarlo a evaporacién

y secado con el fin de eliminar la humedad (p. 1-67).

Seglin Mufioz, Saenz, Lopez, Cantli y Barajas (2014) en su estudio de Acido citrico: Compuesto
interesante; describe la produccidn de &cido citrico a partir de melazas de remolacha, consideradas
un subproducto de las plantas azucareras y un excelente medio de cultivo para el hongo Aspergillus
niger, que en la actualidad es el que mas se usa en la produccion del acido. Da a conocer ademas los
usos del acido como es en la industria de alimentos, en la farmacéutica, en la elaboracion de
cosméticos, en la limpieza de metales y en la agricultura. Detalla brevemente el esquema de un
biorreactor para la produccion de acido citrico que consta de: un tangque de fermentacion, un depésito
para el caldo de cultivo, un esterilizador de caldo, un depdsito para la introduccion del in6culo, un
inyector de aire, un esterilizador de aire, un nebulizador de aire, un agitador, calefaccién-refrigeracion
para regular la temperatura, un sensor para la regulacién automatica de la temperatura y sensores para

la regulacién automética del pH y oxigeno (p. 2-6).

Segun Pérez (2016), en su estudio “Oportunidades de produccidn de acido citrico por via fermentativa

a partir de sustratos azucarados en Cuba”, realiza una comparacién de tres sustratos azucarados para
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obtener acido citrico: mieles finales de cafia, azlcar de refino y suero de leche, en donde se determina
que a partir de mieles finales de cafia se logra producir altas concentraciones de &cido citrico por

fermentacion, en menor tiempo en comparacion a los otros sustratos (p. 2-8).

En cuanto a estudios referentes al 4cido citrico tenemos:

El &cido citrico tiene maltiples aplicaciones, pero se usa principalmente como acidulante de refrescos
y bebidas, ya que les proporciona sabor y acidez, ademas, por sus caracteristicas de atrapa metales,
evita la turbidez y el deterioro de las propiedades de dichas bebidas. En otras industrias del sector
alimenticio se usa, tanto el acido citrico como sus sales, como saborizante y conservante (Mufioz,

Séenz, Lbpez, Cantl y Barajas, 2014, p.20).

En el sector farmacéutico el acido citrico y sus sales se usan para la fabricacion de pastillas o polvos
efervescentes, también se aprovecha su efecto antioxidante, antimicrobiano y anticoagulante
(Sanchez , Ortiz y Betancourt, 2004, p. 44). Otros sectores que usan acido citrico son: industria
cosmética, industria textil, industria agricola e industria de detergentes (principalmente para la

elaboracion de detergentes biodegradables) (Rivada, 2008, p. 25).

En cuanto a estudios referentes a simuladores tenemos:

Drake (2008), sostiene que un proceso de desarrollo de software es la descripcidn de una secuencia
de actividades gue es una guia para un equipo de trabajadores, con el fin de generar un proceso y un
conjunto coherente de productos. El objetivo basico de una simulacion es predecir el costo, mantener

un nivel de calidad y predecir el tiempo de desarrollo (p. 1-3).

SuperPro Designer, es una herramienta de gran utilidad en el uso de programas informaticos aplicados
a lasimulacion y analisis de procesos. Este software proporciona la respuesta esperada en los procesos
industriales en funcién de las modificaciones planteadas en el mismo. A su vez, ésta plataforma
presenta una herramienta de analisis de costes y emisiones, lo que la hace muy versatil en cuanto a
su utilizacion en diferentes asignaturas relacionadas con los procesos fermentativos, ambientales,

energias renovables y de produccién quimica (Cara, Gomez, Martinez, Rosas y Fernandez, s/f., p. 1).
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Tabla 1-2: Detalle de los articulos cientificos analizados

Autor (es) Nombre del Articulo Revista Cddigo DOI
(Afo)
(Séez, Caracterizacién de una Revista
Florez, & cepa nativa de Aspergillus  Universidad:
Cadavid, niger y Evaluacion de la EAFIT
2002) produccion de &cido citrico
(Schuster, On the safety of Appl Microbiol 10.1007/s00253-002-1032-6
Dunn, & Aspergillus Niger- a review Biotechnol
Frisvad,
2002)
(Baker, Aspergillus niger Medical 10.1080/13693780600921037
2006) genomics: Past, presentand Mycology
into the future
(Papagianni, Advances in citric acid Biotecnology 10.1016/j.biotechadv.2007.01.002
2007) fermentation by Advances
Aspergillus niger:
Biochemical aspects,
membrane transport and
modeling
(Mufioz, Acido citrico: compuesto Revista
Séenz, interesante Cientifica de la
Ldpez, Universidad
Cantl, & Auténoma de
Barajas, Coahuila
2014)
(Okewale, Design of Pilot Plant Advances in 10.4236/aces.2015.52016
Igbokwe, &  Packed Column for the Chemical
Babayemi,  Dehydration of Water from  Engineering
2015) Ethanol-Water Mixtures and Science
(Pérez, Ley, Oportunidades de Centro Azucar  ISSN: 22234861
Regla, & produccidn de &cido citrico
Gonzélez, por via fermentativa a
2016) partir de sustratos

azucarados en Cuba

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019



2.3. Bases tedricas

2.3.1. Equipos utilizados en el proceso de produccion de 4cido citrico

2.3.1.1. Tanque de mezclado

Como se puede ver en la Figura 1-2, es un tanque cilindrico vertical con una altura-diametro-liquido,
igual a uno, se utiliza a menudo como punto de base para disefiar los tanques de mezcla. Para la
mezcla y la suspension solida, la relacion dptima de la relacion entre la profundidad del liquido vy el
tanque-didmetro para la potencia minima es usualmente de aproximadamente 0.6 a 0.7.

Un solo impulsor puede funcionar normalmente a coberturas liquidas de 0.5D a 2D (donde D es el
diametro del impulsor). La colocacion de un impulsor se rige mas a menudo por los requisitos de
mezcla durante el "drenaje" (vaciado del recipiente) que por las condiciones 6ptimas del proceso. Los
impulsores de flujo axial multiples tienen menos tendencia a producir patrones de flujo separados -
uno por impulsor- que los impulsores de flujo radial multiples, con el aumento de la viscosidad del
lote, sin embargo, los patrones de flujo que producen se vuelven més radiales, y la tendencia a la
mezcla de zonas aumenta. Si los impulsores de flujo axial estan colocados demasiado cerca entre sf,
pueden comportarse como un solo impulsor mas grande. Cuando esto ocurre hay una disminucion en
la cantidad de potencia extraida por los impulsores y una disminucién en la capacidad de bombeo.

Figura 1-2: Fotografia de almacenamiento del lote

en un tanque de mezclado
Fuente: (Lianhe Chemical Technology Co., 2019)
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Los impulsores de flujo radial deben estar normalmente separados por lo menos 1.5 D, y la cobertura
maés efectiva es de 1/2 a 1 1/2 didmetros del impulsor, dependiendo de los requerimientos para el
movimiento superficial. Si el impulsor estd situado demasiado cerca del fondo del tanque, en
particular con los impulsores de disco, los patrones de flujo tienden a desarrollar un remolino (en la
parte inferior), y la zona de bombeo inferior del impulsor se estrangula considerablemente. Si se
colocan varios impulsores demasiado juntos, existe un punto critico en el que se interrumpe el flujo
entre ellos y los impulsores se comportan como un solo impulsor. Por lo tanto, hay restricciones méas

importantes en la ubicacion del impulsor para lograr resultados satisfactorios.

Normalmente el comportamiento de fondos planos, fondos de platos ASME o tanques cono de poca
profundidad (menos de 15°C) es esencialmente equivalente. Sin embargo, esto no siempre es cierto
para aplicaciones de suspension de sdlidos muy sensibles. Con fondos esféricos o conos profundos,
se puede requerir algin grado adicional de deflectores para evitar remolinos severos en esas areas.
Los tanques cilindricos horizontales se usan cominmente, y se considera cuidadosamente las
distancias entre los impulsores y los componentes del tanque. Pero no hay razon para que los tanques

cilindricos horizontales no puedan utilizarse para una mezcla adecuada.

El flujo axial o el impulsor de flujo radial en los tangues sin deflectores que contienen fluidos de baja
viscosidad tienden a agitarse y producir vartices que casi siempre son indeseables. La instalacion de

deflectores destruye estos vortices y promueve un flujo que conduce a una buena mezcla.

El término deflectores estandar se refiere generalmente a cuatro deflectores verticales en un tanque
cilindrico, cada uno de los cuales esta entre un décimo y un doceavo del didmetro del tanque en
anchura. En la practica normal, hay un espacio entre el deflector y la pared del tanque igual a
aproximadamente un tercio de la anchura del deflector. También se desea mantener los deflectores

fuera del fondo del tanque en la misma cantidad para evitar que los solidos se depositen.
2.3.1.2. Filtro de marco y placa
Como se puede apreciar la Figura 2-2 que consiste en una serie de placas y marcos colocados

alternadamente; las tortas se acumulan dentro del marco. El pafio, tiene la funcién de medio filtrante,

se apoya sobre un material ondulado. Dentro del equipo existen puertos de descarga de purines y
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filtrado que son dirigidos hacia el exterior como desecho 0 como continuacién del proceso de

produccidn respectivamente.

\

Figura 2-2: Fotografia del filtro de placa y marco
Fuente: (Lianhe Chemical Technology Co., 2019)

2.3.1.3. Columna empacada de adsorciéon cromatogréfica

En la Figura 3-2, se tiene una columna empacada de adsorcion, puede ser operada en serie 0 en

paralelo. Hay dos tipos de afluentes para columnas de lecho fijo, flujo descendente y flujo ascendente.

La ventaja de un disefio de flujo descendente es que la adsorcion de compuestos organicos y la
filtracion de sélidos suspendidos se pueden realizar en una sola etapa. Aunque se han utilizado
reactores de lecho fijo de flujo ascendente, se usan mas comunmente lechos de flujo, para disminuir
la posibilidad de acumulacién de material particulado en el fondo del lecho, donde el material
particulado seria dificil de eliminar por lavado posterior. Se pueden emplear ensayos de columnas a
pequefia escala para simular el rendimiento potencial del adsorbente y los resultados obtenidos

extrapolados en el disefio a escala completa (Okewale, Ighokwe, & Babayemi, 2015, p. 153-155).
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Figura 3-2: Fotografia de columna empacada de adsorcion cromatografia
Fuente: (Green Planet Technologies, 2019)

Bajo el flujo continuo del afluente, la zona de adsorcion en equilibrio se desplaza hacia abajo a través
del lecho. La ruptura y el agotamiento se definen como los fendmenos cuando las proporciones de las
concentraciones de efluente a afluente son del 5% y del 95%, respectivamente. Los valores de avance
y agotamiento de las columnas se usan a menudo para evaluar los parametros de adsorcion en sistemas
de adsorcion de columna. La columna empacada puede disefiarse utilizando dos enfoques, un
procedimiento de ampliacién y un enfoque cinético. En ambos enfoques se requiere una curva de
avance de la columna de ensayo, ya sea de laboratorio o piloto, y la columna debe ser lo més grande
posible para minimizar los efectos de pared lateral (Okewale, Ighokwe, & Babayemi, 2015, p. 156).
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2.3.1.4. Sistema de pasteurizacion

En la Figura 4-2, se indica un pasteurizador. La pasteurizacién es un tratamiento térmico

relativamente suave, en el que los alimentos se calientan por debajo de los 100°C.

Figura 4-2: Fotografia de un pasteurizador
Fuente: (GEA Group, 2019)

En los alimentos de bajo contenido de &cido (pH 4.5, por ejemplo, leche) se utiliza para minimizar
los posibles riesgos para la salud de los microorganismos patdgenos y extender la vida util de los
alimentos durante varios dias. En los alimentos &cidos (pH 4.5, por ejemplo, fruto embotellado) se
utiliza para extender la vida atil durante varios meses mediante la destruccion de microorganismos
que deterioran los productos (levaduras 0 mohos) y / o la inactivacion enzimética. En ambos tipos de
alimentos, se producen cambios minimos en las caracteristicas sensoriales o en el valor nutritivo. En
el caso del proceso de produccion de &cido citrico se utiliza para destruir microorganismos que
producen la fermentacion (College of Science & Tecnology, 2017).

2.3.1.5. Fermentador microbiolégico industrial

También conocido como biorreactor, se muestraen la Figura 5-2, es un recipiente especial, disefiado

para soportar el crecimiento de alta concentracién de microorganismos. Debe estar concebido de
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modo que pueda proporcionar el ambiente o condiciones que permitan apoyar el crecimiento de los
microorganismos. Los biorreactores son recipientes cominmente cilindricos con la parte superior
hemisférica y / o el fondo, el tamafio puede ser de algunos litros a varios metros clbicos, y son a
menudo de acero inoxidable. Los tamarfios del biorreactor pueden variar en orden de magnitudes. La
célula microbiana (pocos mm?), un matraz de agitacién (100-1000 ml), un fermentador de laboratorio
(1 - 50 1), una escala piloto (0,3 - 10 m®) a escala de la planta (2 - 500 m®) son todos ejemplos de

biorreactores.

El disefio y modo de operacion de un fermentador depende principalmente de las condiciones de
operacion dptimas requeridas por el microorganismo para la formacién del producto objetivo, el valor
del producto y la escala de produccion. El disefio también tiene en cuenta la inversion de capital y el

costo de funcionamiento.

Los productos de gran volumen y de bajo valor, como las bebidas alcohdlicas, necesitan
fermentadores simples y no necesita condicion aséptica. Los productos de alto valor y bajo volumen
requieren un sistema de operacion mas aséptica. Los biorreactores difieren de los reactores quimicos
convencionales en el sentido de que soportan y controlan entidades. Los organismos biol6gicos, por
su naturaleza, mutaran, lo que puede alterar la bioquimica de la biorreaccién o las propiedades fisicas
del organismo. Analogamente a la catalisis heterogénea, desactivacion o mortalidad y los promotores
0 coenzimas influyen en la cinética de la biorreaccion. Aunque la mayoria de los aspectos
fundamentales de ingenieria y disefio de biorreactores son similares, manteniendo la actividad
biolégica deseada y eliminando o minimizando los efectos indeseados, las actividades a menudo

presentan un mayor reto que los reactores quimicos tradicionales normalmente requieren.

Otras diferencias clave entre los reactores quimicos y los biorreactores son la selectividad y la
velocidad. En biorreactores, una mayor selectividad, es decir, la medida de la capacidad del sistema
para (sobre otros resultados), es de importancia primordial. De hecho, la selectividad es importante
en la produccién de moléculas relativamente complejas tales como antibi6ticos, esteroides, vitaminas,
proteinas y ciertos azlcares y acidos organicos. Con frecuencia, la actividad y la selectividad deseada
se produce en un intervalo sustancialmente menor de condiciones que las presentes en los
convencionales. Ademas, la desactivacién de la biomasa a menudo presenta consecuencias mas

graves que una alteracién quimica.
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El disefio de un fermentador o biorreactor también debe tener en cuenta los aspectos Unicos de los
procesos bioldgicos. Las concentraciones de materiales de partida (sustratos) y productos en la mezcla
de reaccion son frecuentemente bajas; tanto los sustratos como los productos pueden inhibir el
proceso. El crecimiento celular, estructura de las enzimas intracelulares y la formacion del producto
dependen de las necesidades nutricionales (sales, oxigeno) y el mantenimiento de condiciones
biolégicas Optimas (temperatura, concentracién de reactivos y pH) dentro de limites estrechos.
Determinadas sustancias inhibidoras, precursores, productos metabolicos influyen en el mecanismo

de las reacciones y la regulacion intracelular (Jagani, 2010, p. 261- 267).

Figura 5-2: Fotografia de fermentadores microbioldgicos industriales
Fuente: (KINNEK, 2019)

Los microorganismos pueden metabolizar materias primas no convencionales o incluso contaminadas
(celulosa, melaza, aceite mineral, almiddn, aguas residuales, aire de escape, residuos biogénicos), un
proceso que es frecuentemente llevado a cabo en medios altamente no viscosos y no newtonianos. En
contraste con las enzimas aisladas o los catalizadores quimicos, los microorganismos adaptan la
actividad de sus enzimas a las condiciones del proceso. Las mutaciones de los microorganismos
pueden ocurrir bajo condiciones bioldgicas no dptimas. La masa microbiana puede aumentar a
medida que progresa la conversion bioquimica. Efectos tales como el crecimiento en las paredes,
puede ocurrir floculacién o autolisis de microorganismos durante la reaccién. Los biorreactores

continuos a menudo presentan un comportamiento dindmico complicado (Jagani, 2010, p. 269).
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2.3.1.6. Tanque de fondo plano de almacenamiento de lotes

Los tanques de lote, como se muestra en la Figura 6-2, estdn disefiados para aplicaciones en
interiores. Perfecto para sistemas de montaje quimico / mezclador por lotes, asi como muchas otras
aplicaciones. Tanto los soportes de polietileno como los de metal (cuando se utilizan con el adaptador

de soporte vertical) estan disponibles para los tanques de lote verticales.

Figura 6-2: Tanque de fondo plano
Fuente: (SBS Ayrshire Ltd., 2019)

El disefio de los tanques de fondo plano de almacenamiento por lotes, se basa en la determinacion del
volumen total del tanque, puede estar acompafiado de soportes y en dependencia del producto quimico
a ser almacenado tendra puertos para la salida de emisiones o conexiones de tuberias que van hacia

bombas para transportar el liquido a otro lugar de la planta.
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2.3.1.7. Filtro rotatorio convencional/al vacio

En la Figura 7-2, se muestra un filtro rotatorio. La porcidn del cilindro (tambor rotatorio) sumergida
en el canal es sometido al vacio. Una capa de solidos se asienta en el tambor mientras el liquido se
drena a través de tela, ranuras, compartimientos y tuberias al tanque, que recoge el agua filtrada.

En la zona de lavado / secado; se elimina el vacio; las tortas se eliminan por el desguace con un
cuchillo o cuchilla. EI proceso es continuo mientras que el filtro de prensa de placa y marco es un

proceso por lotes.

Figura 7-2: Filtro rotatorio convencional al vacio
Fuente: (Green Planet Technologies, 2019)

Los principios de disefio del filtro rotatorio son los mismos que los utilizados para el filtro prensa de

placas y marcos.

2.3.1.8. Cristalizador continuo

En la Figura 8-2, se muestra un cristalizador. La cristalizacion es uno de los métodos méas antiguos
conocidos para recuperar sélidos de una solucién. Los chinos, por ejemplo, estaban usando la
cristalizacion para recuperar la sal comun del agua hace unos 5000 afios. La perfeccion y la belleza

del cristal que fasciné a las primeras tribus ahora conducen a un producto de alta pureza y apariencia
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atractiva. Para producir cristales de un tamafio uniforme, un producto que tiene buen flujo, manejo,

embalaje y almacenamiento (Castillo, 2012, p. 2-8).

Figura 8-2: Cristalizador continto por evaporacion
Fuente: (HR Engineering Co., 2019)

A menudo se piensa que la cristalizacién es més un arte que una ciencia. Aunque algunos de los
aspectos del arte son necesarios para el control de un cristalizador, el descubrimiento por Miers de la
region meta estable de los saturados ha permitido abordar el crecimiento de los cristales en un tamafio

de una manera cientifica (Mullin, 1972, p. 156-160).

Para producir sélidos cristalinos puros de una manera eficiente, el disefiador del equipo de

cristalizacion toma medidas para asegurar el control de:

v" La formacion de una solucién sobresaturada
v' La aparicion de ndcleos de cristal

v" El crecimiento de los nlcleos hasta el tamario deseado
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La primera consideracion del disefiador del equipo es el control de la formacion de una solucion
saturada. Para ello, es necesario comprender el campo de la sobresaturacién. La tabla de solubilidad
divide el campo de la solucion en dos regiones: la region sub saturada donde la disolucion disolvera
mas del soluto en las condiciones existentes, y la regién sobresaturada. Antes de que Miers
identificara el campo meta estable, se pensd que una solucidn con una concentracion de soluto mayor
que la cantidad de equilibrio formaria inmediatamente nucleos. La investigacion de Miers y las
conclusiones de investigadores subsiguientes determinaron que el campo de la sobresaturacion

consiste en al menos tres regiones poco identificadas (Castillo, 2012, p. 7):

1) Region meta estable - donde el soluto excede la concentracion de equilibrio, se depositara en
cristales existentes, pero no se forman nuevos nucleos.

2) Region intermedia - donde el soluto en exceso de concentracion del equilibrio, se depositara en
los cristales existentes y se forman ndcleos.

3) Regidn sobre saturada o labil, donde los ndcleos se forman espontaneamente desde una solucion

clara.

El disefiador del equipo desea controlar el grado de sobresaturacion de la solucién en la region meta
estable al disefiar un cristalizador discontinuo. En esta regién, donde el crecimiento se produce sélo
en los cristales existentes, todos los cristales tienen el mismo tiempo de crecimiento y se obtiene un

tamario de cristal muy uniforme (Mullin, 1972, p. 162).

Ademas, se debe controlar el grado de sobresaturacion en los limites inferiores del producto
intermedio de la regidn. En la cristalizacién continua, es necesario reemplazar cada cristal eliminado
del proceso con un nuevo nucleo. Las soluciones de la mayoria de los productos quimicos organicos,
por regla general, son de un grado considerablemente mayor de sobresaturacion que los productos
guimicos inorganicos. La formacién de nucleos cristalinos requiere una orientacion definida de las
moléculas en la solucion. Esto requiere la orientacion adecuada de varias moléculas en el momento
de una colision aleatoria. Dado que el niamero de posibles orientaciones aumenta con la creciente
complejidad de la molécula, considerablemente mayor a los grados de sobresaturacion para

soluciones de productos quimicos con moléculas complejas (Castillo, 2012, p. 8).
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Cristalizador por evaporizacion, un cristalizador correctamente disefiado debe resultar en un tiempo
razonablemente largo a intervalos entre salidas limpias, crecimiento uniforme de los cristales y el
recipiente minimo de vaporizacion para reducir el arrastre. Estos objetivos son alcanzados al
mantener la super saturacion muy por debajo del limite superior de la region meta estable en todas
las partes del cristalizador y manteniendo una suspension fluidizada de cristales en el recipiente de
crecimiento de cristales para proporcionar superficie suficiente para la desupersaturacion (Mullin,
1972, p. 165-167).

Disefio de cristalizador, la primera y mas importante informacion requerida es una curva de
solubilidad. Si los datos de solubilidad para la solucion especifica no estan disponibles, se debera
proporcionar informacion que sea al menos representativa. El siguiente conjunto de informacion
requerida son las propiedades fisicas de las soluciones. Estos son viscosidad, calor especifico,
gravedad especifica, punto de ebullicién y conductividad térmica. La disponibilidad de los datos daré
al disefiador la informacion necesaria para hacer una "estimacion” inteligente de los valores de

propiedades fisicas que faltan.

El tercer conjunto de datos incluye las variables establecidas por la planta. Estas son la calidad y la
cantidad de servicios publicos disponibles; composicién, temperatura y cantidad de la solucién; y
finalmente, la tasa de produccién deseada y la calidad (tamafio distribucion) del producto final. Los
datos finales que el disefiador espera para los datos de la planta piloto de las pruebas que €l ha
realizado. Es aqui donde el disefiador determina el nivel de sobresaturacién que la solucion puede
soportar, la superficie de cristal requerida de supersaturacion, el efecto de la nucleacién secundaria y
el tiempo de residencia necesaria para el crecimiento hasta el tamafio deseado. Algunos de estos

valores se miden directamente, mientras que otros estan implicados por mediciones indirectas.

Aunque los principales proveedores de equipos de cristalizacion tienen experiencia y pueden disefiar
a menudo equipos que funcionen satisfactoriamente a partir de la curva de solubilidad y los valores
para las propiedades, todavia es aconsejable llevar a cabo estudios de planta piloto sobre soluciones
de una planta comercial operativa o planta piloto de proceso. La presencia de impurezas, el pH de la
solucién y la solubilidad del producto en la temperatura de funcionamiento tienen un efecto sobre la

velocidad de crecimiento de la pureza. Al ejecutar soluciones comerciales en una planta piloto, el
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disefiador puede detectar problemas que pueden surgir durante el proceso de cristalizacion y posibles

problemas generales del proceso (Castillo, 2012, p. 8).

2.3.1.9. Secador rotatorio

La operacion de secado tiene los siguientes fundamentos:

v Eliminacién de un liquido de un solido / semisélido / liquido para producir un producto sélido por
entrada de energia térmica que causa el cambio de fase (A veces convierte humedad sdlida en
vapor por sublimacion, por ejemplo, liofilizacion con aplicacion de calor).

v Es necesario para fines de conservacion y almacenamiento, reduccién en el costo de transporte,
etc.

v/ Operacion mas comun y diversa con mas de cien tipos de secadores en uso a nivel industrial.

v/ Compite con la destilacion como la operacién mas intensiva en uso de energia.

La operacion de secado basada en la entrada de calor se divide en:

1) Directo (convectivo)
Como se muestra en la Figura 9-2, el medio de secado contacta directamente con el material a secar
y lleva la humedad evaporada hacia el exterior del secador.

2) Indirecto (Contacto, Conduccidn)
Como se muestra en la Figura 10-2, el calor suministrado por el intercambiador de calor, es decir,
el material a secar recibe el calor a través de la pared metélica de un intercambiador de calor, que
por lo general son tubos por los que pasan vapor de agua.

3) Radiante
Vacio o flujo de gas bajo para transportar la humedad evaporada.

4) Microondas o RF

Energia electromagnética absorbida selectivamente por el agua (calentamiento volumétrico).
Tipicamente menos del 50% del calor total suministrado en la mayoria de los secadores directos se

utiliza para la evaporacién. El agua es el disolvente mas comun eliminado en los equipos secadores
(Mujundar, 2016, p. 67).
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Figura 9-2: Secador rotatorio
Fuente: ( (Nonhebel & Moss, 1979)

Entre los criterios de seleccidn de un secador pueden citarse a los siguientes:

v Muchos secadores suelen cumplir especificaciones; por lo tanto, varios secadores pueden hacer
un trabajo determinado en general.

v’ La elecciéon depende del modo de operacion, la forma fisica de la alimentacion y el producto
deshidratado deseado; sensibilidad al calor; requerimientos de calidad; tasa de produccién; si los
disolventes no acuosos estan presentes en la alimentacidn; si el material es toxico / inflamable,
etc.

v" Un criterio clave es que, el secador debe ser capaz de manejar el producto - moverlo desde la
alimentacion hasta la salida.

v’ Laenergia, el medio ambiente, la seguridad y el costo son consideraciones de seleccion.

EXHAUST
GASES

("~ CYLINDER
= ‘ ROTATION \

—
—
s —

DRY
PRODUCT OUT

WET
PRODUCT IN

Figura 10-2: Secador rotatorio indirecto
Fuente: (Nonhebel & Moss, 1979)

En laFigura 11-2, se indica un secador rotatorio. Entre las principales caracteristicas de los secadores
rotatorios se tiene:

v" Movimiento en cascada combinado con transferencia de calor y masa.
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v Gran capital y costos operativos.
v Utilizado en fertilizantes, concentrado farmacéutico, plomo y zinc para fundicién, cemento.

v/ Tamafio de 0,3 a5 m de diametro y 2 a 90 m de longitud.

Figura 11-2: Fotografia de un secador rotatorio
Fuente: (Direct Industry, 2019)

2.4. Beneficiarios directos e indirectos

2.4.1. Beneficiarios directos:

La empresa HETWEN vy sus clientes constituyen los beneficiarios directos de este proyecto técnico,
al obtener el disefio final para la produccion de &cido citrico mediante fermentacion por Aspergillus
niger. Dentro de los beneficiarios directos también se encuentra quién realiza este trabajo técnico,
debido a que los altos costos de los paquetes informéticos utilizados y su dificil accesibilidad
constituyen en muchos de los casos adquirir conocimiento totalmente nuevo, ademas de aplicar los

conocimientos alcanzados en nuestra alma mater.
2.4.2. Beneficiarios indirectos:
Los beneficiarios indirectos estan conformados por estudiantes y personas interesadas en el disefio y

simulacion de procesos de produccidn, puesto gue, este trabajo puede servir como guia en el disefio

y simulacién de otro tipo de procesos muy diferentes.
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CAPITULO 111

3. DISENO DE LA INVESTIGACION

3.1. Métodos y Técnicas

3.1.1. Métodos

Para el desarrollo del presente proyecto se trabajo en forma ordenada y sistematica, se inicié con la
revision de fuentes bibliograficas especificas al tema, como libros, articulos cientificos, paginas web,
para definir conceptos, teorias, condiciones y variables de proceso. Escenario donde se desarrollara
la simulacion del proceso de produccién de acido citrico con el uso de Aspergillus niger, para esto se

empleo el software SuperPro Designer.

Los métodos se consideran herramientas que permiten al investigador desarrollar experimentacién y
establecer los resultados a partir de observaciones, para llevar a cabo una investigacion es necesario
abarcar los métodos deductivo, inductivo y experimental para obtener premisas y crear un juicio de

valor, que daran solucion a problemas propuestos.

3.1.1.1. Método Deductivo

Se considera método deductivo a aquel que toma como base datos tedricos generales validos que se
aplican en casos singulares, para llegar a un correcto disefio del proceso se requiere de revisiones
bibliograficas mediante la cual se pueda establecer el mejor proceso de produccién tomando en cuenta

los requerimientos de materia prima para obtener un producto final de calidad.

Este método se justifica con el uso de materia prima como es la melaza, a la que se le agregan
coadyuvantes que pasan por varias operaciones unitarias y se mezclan con otros aditivos para llegar

al producto final como son los cristales de acido citrico.
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3.1.1.2. Método Inductivo

El dimensionamiento de los equipos para el proceso de produccion de &cido citrico, se bas6é en
fundamentos y principios de Calculos Basicos, Transferencia de Calor y Operaciones Unitarias, lo
gue permitio realizar los calculos necesarios, la determinacién de las variables y condiciones 6ptimas

del proceso con el fin de cumplir con los objetivos propuestos.

3.1.1.3. Método Experimental

Como punto final de la investigacion se utilizé el método experimental, en donde recogiendo las
premisas del método inductivo y deductivo y con el uso del simulador se obtuvo el proceso 6ptimo
para la produccion de &cido citrico: la materia prima es la melaza, el proceso de produccion se
desarrolla en dos secciones: la de fermentacion (glucosa) y la de aislamiento (acido citrico). El
porcentaje de transformacion de materia prima a producto activo (acido citrico), es del 84.53% y del

92.25% respectivamente.

3.1.2. Técnicas

El uso de computadoras con los respectivos paquetes de computo y lenguajes de programacion, han
impactado el trabajo de ingenieria de procesos de manera definitiva. Primero, porque gracias a su
capacidad de almacenamiento de informacion y su velocidad de procesamiento permiten a los
ingenieros resolver problemas méas grandes y complejos en mucho menor tiempo. Por tanto, el trabajo
de ingenieria de procesos se enfoca cada vez mas a actividades de tipo conceptual, como el disefio y
evaluacién de alternativas, la planeacion, la interpretacion e implementacion de la informacién

generada, dejando los calculos rutinarios e iterativos a las computadoras (Altamirano, 2019, p. 3-5).

Los simuladores de proceso son paquetes de cdmputo que contienen programas, bases de datos,
librerias, subrutinas y otras aplicaciones que permiten modelar un proceso. En muchos casos, la
solucién del modelo necesita procedimientos repetitivos, para esto es importante seleccionar
adecuadamente las variables de disefio con el fin de hacer mas eficiente la solucién del problema

(Pérez, Mifio y Llobregat, 2004, p. 56-59).
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El simulador SuperPro Designer tiene una amplia aplicacion en las areas de Ingenieria Quimica,
Ingenieria de Procesos Biotecnoldgicos, Biotecnologia Industrial y Disefio de Biorreactores. Este es
un programa para el disefio integral de procesos bioquimicos, farmacedticos, quimicos, alimentarios,
reciclado, tratamiento y vertido de aguas residuales (Obon, Alacid, Moreno y Fernandez , 2016, p. 4-
7).

SuperPro Designer, es un programa computacional para realizar simulacion de procesos en estado
estacionario. La simulacién permite predecir la operacion de un proceso cuando se han alcanzado
condiciones de estacionalidad, esto facilita el estudio de la sensibilidad del sistema frente a cambios
en los distintos parametros y variables de operacion. De esta manera éstos pueden ser ajustados
usando técnicas de optimizacion para determinar las mejores condiciones operacionales (Designer,
2019, p- 3-9). Para iniciar la simulacién de un proceso en el software, se siguen los pasos que se

indican a continuacion en la Figura 12-3:

Especificacion de
la modalidad de
operacion, esto es
batch o continua.

Generar los
reportes
correspondientes.

Construirel Resolver
diagrama de balances de masa
flujo. y energia.

Iniciar los
Registrar los procesos y definir
componentes. las corrientes de
entrada.

Figura 12-3: Modalidad de trabajo para un

proceso en el simulador
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2. Ingenieria del proyecto

3.2.1. Proceso de disefio y simulacién

El proceso de disefio y simulacion de un proceso de produccion sigue los pasos que se indican en la
Figura 13-3:

26



Generacion de la idea.

Proyeccion de proyecto, planificacion
estratégica.

Desarrollo del proceso.
Evaluacion de alternativas.

Disefo de facilidades, transferencia de
tecnologia y ajuste de los procesos.

Optimizacion del proceso, analisis del
tiempo de los ciclos, programacion de
produccion.

Figura 13-3: Proceso de disefio y simulacion
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

En primer lugar, se inicia con la generacion de ideas sobre el proceso a disefiarse, en este caso la
produccion de &cido citrico por medio de fermentacion, donde se realiza la ingenieria conceptual del
proceso, indicando las etapas, ademas de procesos y operaciones necesarias para cumplir con el
objetivo propuesto. Una vez que se ha definido la ingenieria conceptual, se procede a realizar la
planificacion estratégica del proceso de disefio y posterior simulacion. En segundo lugar, se desarrolla
el proceso de acuerdo a la ingenieria conceptual y se evalla las alternativas, para seleccionar la mas
viable. Posterior a esto, se disefian las facilidades y se realizan los ajustes al proceso, esto se puede
realizar por medio de simulacién, esto nos dard como resultado la ingenieria de detalle. Finalmente,
se procede a optimizar el proceso, analizar los tiempos de los ciclos y se puede programar la

produccidn a llevarse a cabo en la planta disefiada.

3.2.2. Ingenieria Conceptual del Proceso

La ingenieria conceptual sirve para identificar la viabilidad técnica y econdmica del proyecto y
marcard la pauta para el desarrollo de la ingenieria basica y de detalle del proceso. Se basa en un
estudio previo (estudio de viabilidad) y en la definicion de los requerimientos del proyecto (Coll,
2018).
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Los principales conceptos a analizar y estudiar en esta fase para el proceso de produccién son:

v

NI

Productos y capacidad de produccion

Lista preliminar de equipos

Estimacién econémica de la inversion

Descripcidn del proceso de fabricacién y requerimientos de usuario

Plan, diagramas de bloques, flujos de materiales y diagramas de procesos basicos

Luego de definir la ingenieria conceptual, sigue la ingenieria basica y se culmina con la ingenieria

de detalle del proceso. Estas Gltimas se ejecutan cuando se decida construir la planta.

3.2.2.1. Diagrama General del Proceso de Produccion de Acido Citrico

En la Figura 14-3, se indica el diagrama de flujo del proceso. El disefio del proceso debe ser realizado

para obtener 6 914 toneladas de acido citrico por afio en forma cristalina, que es utilizado por la

industria para preservar los alimentos y bebidas, asi como mejorar su sabor.

Melaza Tanque Intercambio Tanque
Mezcla > Filtro > q . I 9 . —» Esterilizacion
almacenamiento iénico almacenamiento
Nutrientes l
Tangue Filtrador
Mezcla »  Esterilizacion » Fermentacion » almacenamiento rotatorio
de fondo plano
. A
Aire
h 4
Compresion de . . .
> paire »  Filtro de aire Neutralizador
Filtrador
rotatorio
Neutralizador
Filtrador
rotatorio
v
Cristalizador N Filtrador N Secador Cristales Acido Citrico

continuo

rotatorio

rotatorio

Figura 14-3: Diagrama de flujo del proceso de produccion de acido citrico

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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La fuente de carbono utilizada para la fermentacién es la melaza, la cual se diluye con agua hasta un
50% de azucares fermentables, en un tanque de mezcla (V-101). EI material particulado suspendido
se remueve por medio de filtracion (PFF-101). Los iones metalicos, particularmente el ion hierro, son
subsecuentemente removidos por una columna cromatografica de intercambio i6nico (C-101) y la
solucion de materia prima purificada se esteriliza con calor en un pasteurizador (ST-101). Los
nutrientes tal como zinc, fuentes de amonio, potasio, fdsforo, magnesio y cobre, son disueltos en agua
(\V-104) y esterilizados al calor (ST-101).

Después de la esterilizacion, los nutrientes y la fuente de carbono se transfieren a un fermentador

(FR-101). La fermentacion ocurre de acuerdo a la siguiente estequiometria de masa:

2(NH,),(50,) + 180CgH1,04 + 12 Nutrientes + 560,
— 16 Biomasa + 30C0, + 154C¢Hg0,,

Reaccion 1

El tiempo de fermentacion es de 5 dias a una temperatura constante de 35°C hasta tener un
rendimiento de reaccion de 99%. El aire necesario para mantener las condiciones aerobias de la
fermentacion se realiza por medio de un compresor (G-101) con una tasa que incrementa
gradualmente desde 0.15 VVM (volumen de aire por volumen de liquido por minuto) a 1.0 VVM. El
agua de enfriamiento remueve el calor producido por el proceso exotérmico y se mantiene la

temperatura constante.

Para satisfacer la demanda de produccion, la fermentacion es llevada a cabo por 7 fermentadores que
operan en modo alternado (fuera de fase). Ademaés, la planta opera todo el dia y un lote de
fermentacion se inicia diariamente y otro se finaliza diariamente. La fermentacién se produce en un
pH de 5.8. Cada fermentador tiene un volumen de 200 m3. Una vez completada la fermentacion, el
caldo se descarga dentro de un tanque de retencion (V-105), el cual actia como un tanque de

regulacion buffer entre el lote que ingresa y la seccion de salida.

El aislamiento del &cido citrico, permite obtener este compuesto de forma pura, y su purificacién
inicia con la remocion de la biomasa por un filtro al vacio rotatorio (RVF-101). Este liquido
clarificado de la fermentacion fluye dentro de un reactor agitado (V-106) donde se afiade
aproximadamente 1 parte de cal hidratada, Ca (OH),, por 2 partes de licor, esto lentamente afiadida

para formar el precipitado de citrato de calcio. La solucién de cal debe ser muy baja en contenido de
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magnesio, puesto que, se deben evitar las pérdidas debidas al citrato de magnesio relativamente
soluble. El citrato de calcio se separa por medio de un segundo filtro rotatorio al vacio (RVF-102) y

el filtrado libre de citrato (Desecho Acuoso-1) se envia a un tanque de coleccidn de desechos.

La torta de citrato de calcio se dirige a otro reactor agitado (V-107), donde se procede a acidificar con
acido sulfarico para formar un precipitado de sulfato de calcio (yeso). Un tercer filtro (RVF-103)
remueve el precipitado de yeso y una solucion de &cido citrico impuro. Es importante controlar el pH
y la temperatura en la precipitacién para maximizar el rendimiento de cido citrico. La solucion
resultante es concentrada y cristalizada usando un cristalizador continuo (CR-101). En caso de que el
producto final requiere de una alta pureza por ejemplo para las aplicaciones farmacéuticas, un
tratamiento con carbon activado remueve los colorantes cristalizados. Ademas, el proceso puede

también contener un intercambiador iénico para remover iones metalicos y otras especies idnicas.
3.2.2.2. ldentificacion de los equipos utilizados en el disefio

A continuacién en la Tabla 2-3, se presentan los equipos utilizados en los procesos involucrados en
la produccidn de é&cido citrico, con sus caracteristicas generales y el modo de operacién, como es: por

lotes o batch, continuos y semicontinuos.

Tabla 2-3: Equipos utilizados en el disefio

Diagrama Descripcién

Almacenamiento de lote y tanque de mezcla

Modo de operacion: Por lotes o Semicontinuo

Por lo general este proceso forma parte de un sistema y permite realizar
= mezclas o almacenamiento de liquidos que requieren ser agitados.

Filtracidn de Placa y Marco

Modo de operacion: Por lotes o Semicontinuo

Este proceso es ampliamente utilizado en la industria quimica, alimentos e
industrias ambientales, presenta la filtracion y formacion de la torta por la
remocién de los sélidos suspendidos desde una lechada.

Cromatografia de adsorcion de lecho empacado

Modo de operacién: Por lotes 0 Semicontinuo

Este proceso se refiere a cualquier tipo de cromatografia de adsorcion, tal
como intercambio io6nico, afinidad, HIC, fases reversas, etc., donde se
encuentra una columna de lecho empacado.

Continua—
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Fuente: SuperPro Designer®

Pasteurizacion

Modo de operacion: Continuo o Semicontinuo

Este proceso representa un pasteurizador y calcula la inactivacion de
microorganismos Yy cinética de degradacion de componentes alimenticios.

Fermentador por lote

Modo de operacion: Por lotes 0 Semicontinuo

Representa la secuencia de operacion en un fermentador, las operaciones
tipicas pero no necesariamente incluyen reacciones de fermentacién como
estequiometria o cinética.

Compresor de Aire

Modo de operacion: Continuo o Semicontinuo

Equipo que permite el transporte de materiales gaseosos mediante
compresion centrifuga.

Filtracion de Aire

Modo de operacién: Continuo o Semicontinuo

Este diagrama representa cualquier filtro de aire, definiendo su costo en
funcion del ingreso de aire y la salida de aire filtrado.

Almacenamiento de Lote en Tanque de Fondo plano

Modo de operacién: Por lotes (Batch) o Semicontinuo

Este equipo permite almacenar productos liquidos, por lo que un sin nimero
de procesos lo utilizan.

Filtro Rotario al Vacio

Modo de operacion: Continuo o Semicontinuo

Este diagrama representa la filtracion con generacion de torta de forma
continua obteniendo altos rendimientos.

Neutralizacion

Modo de operacion: Continuo o Semicontinuo

Este equipo representa la neutralizacion de un compuesto acido o bésico:
Pudiendo especificarse cualquier nimero de reacciones por estequiometria.

Cristalizador Continuo

Modo de operacién: Continuo 0 Semicontinuo

Equipo utilizado para la evaporacién de una capa fina de producto,
provocando la cristalizacion de los compuestos de interés.

Secador Rotatorio

Modo de operacién: Continuo o Semicontinuo

Equipo que maneja una gran eficiencia y es utilizado ampliamente en la
industria quimica y de alimentos. El proceso de secado puede darse
directamente con el uso de una corriente de gas caliente o indirectamente
mediante la utilizacion de vapor en una chaqueta.
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3.2.3. Célculos de ingenieria

3.2.3.1. Almacenamiento de lote y tanque de mezcla

a) Cargaen el tanque

Cantidad
Caudal
Ecuacidén 1. Carga en el tanque

Tiempo de carga =

b) Dimensionamiento del tanque

Vv
~ (Proporcién del volumen de trabajo del recipiente)

Ecuacion 2. Dimensionamiento del tanque
Donde:
V es el volumen del recipiente (m?)
Vw es el volumen al cual trabaja el recipiente y por lo general es el volumen del material que es

procesado por ciclo. (m?)
3.2.3.2. Filtro de placa y marco
a) Dimensionamiento del filtro

Ao Viodo tiquido
Neiclos Jtp
Ecuacion 3. Dimensionamiento del filtro
Donde:
A es el area del filtracion. (m?)
Viodo liquido €S €l volumen del lodo liquido procesado por lote. (m?)
J es el promedio del flujo filtrado.

tp es el tiempo especifico del proceso de filtracion. (s)
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3.2.3.3. Cromatografo de adsorcién de lecho empacado

a) Estimacion del tamafio de la columna

_ Q/n Y, GiF;

|4
C

ODF

Ecuacion 4. Estimacion del tamafio de columna

Donde:

Q es el volumen de material procesado por la columna por tiempo de lote de la planta. (m?)
n es el namero de ciclos por lote.

Ci es la concentracion del componente i en la corriente de alimentacién.

Fi es la fraccién del componente i que se une a la resina.

V es el volumen de la columna. (m?)

k es el numero total de componentes en la corriente de alimentacion.

C es la capacidad de union de la resina.

ODF es el factor de disefio por exceso.

b) Diametro de columna

0.5

Ecuacion 5. Didmetro de la columna
Donde:
D es el diametro de la columna. (m)
V es el volumen de la columna. (m?)

L es la longitud de la columna. (m)
c) Especificaciones del caudal de carga

(Velocidad Lineal)x(Volumen del lecho)
(Altura del Lecho)

Ecuacion 6. Especificaciones del caudal da carga: caudal Absoluto

(Caudal Absoluto) =
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(Caudal Absoluto)
(Volumen del Lecho)

Ecuacion 7. Especificaciones del caudal de carga: Caudal Relativo

(Caudal Relativo) =

3.2.3.4. Pasteurizador
a) Caélculo del &rea de transferencia de calor

P
Uy ATy
Ecuacion 8. Célculo del &rea de transferencia de calor
Donde:
Ay es el area de transferencia de calor. (m?)
Uy es el coeficiente global de transferencia de calor (W m2 K1).
ATwmx €s una diferencia de temperatura media (K), calculada:
(THA,out - TH,iTL) + (THA,in - TH.out)
ln[(THA,out - TH,in)/(THA,in - TH,out)]
ATMx = (TCA,out - TC,in) + (TCA,in - TC,out)
' ln[(TCA,out - TC,in)/(TCA,in - TC,out)]
(TC,in - TF) + (TH,out - TH,in)
2
Ecuacién 9. Calculo de la diferencia de temperatura media

if x = calentador

if x = enfriador

if x =regenerador

Donde:

Te es la corriente de alimentacion del pasteurizador (K)

Tw, ines la temperatura de la corriente que entra en el calentador (temperatura de salida de la corriente
fria del regenerador) (K)

Th,out €S la temperatura de la corriente que sale del calentador (temperatura de pasteurizacion) (K)
Tc,in €S la temperatura de la corriente que entra en el enfriador (temperatura de salida de la corriente
caliente del regenerador) (K)

Tc.out €S la temperatura de la corriente que sale del enfriador (temperatura de salida final) (K)

Thain , THaout Y Tcain, Tcaout denotan las temperaturas de entrada y salida de las corrientes de

calentamiento y enfriamiento, respectivamente (K).
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b) Célculo de la eficiencia de regenerador
R= Ty,in —Tr
Thout — Tk
Ecuacion 10. Eficiencia del regenerador
Donde:
R es la eficiencia del regenerador.
En la actualidad las pasteurizadores tienen una eficiencia de regeneracion entre 94-95% segln la

literatura técnica.

c) Caélculo del diametro de la carcasa de tubos

4
D Qp
TuRe

Ecuacion 11. Célculo del didmetro de la carcasa de tubos
Donde:
D es didmetro de los tubos de la carcasa (m)
Q es el rendimiento volumétrico (m3/s)
p es la densidad del liquido pasteurizado (kg / m3)
u es su viscosidad (Pa.s)

Re es el nimero de Reynolds que corresponde al flujo en la carcasa de tubos
d) Volumen de la carcasa de tubos

0k
n
Ecuacion 12. Calculo del volumen de la carcasa de tubos

4

Donde:
V es el volumen de la carcasa de tubos. (m?)
T es el tiempo de residencia en el (los) tubo (s) de la carcasa. (s)

n es una eficiencia del tubo de la carcasa
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e) Longitud de los tubos de la carcasa
4V
nD?
Ecuacién 13. Célculo de la longitud de los tubos de la carcasa
Donde:
L es la longitud del tubo(s) de lo carcasa (m)
f) Velocidad del liquido a pasteurizar que fluye en el interior

4Q
qu = D2

Ecuacidn 14. Célculo de la velocidad a pasteurizar que fluye en el interior de la carcasa
Donde:

Uwg €s la velocidad del liquido a pasteurizar que fluye en el interior de la carcasa de tubos (m/s)
3.2.3.5. Fermentador

a) Calculo de la reaccién estequiométrica

Fout,k = Fin,k(1 —x)
Ecuacion 15. Calculo de la reaccion estequiométrica fermentador: Flujo masico del componente
después de la reaccidn.
Donde:
Foutk €s flujo masico del componente después de la reaccion. (kg/s)
Fink €s flujo mésico del componente antes de la reaccion. (kg/s)

x es la medida de la reaccién posiblemente ajustada.

A
Fout; = Fin; — Finyx (A—l>
k

Ecuacién 16. Célculo de la reaccion estequiométrica fermentador: Flujo masico después de la
reaccion de cualquier otro componente
Donde:
Fout; es el flujo masico después de la reaccion de cualquier otro componente. (kg/s)
Fin; es el flujo mésico antes de la reaccién de cualquier otro componente. (kg/s)
Fink es el flujo masico antes de la reaccion de cualquier otro componente. (kg/s)
A es el coeficiente estequiométrico.

A es el coeficiente de la componente de limitacion o extension-referencia.
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b) Calculo de la liberacion de calor
Qf = 0.12Q0;
Ecuacion 17. Célculo de la liberacion de calor
Donde:
Qs es la liberacion de calor en kcal/L-h.

Qo2 es la tasa de absorcion de oxigeno en kmol / L-h.
3.2.3.6. Compresor de aire

a) Dimensionamiento del compresor de aire

) AP
Potencia = —

Ecuacion 18. Dimensionamiento del compresor de aire
Donde:
Q es el caudal de flujo volumétrico. (m3/s)
AP es el cambio de presion.

n es la eficiencia incluida el de la bomba y conductor.
3.2.3.7. Filtro de aire

El filtro de aire retiene los so6lidos suspendidos en la corriente del aire por lo que es inapreciable

cualquier variacion.
3.2.3.8. Almacenamiento de lote en tanque de fondo plano

a) Dimensionamiento del tanque de fondo plano
"~ (Proporcién del volumen de trabajo del recipiente)

Ecuacion 19. Dimensionamiento del tanque de fondo plano
Donde:
V es el volumen del recipiente. (m?)
Vw es el volumen al cual trabaja el recipiente y por lo general es el volumen del material que es

procesado por ciclo. (m?)

37



3.2.3.9. Filtro rotatorio al vacio

a) Dimensionamiento del filtro
Ao Viodo tiquido

Ncicios Jtp

Ecuacion 20. Dimensionamiento del filtro

Donde:
A es el area del filtracion. (m?)
Viodo liquido €S €l volumen del lodo liquido procesado por lote. (m?)
J es el promedio del flujo filtrado.

tp es el tiempo especifico del proceso de filtracion. (s)
3.2.3.10. Neutralizador

a) Calculo de la reaccién estequiométrica
Foutx = Finge(1 —x)
Ecuacion 21. Célculo de la reaccion estequiométrica: Flujo masico del componente después de la
reaccion
Donde:
Foutk €s flujo masico del componente después de la reaccion. (kg/s)
Fink €s flujo masico del componente antes de la reaccion. (kg/s)

x es la medida de la reaccién posiblemente ajustada.

A;
Fout; = Fin; — Finyx <A—l>
k

Ecuacidén 22. Célculo de la reaccion estequiométrica: Flujo méasico después de la reaccion de
cualquier otro componente
Donde:
Fout; es el flujo méasico después de la reaccion de cualquier otro componente. (kg/s)
Fin; es el flujo masico antes de la reaccion de cualquier otro componente. (kg/s)
Fink es el flujo masico antes de la reaccion de cualquier otro componente. (kg/s)
A es el coeficiente estequiométrico.

Ay es el coeficiente de la componente de limitacién o extensién-referencia.
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3.2.3.11. Cristalizador continuo

a) Balance de materia y energia del cristalizador
Fz; =Vy; + Lx;
Ecuacion 23. Balance de materia y energia del cristalizador: Flujo molar de alimentacion de la
fraccion molar i
Donde:
F, V, L son flujo molar de alimentacidn, vapor y fase liquida respectivamente.
Zi Vi, Xi son las fracciones molares de los componentes i de cada fase respectivamente.
Las fracciones molares de los componentes i de vapor (yi) y liquido (xi) son relacionadas mediante el
coeficiente K:

_ Y

K;
X

Ecuacion 24. Coeficiente K de relacion de fracciones molares en vapor y liquido

El régimen de calor, Q, para la operacion de evaporacion se calcula sobre la base de un balance
energético global:
FHf +Q = VH, + LH,
Ecuacién 25. Célculo del régimen de calor
Donde:

Hr, Hv y He son las entalpias de las corrientes de alimentacion (F), vapor (V) y liquido (L).

3.2.3.12. Secador rotatorio

El disefio del secador rotatorio se encuentra en base a variables proporcionadas por los fabricantes de
este tipo de equipos. Estas variables tienen como objetivo indicar la superficie de evaporacion del
equipo que esta expresado en kg evap. /m3-h, y esta en funcién de la longitud y el didametro del

secador.

3.2.4. Simulacion

Una vez definida la Ingenieria Conceptual del proceso de produccién de acido citrico y obtenido

los parametros necesarios para el disefio de cada operacion, se procede a interactuar con el simulador,
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ingresando datos y condiciones necesarias de operacion. La simulacion se realiza en base a revisiones
bibliogréaficas de estudios previos similares al proceso. El procedimiento se desarroll6 mediante el

simulador SuperPro Designer v9.0.

3.2.4.1. Disefio y simulacion del proceso de produccion de acido citrico

a) Seleccién de unidades fisicas

El punto de partida es definir las unidades fisicas con las que se trabaja en todo el proceso de
simulacion como se muestra en el Anexo A.

b) Seleccion del tipo de proceso a simularse

Como se indica en el Anexo B, los procesos y operaciones que se ejecutan en el proceso de produccion
de 4cido citrico son mixtas, es decir, tiene operaciones por lotes como los fermentadores, mientras
que el cristalizador opera de forma continua. El proceso tiene contemplado manejar una produccion
de 21.08 ton/ lote, esta cantidad cubre la demanda de acido citrico del mercado nacional. Las
cantidades de agua y melaza que se necesitan son 53.8 ton/lote y 42 ton/lote, respectivamente.

La materia prima (melaza, hidroxido de sodio, agua, cal, sulfato de amonio, &cido sulfurico,
nutrientes) productos (acido citrico) y residuos (biomasa, citrato de calcio, yeso, diéxido de carbono,
impurezas) para el proceso de produccion se reflejan en la Tabla 3-3, mientras que en el Anexo C,
se indica cémo se debe ingresar al simulador estas sustancias de entrada y salida a las operaciones
del proceso.

c) Registro de mezclas

Se registran todas las mezclas de las sustancias que intervienen en la reaccion como es: aire, acido
sulfarico, cal, melaza e hidroxido de sodio; esto se muestra en el Anexo D.

d) Realizacién del diagrama del proceso de produccion del acido citrico

Como se puede observar en el literal 3.2.4.4., donde se presentan todas las operaciones y corrientes
de entrada y salida con sus respectivas codificaciones y nombres. El proceso se separa en dos
secciones:

1) Seccidn de fermentacion (13 operaciones)
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2) Seccion de aislamiento (10 operaciones)

e) Definicion de la secuencia de operaciones del proceso

Para cada proceso involucrado en la produccidn del acido citrico se define la secuencia de operaciones

que intervienen en el proceso, a continuacién, se presenta un ejemplo de la mezcla que se lleva a cabo

en el tanque de almacenamiento de lotes con mezcla o agitacion. La secuencia de operaciones es:

v

v
v
v

Carga de agua

Carga de la fuente de carbdn
Diluido de glucosa al 20%
Transferencia al filtro

En el Anexo E, se indica la secuencia de operaciones. Esto quiere decir, que en primer lugar en el

tanque de almacenamiento se carga agua seguido de la melaza que en este caso es la fuente de carbdn,

se diluye al 20% la glucosa contenida en la melaza y se transfiere al filtro.

De esta forma se procede a definir todas las secuencias de operaciones de todos los procesos que

intervienen en la produccién de acido citrico.

f) Definicion de pardmetros de los equipos

v

<

Se definen los pardmetros de disefio por ejemplo volumen, area, diametro, presion, altura; esto
depende de cada equipo utilizado, como se muestra en el Anexo F.

Se definen los costos de compra de los equipos para el analisis como se muestra en el Anexo G.
Se define las caracteristicas mecanicas como es el tipo de material (acero al carb6n o acero
inoxidable) de los equipos como se muestra en la Anexo H.

Se define los aditivos de cada equipo como se muestra en el Anexo |, para el caso de la columna
de intercambio i6nico se tiene la resina.

g) Programacion de funcionamiento del equipo

v

En el Anexo J, se muestra la manera de programar los equipos para el proceso de produccion de
acido, esto es el tiempo de operacion.

En el Anexo K, se define el rendimiento de los equipos, es decir el flujo total de la corriente
producto final (MP) por lote.

Si es el caso se realizan comentarios como se indica en el Anexo L.
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v" Finalmente se definen las asignaciones, como se muestra en el Anexo M.

v" En el Anexo 14, se indican los ajustes de costos de operacion por seccién del proceso de
produccién.

v' Se define la estequiometria de reaccion en el fermentador, se tiene como reactivos: sulfato de
amonio, glucosa, nutrientes y oxigeno; y como productos: biomasa, didéxido de carbono, acido
citrico y agua; como se indica en el Anexo N.

v Paradeterminar los cuellos de botella se puede visualizar el diagrama correspondiente a la Figura

15-3, que indica el uso de los equipos.

CIP-Skid-1 I
v-101 [
PFF-101 |
v-102 I
c-101 |-
2 v-103 |-
¥ | st O
% V-104 I}
g FR-101 11 I
g_ V-105 —]
E} RDR-101 —
£ | RVF-104 —/
= | crio I
RVF-101 ]
RVF-102 ]
RVF-103 /T
V-106 1
V-107 ]
day 1 2 3 4 5 6 7 8 | o | 1
wk 1 2

Figura 15-3: Diagrama de la ocupacion de equipos

Fuente: SuperPro Designer®

Como se puede observar el fermentador constituye un cuello de botella para el proceso por el tiempo
que ocupa por cada lote que se produce, esto hace que el proceso se vuelva lento y afecte a la
produccidn final.

En el disefio conceptual se necesita instalar un nimero de 7 fermentadores para enfrentar el cuello de

botella del proceso, obteniendo la siguiente carta de control, como se muestra en la Figura 16-3.
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CIP-Skid-1
V-101
PFF-101
V-102
C-101
V-103
ST-101
V-104
FR-101
FR-101b
FR-101c
FR-101d
FR-101e
FR-101f
FR-101g
V-105 :'_ .............. - ............................

V_105b ............................
RDR-101
RVF-104
CR-101
RVF-101
RVF-102
RVF-103
V-106
V-107 .
dy | 1 | 2|3 |4|5]|6| 7|8 |9 |10]11]|12]13]14]15]16]17]18]19

wk 1 2 3

Main Equipment & CIP Skids

Figura 16-3: Diagrama de equipos (7 fermentadores)
Fuente: SuperPro Designer®

Como se puede observar la utilizacion de 7 fermentadores hace posible que no tengamos un cuello
de botella en cada lote, haciendo que el proceso se transforme en un proceso continuo por lote de

produccién.

h) Periodos de tiempo de uso de los equipos

Al observar los periodos de tiempo de uso de los equipos, como se indica en el Anexo O, se puede
ver que el equipo que inicia con el mayor uso es el fermentador, teniendo un 94.4% de uso y un 5.6%
de inactividad, posterior al mismo, se evidencia un porcentaje de uso del 100%. Esto nos indica que
hasta el proceso de fermentacién, todos los equipos tiene un modo de operacion por lote, mientras
que, una vez que ha salido del fermentador el modo de operacién es continuo, teniendo como paso el
tanque de almacenamiento de fondo plano, donde su tiempo de ocupacion es de 52.5%, debido a que

es aqui donde se deposita la corriente de acido citrico después de la fermentacion.
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3.2.4.2. Descripcion del proceso de produccion de acido citrico

Como se observa en la Figura 17-3, el proceso industrial de produccion del &cido citrico esta divido
en dos secciones, la seccion de fermentacion y la seccion de aislamiento. En la primera se encuentran
los procesos necesarios para llevar a cabo la obtencion del acido citrico a partir de la fermentacién de
la melaza utilizando Aspergillus niger. La segunda seccidn del proceso, corresponde a las operaciones
necesarias, para obtener el &cido citrico puro en forma cristalina.

Fermentacion

*Glucosa «Cal
« Agua « Sulfato de amonio « Acido sulfarico
« Nutrientes »Hidréxido de Sodio
* Glucosa
* Aspergillus Niger
Preparacion Aislamiento

Figura 17-3: Secciones del proceso de produccién de acido citrico
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

a) Seccion de Fermentacion

Para la obtencion del &cido citrico mediante fermentacion con Aspergillus niger se utiliza como
materia prima la melaza, la que constituye la fuente de carbono para la fermentacion. La melaza es
diluida, para proceder a remover los solidos suspendidos, ademas de eliminar los iones metéalicos,
especialmente el hierro, y finalmente esterilizarla mediante pasteurizacién con el fin de eliminar todos
los microorganismos que pueda producir otro tipo de compuesto no deseado en la fermentacion. Se
afiade a la melaza sustancias que mejoraran el proceso de fermentacion y vuelve a ser esterilizada

antes de realizarse la fermentacion respectiva.
Una vez preparada la mezcla de melaza y aditivos se procede a realizar la fermentacién en condiciones

aerdbicas mediante indculo de Aspergillus niger hasta obtener el producto final y almacenarlo, para

que posteriormente este producto sea dirigido hacia la seccién de aislamiento.
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b) Seccion de Aislamiento

En el producto final de la fermentacion se procede a eliminar la biomasa, obteniendo un producto
totalmente liquido y sin sélidos. En este producto se elimina los residuos del proceso de fermentacion
mediante precipitacién, obteniéndose finalmente una corriente liquida de acido citrico que por
procesos de cristalizacion y secado se obtiene el producto final, es decir acido citrico en forma

cristalina.

3.2.4.3. Disefio preliminar o basico del proceso de acido citrico

a) Componentes registrados como materia prima y productos

Para realizar el disefio del proceso de produccion de acido citrico se necesita definir todas las

sustancias y compuestos que intervendran en cada una de las operaciones, como se muestra en la

Tabla 3-3.

Tabla 3-3: Materia prima, productos y residuos

Componente Nombre Completo Formula
Sulfato de Amonio Sulfato de Amonio (NH4)2S04
Biomasa Biomasa CH18005No:2
Cristales de Acido Cristales de Acido CeHsO7
Hidroxido de Calcio Hidroxido de Calcio Ca(OH),
Citrato de Calcio Citrato de Calcio CsHs0:Cas
Diéxido de Carbono Diéxido de Carbono CO;
Acido Citrico Acido Citrico CsHsO-
Glucosa Glucosa CsH1206
Yeso Sulfato de Calcio CaSOq
Impurezas Impurezas Impurezas
NFS NFS NFS
Nitrégeno Nitrégeno \P;
Nutrientes Nutrientes Nutrientes
Oxigeno Oxigeno 0,
Hidroxido de Sodio Hidroxido de Sodio NaOH
Acido Sulfarico Acido Sulfarico H,S0,
Agua Agua H.0

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
b) Reacciones involucradas en el proceso de produccion de acido citrico

En este apartado se esquematizan las posibles reacciones que se producen en las operaciones
respectivas del proceso productivo del acido citrico. No se toman en cuenta a hinguna operacion fisica
como el filtrado, almacenamiento y cristalizacion.
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a. Dilucion de glucosa
n Melaza (Clezzoll) + nH,O —- n CeH1206+ N NFS + n H,O

Reaccion 2

b. Intercambio i6nico
n CsH1206 + n Impurezas + n NFS + n HO — n CsH1206 + n NaOH + n H,O

Reaccion 3
c. Fermentacién
n C¢H1206 + N (NH4)2SO4 + n Nutrientes+ n NFS+nH;O +n N2+ n O, —
n CeHgO7+ n CeH1206 + N CH15 Ops No2 + N NFS+ n H,O + n CO»
Reaccion 4

d. Neutralizacion 1
n C¢HgO7+ n CsH1206 + N NFS + n Nutrientes + n (NH4)2SO4+ n CaO + n H,0 —
n C¢HgO7+ n CsH1206 + N NFS + n Nutrientes + n (NH4)2SO4 + n CsHsO7Cas + n Ca(OH); + n H,O
Reaccion 5
e. Neutralizacion 2
n CeHsO7+ n H.SO4+ n CsHs07Caz + n H,O — n CgHgO7+ n CaSO4 + n CeHsO7Caz + n H.O
Reaccion 6
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3.2.4.4. Diagrama del proceso de produccion en la simulacion
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Figura 18-3: Diagrama del proceso de produccion de &cido citrico
Fuente: SuperPro Designer®
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3.2.4.5. Requerimiento de materias primas

a) Datos Generales del Proceso para el calculo

Los calculos de disefio requieren de los datos generales del proceso de produccién de acido citrico,
estos datos son referentes a como opera la planta de produccion y el tiempo de operacion de la misma

como se muestra en la Tabla 4-3.

Tabla 4-3: Datos generales del proceso

Tiempo de Operacion Anual 47.90 Semana
Tasa de Referencia de Unidad de 6914 691.48 kg MP
Tamario del lote 21 081.38 kg MP
Tiempo de preparacion de ingredientes del 199.18 h
Tiempo del ciclo de preparacién de 24.00 h
Numero de lotes por afio 328.00

*MP: Flujo total de la corriente “Producto final”
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

MP corresponde al Flujo Total de la Corriente 'Producto Final', el tiempo de operacion anual, se
encuentra dado en nimero de semanas y su céalculo se efectla de acuerdo al tiempo de operacion de
la planta, cabe mencionar que la planta opera continuamente y las operaciones son una mezcla de
procesos por lote, semicontinuos o continuos. La tasa de referencia de unidad de produccién
corresponde a la cantidad total de acido citrico producido en el tiempo de operacion anual. El tamafio
de lote corresponde a la cantidad de producto final que es producido por lote y se obtendra la

produccidn total del afio al multiplicar esta Gltima por el nimero total de lotes anuales.

b) Requisitos de partida de materia prima por seccion

En los requisitos de materia prima se presenta la seccion de produccion con la respectiva materia
prima de partida como es la glucosa en el caso de la fermentacion y como producto activo al acido
citrico en fase acuosa. Mientras que, la seccidn de aislamiento tiene como materia prima de partida
el &cido citrico producido en la seccion de fermentacion y como producto activo el &cido citrico en

forma de cristales.
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Tabla 5-3: Requisitos de partida de materia prima por seccion

Material de Producto Rendimiento Rendimiento Rendimiento

Seccién Partida Activo Molar Masico Masa Bruta
(%) (%) (%)
Seccién de Glucosa Acido 79.27 84.53 84.53
Cristales
Seccién de Aislamiento Acido Citrico de Acido 92.25 92.25 92.25
Citrico

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

La cantidad necesaria representada en kg/kg, representa el minimo requerido para que los procesos
de produccion se ejecuten de forma eficiente. ElI rendimiento molar, rendimiento masico y
rendimiento de masa bruta, corresponde al porcentaje de transformacion de materia prima a producto

activo mediante los procesos de produccién, como se indican los valores en la Tabla 5-3.

c) Total de materias primas

En un proceso de produccion es importante conocer las cantidades que se utilizan de cada materia

prima que interviene en el proceso de produccion, para poder planificar el stock de las mismas.

Tabla 6-3: Total de materias primas

Material kg/aio kg/lote kg/kg MP
Agua 56 701 804 172 871.354 8.200
Melaza 17 646 400 53 800.000 2.552
Sulfato de Amonio 277 580 846.281 0.040
Nutrientes 1894 077 5774.626 0.274
Nitrogeno 49 204 150.013 0.007
NaOH (1 M) 2617 888 7 981.366 0.379
Aire 123178 744 375 544.952 17.814
Cal (33%) 13 659 737 41 645.539 1.975
H2S04 (10% wiw) 57 628 992 175 698.145 8.334
TOTAL 273 654 427 834 312.276 39.576

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

En la Tabla 6-3, se presenta los kilogramos necesarios de cada materia prima por afio, lote y cantidad

de producto final.
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d) Total de materias primas por seccidn
La necesidad de conocer el total de materia prima por seccion se debe a que cada una de éstas, tiene
sus propias operaciones, las mismas que funcionan en diferentes modos, por lote, semicontinuo y

continuo.

Tabla 7-3: Total de materias primas por seccion

Seccion de Fermentacion

Material kg/afio kg/lote kg/kg MP
Agua 37 361 891 113 908 205 5.403
Melaza 17 646 400 53 800.000 2.552
Sulfato de Amonio 277 580 846.281 0.040
Nutrientes 1894 077 5774.626 0.274
Nitrogeno 49 204 150.013 0.007
NaOH (1 M) 2617888 7 981.366 0.379
Aire 120272316 366 683.890 17.394
TOTAL 180 119 357 549 144.381 26.049
Seccion de Aislamiento
Material kg/afio kg/lote kg/kg MP
Agua 19 339 913 58 963.150 2.797
Aire 2906 428 8 861.062 0.420
Cal (33%) 13 659 737 51 863.403 1.975
H2SO04 (10% wiw) 57 628 992 175 698.145 8.334
TOTAL 93535 070 285 167.895 13.527

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Como se puede observar en la Tabla 7-3, la mayor cantidad de materias primas a ser utilizadas es en
la seccion de fermentacion y en menor cantidad en el proceso de aislamiento, esto es debido a que,
las materias primas que ingresan al proceso de produccion son en primer lugar acondicionadas y
preparadas para efectuar la fermentacion, en todos estos proceso se elimina impurezas y sustancias

gue no son necesarias para efectuar cada una de las operaciones.

3.2.4.6. Balance general de masa del proceso de produccion de &cido citrico

En el balance general de compuestos se presentan cada una de las sustancias quimicas, impurezas y

nutrientes que intervienen en todo el proceso de produccion, como se muestra en la Tabla 8-3.
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Tabla 8-3: Balance general de compuestos (kg/afio)

Componente Inicial Entrada Salida Final Entrada-salida
Sulfato de Amonio 0 277 580 180 720 0 96 860
Biomasa 0 0 774 882 0 - 774 882
Cristales de Acido 0 0 7 020529 0 -7 020529
Hidréxido de Calcio 0 4507 713 214 653 0 4 293 060
Citrato de Calcio 0 0 239710 0 -239710
Diéxido de Carbono 0 0 1484 904 290 -1485194
Acido Citrico 0 0 252 929 0 - 252 929
Glucosa 0 8823 200 105 778 0 8717 422
Yeso 0 0 9 568 826 0 - 9568 826
Impurezas 0 176 464 176 464 0 0
NFS 0 3,529,280 3529280 0 0
Nitrégeno 262 048 94 618 361 94663602 218818 -2012
Nutrientes 0 1894 077 1312916 0 581 161
Oxigeno 79 553 28 709 364 25950 948 65 884 2772084
Hidréxido de Sodio 0 100 527 100 527 0 0
Acido Sulfarico 0 5762 899 221 650 0 5541 249
Agua 0 125354737 129864399 0 - 4509 662
TOTAL 341601 273754202 273777515 284993 33295

(-) el valor negativo representa el producto obtenido
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

La melaza en este balance se encuentra representada como glucosa e impurezas, también se presencia

un componente NFS, el cual es Nitrdgeno, Fésforo y Azufre que se utilizan para efectuar la

fermentacion.
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3.2.4.7. Balance de masa de procesos

A continuacidn, se muestran los balances de masa correspondientes a las operaciones del proceso.

F d Melaza
uente ge XGlucosa= 53800 kg/lote

carbono

Agua

NH20= 42000 Mezcla

ke/lote Mezclador >
HNGlucosa= 26900 kg/lote
Klmpureza= 538 kg/lote

XNFS= 10760 kg/lote
XH20= 96302 kg/lote

Agua de dilucion

MNH20= 38700
kue/lote

Figura 19-3: Balance de masa en el tanque mezclador (V-101)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

XGlucosa= 54,03 kg/lote

XImpureza= 484 .20 kg/lote
Torta XNF5=21.61 kg/lote

MNH20= 193 43 kg/lote

Mezcla
> Filtrado
XN Glucosa= 26900 ke/lote Filtro >
Xlmpureza= 538 kg/lote XGlucosa= 26845 .96 kg/lote
XNF$= 10760 kg/lote Xlmpureza= 53.8 kg/lote
X H20= 96302 kg/lote XNFS= 10738.38 kg/lote
XH20=96108.50 kg/lote

Figura 20-3: Balance de masa en el filtro de placa y marco (PFF-101)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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Filtrado

X Glucosa= 26845 .96 kg/lote
X Impureza= 53.8 kg/lote

Tanque de
almacenamiento

Cantidad
almacenada

P
=

XGlucosa= 26845 96 kg/lote
Klmpureza= 53.8 kg/lote

XNFS= 10738.38 ke/lote
X H20= 96108.56 kg/lote

XNFS= 10738.38 kg/lote
XH20= 96108.56 ke/lote

Figura 21-3: Balance de masa en el tanque de almacenamiento (V-102)

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Agua lavado

Reactivo buffer

L4

NNaOH= 3661 kg/lote

Cantidad almacenada

-

NGlucosa= 26845 .96 kg/lote]
XImpureza= 53.8 kg/lote

XNFS= 10738.38 kg/lote

Columna intercambio
ionico

XH20= 3580.606 kg/lote

Producto intercambio

X Glucoss= 2684595 kg/lote
XNF&= 10738.38 kg/lote
NH20= 9610856 kg/lote

Flujo desechos

XH20= 96108.56 kg/lote

Klmpureza= 53.8 kg/lote

XMNaOH= 140.59 kg/lote
XH20= 710732 kg/lote

Figura 22-3: Balance de masa en la columna de intercambio idnico
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Purga

Producto intercambio

KMitrogeno= 93 28 ky/lote

XOxigeno= 2831 kg/lote

N Glucosa= 26845.95 kg/lote
HNNFS= 10738.38 kg/lote
XH20=96108.50 kg/lote

Tanque de
almacenamiento con
agitacion

Flujo desechos

XGlucosa= 26843 95 kg/lote

XNNFS= 10738.38 kg/lote
XMH20=96108.50 kg/lote

Figura 23-3: Balance de masa en el tanque de almacenamiento con agitacion (V-103)

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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Cantidad
almacenada Pasteurizado: 13369292 ka/lote
» Pasteurizador >
X Glucosa= 26845 95 kg/lote XGlucosa= 26845 95 ky/lote
MMNFS= 1073838 kellote XNFs= 1073838 kg/lote
XH20= 96108.56 ke/lote XH20= 96108.56 kg/lote

Figura 24-3: Balance de masa en el pasteurizador (ST-101)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

X Nitrogeno= 1930 kg/lote
Puroa | % Oxigeno= 5.86 kg/lote

Entrada Salida producto |
> Tanque de mezcla >
X Sulfato de amonio= 846.28kg/lote NSulfato de amonio= 846.28kg/lote
X Otras sales= 5774.62 kg/lote XOtras sales= 5377402 kg/lote
MH20=21337.52 kg/lote NH20=21337.52 kg/lote

Figura 25-3: Balance de masa en el tanque de almacenamiento (\V-104)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Salida producto | Pasteurizado: 27958.43 ke/lote
g Pasteurizador 2 >
X Sulfato de amonio= 846.28kg/lote XSulfato de amonio= 846.28kg/lote
X Otras sales= 5774.602 kg/lote XOtras sales= 3774.62 kg/lote
NH20=21337.52 kg/lote XH20= 21337.52 kg/lote

Figura 26-3: Balance de masa en el pasteurizador 2 (ST-101)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Alre Aire comprimido

Compresor de aire >
M Aire= 428142.27 kg/lote XNitrogeno= 275172.84 kg/lote
XOxigeno= 8353714 kg/lote

Figura 27-3: Balance de masa en el compresor de aire (G-101)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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Aire comprimido Aire Filtrado

™ Filtracién de aire >
X Nitrdgeno= 27517284 kg/lote X Nitrogeno= 275172.84 kg/lote
X Oxigeno= 83537.14 kg/lote X Oxigeno= 8353714 kg/lote

Figura 28-3: Balance de masa en el filtro de aire (AF-102)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

XGlucosa= 26845.95 kg/lote
XNFS= 1073838 kg/lote

XH20= 96108 .56 ko/lot
Pasteurizado 1 ’ o0 kerlote

Pasteurizado 2

Salida de gas

Y

XSulfato de amonio= 846.28kg/lote »
MNOtras sales= 5774.62 kg/lote XNitrogeno= 275448.78 kg/lote
XH20= 21337.52 ky/lote NOxigeno= 89460.88 kg/lote

XC02=7530847 kg/lote
o Fermentador
Aire Filtrado

Salida producto 2

kL

itrézena= 275 e/
i;::s;f::;; ;;':'.?ligl?uhzllime NSulfato de amonio= 550.97/lote
- - XBiomasa= 2362 .44 kg/lote
XAcido citrico= 22738.53 kg/lote

NGlucosa= 26845 kg/lote
XNNFS= 1073838 kg/lote
XNutrientes= 400279 kg/lote
XH20= 124828.62 kg/lote

Figura 29-3: Balance de masa en el fermentador (FR-101)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

XNitrogeno= 126.63 ka/lote
Purga 4 KOxigeno= 38 44 kg/lote

Salida producto 2 Salida producto 3= 19923420 kg/lote

> Tangue de mezcla -

X Sulfato de amonio= 550.97/lote NSulfato de amonio= 550.97/lote

XBiomasa= 236244 kg/lote XNBiomasa= 2362 .44 kg/lote

X Acido citrico= 22738.53 kg/lote XAcido citrico= 2273853 kg/lote

X Glucosa= 268.45 kg/lote XGlucosa= 268,45 kg/lote

MNNFS= 10738,38 kg/lote XNFS= 1073838 kg/lote

X Nutrientes= 4002,79 kg/lote XNutrientes= 4002.79 kg/lote

NH20= 124828.62 ky/lote XH20= 124828.62 kg/lote

Figura 30-3: Balance de masa en el tanque de almacenamiento (V-105)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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XBiomasa= 2306244 kg/lote

Biomasa XAgua= 1401528 kg/lote
Aoua= 9546 45ko/|
Agua= 9546.45kg/lote Filtrado 1
AAgua= 3546.45kg/lote Elim:maciﬁn de XSulfato de amonic= 550.97/lote
biomasa XAcido citrico= 22738.53 kg/lote
Salida producto 3= 199234.20 ke/lote NGlucosa= 26845 kg/lote
XNFS= 10738.38 kg/lote
KMNutrientes= 4002.79 kg/lote
XSulfato de amonio= 550.97/lote XH20= 12035989 kg/lote

XBiomasa= 2362 44 kg/lote
XAcido citrico= 22738.53 kg/lote
KGlucosa= 26845 kg/lote
XNFS= 10738.38 kg/lote
XMutrientes= 400279 kg/lote
NH20= 124828.62 kg/lote

Figura 31-3: Balance de masa en el filtro rotatorio al vacio (RVF-101)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Cal Meutralizado |
o -
XCal=41645.53 kg/lote Precipitacién de XSulfato de amonio= 550.97/lote
producto XHidroxidoCa= 654.42 kg/lote
Filtrado 1 Xacido citrico= 113,69 kg/lote
XCitratoCa= 2935034 kg/lote
XGlucosa= 26845 ky/lote
X Sulfato de amonio= 550.97/lote XNF5= 10738.38 kg/lote
X Acido citrico= 22738.53 kg/lote XMNutrientes= 4002.79 kg/lote
XN Glucosa= 26845 kg/lote XH20= 154628.73 ke/lote

XNNF5= 1073838 kg/lote
XN Nutrientes= 400279 kg/lote
XNH20= 12035989 kg/lote

Figura 32-3: Balance de masa en el tanque de precipitacién (V-106)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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X AcSulfurico= 175698.14 kg/lote

Agua de
lavado

NCitratoCa= 2870334 kg/lote
NAgua= 12047 45 kg/lote

Agua

XNAgua= 24304 22

Neutralizado |

X Sulfato de amonio= 550,97/ lote

Recuperacion de
producto 1

Desechos acuosos |

XN HidroxidoCa= 654.42 kg/lote
X Acido citrico= 113.69 kg/lote
N CitratoCa= 29350.34 kg/lote
X Glucosa= 268 45 kg/lote
XNFS= 1073838 kg/lote

N Nutrientes= 4002.79 kg/lote
XNH20= 154628.73 ke/lote

-
o

XSulfato de amonio= 550.97/lote
XHidroxidoCa= 654,42 kg/lote
XNAcido citrico= 113.69 kg/lote
NCitratoCa= 587 kg/lote
XNGlucosa= 268 45 kg/lote
XNFS= 10738.38 kg/lote
XMutrientes= 4002.79 kg/lote
XH20= 154628.73 kg/lote

Figura 33-3: Balance de masa en el filtro rotatorio al vacio (RVF-102)

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Acido sulfirico

Agua de lavado

N CitratoCa= 28763 34 kg/lote

Formacion de yveso

Meutralizado 2= 269585 46 kg/lote

P

X Agua= 14991 59 kg/lote

L

NAcCitrico= 22061 48 kg/lote
NCitratoCa= 143.81 kg/lote
XNYeso= 23425.68 kg/lote
XNAcSulfurico= 675,76 kg/lote
XH20= 170175.78 kg/lote

Figura 34-3: Balance de masa en el tanque de formacion de yeso (V-107)

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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) XacCitrico= 220.61 kg/lote
Yeso | Xyeso= 22254.40 kg/lote
XH20= 9632.14 kg/lote

Agua 5 Filtrado 2= 193995 .95 kg/lote

-
:

X Agua= 1162058 kg/lote Eliminacion de yeso X AcCitrico= 21840 86 ko/lote
XCitratoCa= 143.81 ke/lote
NYeso= 1171.28 kg/lote
NAcSulfirico= 675,76 kg/lote
NH20= 172164.21 kg/lote

Neutralizado 2= 269585 46 kg/lote

NagCitrico= 22061 .48 kg/lote
XNCitratoCa= 143,81 kg/lote
XYeso= 2342568 kg/lote
XNAcSulfurico= 675.76 kg/lote
XH20=170175.78 kg/lote

Figura 35-3: Balance de masa en el filtro rotatorio al vacio (RVF--103)
Realizado por: Guadalupe, Marfa, 2019

) XH20=806082.10 kg/lote
Vapor de agua

Filtrado 2= 195995 95 kg,-"lut:: Cristales de producto= 109913 83 kg/lote
XAcCitrico=21840.86 kg/lote Cristalizador NAcCitrico= 436,81 kg/lote
XN CitratoCa= 143.81 kg/lote XCristalesAcCitrico= 21404.05 kg/lote
XYeso= 1171.28 ky/lote XCitrawoCa= 143,81 kg/lote
X AcSulfurico= 675.76 kg/lote XYeso= 1171.28 kg/lote
XH20= 172164.21 kg/lote XAcSulfirico= 675.76 kg/lote
XH20= 86082.10 kg/lote

Figura 36-3: Balance de masa en el cristalizador (CR-101)
Realizado por: Guadalupe, Marfa, 2019
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Torta XCristalesCa= 20975 .96
kg/lote

Agua b Desechos acuosos 2

XAgua= 16802.17 Recuperacién de

lucto 2 NacCitrico= 436.81 kg/lote
producta

XCristalesAcCitrico= 428.08 kg/lote
Cristales de producto= 109913 83 ko/lote XCitratoCa= 143.81 kg/lote
X¥eso= 1171.28 kg/lote
XAcSulfurico= 675,76 kg/lote
XH20= 90607 .53 kg/lote

XAcCitrico= 436,81 kg/lote
MCristalesAcCitrico= 2 1404.05 kg/lote
XCitratoCa= 143 81 kg/lote

Xyeso= 117128 kg/lote
NAcSulfurico= 675.76 kg/lote

XH20= 8608210 kg/lote

Figura 37-3: Balance de masa en el filtro rotatorio (RVF-104)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

XNitrogeno= 6797 47 kg/lote
HNOmwigeno=2063.58 kg/lote

Emisiones | v\ vua= 886106 ka/lote

Torta

L

¥ |
X CristalesCa= 2097596 Producto final

ke/lote

-

Secador rotatorio XCristalesCa= 21081.38 keg/lote
XH20= 105 .40 kg/lote

Adre= 8861.06 kg/lote

¥

Figura 38-3: Balance de masa en el secador rotatorio (RDR-101)
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2.4.8. Condiciones y variables 6ptimas de operacion

En las tablas a continuacion se muestran las condiciones y variables 6ptimas de operacion
(temperatura, presiéon, flujo mésico y flujo volumétrico), para cada equipo del proceso de produccién
de &cido citrico.
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a) Tanque de mezcla (V-101)

Tabla 9-3: Condiciones y variables de operacion para el tanque de mezcla V-101

Flujos Entrada Salida
Condiciones Fuente de
Nariables carbono Agua l-a Agual-b Mezclado 1
Temperatura (°C) 25 25
Presion (atm) 1 3.25
Flujo masico (kg/lote) 53 800 42 000 38 700 134 500
Flujo volumétrico (m?%/lote) 23.148 42 38.7 103.84

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

b) Filtro PFF-101

Tabla 10-3: Condiciones y variables de operacion del filtro PFF-101

Flujos Entrada Salida

- Torta de
Cond'|C|ones Mezclado 1 filtracion Filtrado 1
/Variables
Temperatura (°C) 25 25
Presion (atm) 3.25 3.25
Flujo masico (kg/lote) 134 500 753.285 133 746.71
Flujo volumétrico (m®%/lote) 103.84 0.69 103.15

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

¢) Tangue de almacenamiento V-102

Tabla 11-3: Condiciones y variables de operacion en el tanque de

almacenamiento V-102

Flujos

Condiciones
[Variables

Temperatura (°C)

Presion (atm)

Flujo masico (kg/lote)
Flujo volumétrico (m?/lote)

Entrada Salida
Torta de
filtracion Filtrado 1 Almacenado 1
25 25
3.25 3.20
753.285 133 746.71 133 746.71
0.69 103.15 103.15

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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d) Columna de intercambio i6nico C-101

Tabla 12-3: Condiciones y variables de operacion en la columna de intercambio i6nico C-101

Flujos Entrada Salida

Producto Desechos
Almacenado Reactivo Lavado intercambio

Condiciones

/Variables . buffer

Temperatura (°C) 25 25

Presion (atm) 3.20 1 1

Flujo mésico (kg/lote) 133 746.71 366.25 3586.66 13369291 7301.72
Flujo volumétrico (m?/lote) 103.15 3.58 3.58 103.10 7.22

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

e) Tangue de almacenamiento V-103

Tabla 13-3: Condiciones y variables de operacion en el tanque de almacenamiento V-103

Flujos Entrada Salida
dici Producto

Con JICIONES intercambio Almacenado 2 Purga 1l
/Variables

Temperatura (°C) 25 25

Presion (atm) 1 1

Flujo maésico (kg/lote) 133692.91 133692.91 121.60
Flujo volumétrico (m*/lote) 103.10 103.10 103.10

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

f) Pasteurizador ST-101

Tabla 14-3: Condiciones y variables de operacion en el pasteurizador ST-101

Flujos Entrada Salida
Con(_jiciones Almacenado 2  Pasteurizado
/Variables 1
Temperatura (°C) 25 35
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 133692.91 133692.91
Flujo volumétrico (m?/lote) 103.10 103.10

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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g) Tanque de mezcla V-104

Tabla 15-3: Condiciones y variables de operacion en el tangue de mezcla V-104

Flujos Entrada Salida

Salida

Condici Sulfato de Purga2  producto
ondiclones amonio Otrassales Agua?2 1

/Variables
Temperatura (°C) 25 25
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 846.28 577472  21337.52 25.16 27 958.43
Flujo volumétrico (m?/lote) 0.47 5.77 21.33 21.88 27.59

Realizado por: Guadalupe, Marfa, 2019

h) Pasteurizador 2

Tabla 16-3: Condiciones y variables de operacion en el pasteurizador ST-102

Flujos Entrada Salida
Condiciones Salida producto 1 Pasteurizado 2
/Variables
Temperatura (°C) 25 35
Presion (atm) 1 1
Flujo maésico (kg/lote) 27 958.43 27 958.43
Flujo volumétrico (m?/lote) 27.59 27.59

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

i) Compresor de aire

Tabla 17-3: Condiciones y variables de operacion en el compresor de aire

Flujos Entrada Salida
Condiciones Aire Aire comprimido
/Variables
Temperatura (°C) 25 40
Presion (atm) 1 2.97
Flujo masico (kg/lote) 358 709.98 358 709.98
Flujo volumétrico (m?/lote) 304 205.201 107 422.32

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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j) Filtro de aire AF-102

Tabla 18-3: Condiciones y variables de

operacion en el Filtro de aire AF-102

Flujos Entrada Salida
Condiciones NVariables Aire comprimido Aire filtrado
Temperatura (°C) 40 40
Presion (atm) 2.97 2.97
Flujo masico (kg/lote) 358 709.98 358 709.98
Flujo volumétrico (m*/lote) 107 422.32 107 422.32
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
k) Fermentador
Tabla 19-3: Condiciones y variables de operacion en el fermentador FR-101
Entrada Salida
Flujos
Pasteurizado  Pasteurizado Aire Gas Salida
- 1 2 filtrado producto 2
Condiciones
[Variables
Temperatura 35 40 20 35
(°C)
Presion (atm) 1 2.97 1
Flujo masico 133 692.15 27 958.43 358 355185.96  165490.32
(kg/lote) 709.98
Flujo 103.11 27.59 107 295501.75 137.94
volumétrico 422.32
(m¥/lote)

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

I) Filtro de aire AF-102

Tabla 20-3: Condiciones y variables de operacion en el filtro de aire AF-102

Flujos Entrada Salida
Condiciones Nariables Aire comprimido Aire filtrado
Temperatura (°C) 20 20
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 355 185.96 355 185.96
Flujo volumétrico (m?/lote) 295 501.75 295 501.75

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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m) Tanque de almacenamiento V-105

Tabla 21-3: Condiciones y variables de operacion en el tanque de almacenamiento V-105

Flujos Entrada Salida
Condiciones /Variables Salida producto 2 Salida producto 3 Purga 4
Temperatura (°C) 35 35
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 165 490.32 165 490.32 165.07
Flujo volumétrico (m?*/lote) 137.94 137.94 144.64

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

n) Filtro rotatorio al vacié RVF-101

Tabla 22-3: Condiciones y variables de operacion en el filtro rotatorio al vacio RVF-101

Flujos Entrada Salida
Condiciones /Variables prggﬂgg 3 Agua 3 Blomasa Filtrado 1
Temperatura (°C) 35 25 34.33
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 165 490.32 9 546.45 16 377.72 158
659.04
Flujo volumétrico (m?/lote) 137.94 9.54 16.26 131.22

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

0) Tangue de mezcla V-106

Tabla 23-3: Condiciones y variables de operacion en el tanque de mezcla V-106

Flujos Entrada Salida
Condi_ciones Cal Filtrado1 Neutralizado Purga5
/Variables 1
Temperatura (°C) 25 34.33 50 25
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 41 64553 158 659.04 200 307.82
Flujo volumétrico (m?/lote) 33.80 131.22 192.21

Realizado por: Guadalupe, Marfa, 2019
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p) Filtro rotatorio al vacio V-106

Tabla 24-3: Condiciones y variables de operacién en el filtro rotatorio al vacio V-106

Flujos Entrada Salida

Condiciones /Variables Neutralizado Agua4  Aguade Desechos

1 lavado acuosos
Temperatura (°C) 50 25 46.70
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 200 307.82 24 304.22 40810.79 183801.24
Flujo volumétrico (m?/lote) 192.21 24.30 40.81 175.70

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

q) Tanque de mezcla V-107

Tabla 25-3: Condiciones y variables de operacion en el tanque de mezcla V-107

Entrada Salida

Condiciones /\Variab Agua de Acido Purga6 Neutralizado

lavado sulfurico 2
Temperatura (°C) 46.70 25 25 35
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 40810.79 175698.14 216 482.53
Flujo volumétrico (m?/lote) 40.81 175.69 183.95

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

r) Filtro rotatorio al vacio RVF-103

Tabla 26-3: Condiciones y variables de operacion en el filtro rotatorio al vacio RVF-103

Flujos Entrada Salida
Con(_jiciones Agua 5 Neutralizado  Filtrado 2 Yeso
/Variables 2
Temperatura (°C) 25 35 34.38
Presion (atm) 1 1
Flujo mésico (kg/lote) 11 620.58 216 482.53 195 995.94 32 107.16
Flujo volumétrico (m*/lote) 11.62 183.95 176.32 19.25

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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s) Cristalizador CR-101

Tabla 27-3: Condiciones y variables de operacion en el cristalizador CR-101

Flujos Entrada Salida
. . Filtrado 2 Vapor de agua Cristales de
Condiciones /Variables producto
Temperatura (°C) 34.38 100 15
Presion (atm) 1 1
Flujo mésico (kg/lote) 195 995.94 86 082.108 109 913.83
Flujo volumétrico (m?/lote) 176.32 86.08 101.34

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

t) Filtro rotatorio al vacio RVF-104

Tabla 28-3: Condiciones y variables de operacion en el filtro rotatorio al vacio RVF-104

Flujos Entrada Salida
Condiciones /Variables Agua 6 Crl)’lrs(;tghestge Torta ;isggg: ;
Temperatura (°C) 25 15 16.32
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 13 491.89 109913.83 2994243  93463.29
Flujo volumétrico (m?/lote) 13.49 101.34 22.57 92.26

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

u) Secador rotatorio RDR-101

Tabla 29-3: Condiciones y variables en el secador rotatorio RDR-101

Entrada Salida
Condiciones /Variabig Torta Aire 2 Emisiones  Producto final
Temperatura (°C) 16.32 25 110
Presion (atm) 1 1
Flujo masico (kg/lote) 29942.43 861.06 17722.12 21 081.37
Flujo volumétrico (m?/lote) 22.57 7 514.65 25114.79 3616.58

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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3.2.5. Impacto ambiental del proceso de produccion

La Tabla 30- 3 corresponde al impacto ambiental, presenta los calculos de la cantidad de compuestos
gue son considerados como residuos o desechos, los cuales son necesarios para tener una idea del tipo
de tratamientos que se podria utilizar para disminuir los impactos ambientales generados por su
presencia.

Las cantidades que se presentan estan agrupadas de acuerdo al estado fisico en el cual se descargan,
como es el caso de liquidos y emisiones. Ademads, aunque en este caso no se evidencia la

contaminacion por sustancias organicas, se presenta este grupo por la importancia de su control.

3.2.5.1. Cantidades generadas de residuos acuosos

Tabla 30-3: Impacto ambiental del proceso de produccion: Residuos acuosos

Componente kg/kg MP kg/lote kg/aio %
Sulfato de Amonio 0.026 550.976 180 720 0.18
Biomasa 0.112 2 362.445 774 882 0.75
Cristales de Acido Citrico 0.020 428.081 140 411 0.14
Hidroxido de Calcio 0.031 654.430 214 653 0.21
Citrato de Calcio 0.035 730.824 239710 0.23
Acido Citrico 0.026 550.510 180 567 0.18
Glucosa 0.015 322.493 105778 0.10
Yeso 0.056 1171.284 384181 0.37
Impurezas 0.026 538.000 176 464 0.17
NFS 0.510 10 760.000 3529 280 3.42
Nutrientes 0.190 4 002.792 1312916 1.27
Hidroxido de Sodio 0.015 306.484 100 527 0.10
Acido Sulfdrico 0.032 675.762 221 650 0.22
Agua 13.815 291 247.320 95529 121 92.66
TOTAL 14.909 314 301.400 103190859 100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2.5.2. Cantidades generadas de residuos organicos

En la Tabla 31-3 se muestra la cantidad de residuos organicos: por produccién final, por lote, por

afio y en porcentaje.
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Tabla 31-3: Impacto ambiental del proceso de produccién: Residuos organicos

Componente kg/kg MP kg/lote kg/ano %
TOTAL 0.000 0
C. Residuos Sélidos

Componente kg/kg MP kg/lote kg/afo %
Acido Citrico 0.010 220.615 72,362 0.69
Yeso 1.056 22 254.400 7299443 69.31
Agua 0.457 9632.149 3159345 30.00
TOTAL 1.523 32107.164 10531150  100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2.5.3. Cantidades generadas de emisiones

Las emisiones que se generan en el proceso de produccion de acido citrico se muestran en la Tabla
32-3.
Tabla 32-3: Impacto ambiental del proceso de produccién: Emisiones

Componente kg/kg MP kg/lote kg/afio %
Nitrégeno 0.011 239.222 78 465 0.28
Oxigeno 0.003 72.623 23820 0.08
Agua 4.083 86 082.108 28 234 932 99.64
TOTAL 4.098 86 393.954 28337217  100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2.5.4. Cantidades generadas de total de residuos

Tabla 33-3: Total de residuos

Componente kg/kg MP kg/lote kg/afio %
Sulfato de Amonio 0.026 550.976 180720 0.13
Biomasa 0.112 2 362.445 774882 0.55
Cristales de Acido 0.020 428.081 140411 0.10
Hidréxido de Calcio 0.031 654.430 214 653 0.15
Citrato de Calcio 0.035 730.824 239710 0.17
Acido Citrico 0.037 771125 252929 0.18
Glucosa 0.015 322.493 105 778 0.07
Yeso 1.111 23425.684 7683624 5.41
Impurezas 0.026 538.000 176 464 0.12
NFS 0.510 10760.000 3529280 2.49
Nitrégeno 0.011 239.222 78 465 0.06
Nutrientes 0.190 4002.792 1312916 0.92
Hidréxido de Sodio 0.015 306.484 100 527 0.07
Acido Sulfdrico 0.032 675.762 221 650 0.16
Agua 18.356 386 961.577126 923 397 89.41
TOTAL 20.530 432 802.519141 959 226 100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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Son los residuos liquidos los que se descargan en una mayor cantidad, como se observa en la Tabla
33-3. Se puede evidenciar que el grupo de emisiones aunque su porcentaje de descarga es alto, no
representa problema debido a que corresponde solamente al aire que ingresa para los procesos de
produccién respectivamente. Los residuos sélidos corresponden a las tortas resultantes de los

procesos de filtracion.

3.2.6. Estimacion de costos de las operaciones del proyecto

Al ser un proyecto industrial real, la estimacion se realizara con el uso de reportes de estimacion de
costos, los que estan basados en precios FOB, y proporcionan costos de forma precisa en comparacion
a cualquier otro tipo de metodologia conocida. En el numeral 3.2.7.1.Requerimientos de equipos
utilizados en el proceso de produccién, se presenta los costos estimados de acuerdo a lo expuesto en

este apartado.
3.2.6.1. Calculo de costos de la columna empacada de intercambio i6nico
La estimacion de costos de la columna empacada de intercambio i6nico se encuentra en funcion del

diametro interno y la altura del empaque, tal como se observa en la Figura 39- 3, la altura de la

columna es de 2 m (6 pies), lo que define un costo de $150 000.

Packed Column
150 psig
Purchased Equipment Cost
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2 20000 - —

__% ID=1.5 feet
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10,000 _L— D=1 foot
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Packed Height, Feet

Figura 39-3: Curva de costos para la Columna empacada
Fuente: (DOE/NETL-2002/1169, 2017)
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3.2.6.2. Calculo de costos de cristalizador por evaporacion

La estimacion de costos de un cristalizador por evaporacién, puede darse por la estimacion de costos
de los evaporadores, los cuales estan en funcion de la disposicién de los tubos de transferencia de
calor, mismos que, pueden estar vertical u horizontalmente colocados. Ademas, de la superficie de
contacto, la misma que en este caso se encuentra en pies cuadrados como se observa en la Figura 40-

3, para un area de aproximadamente 250 m?,

Evaporators
Purchased Equipment Cost
1,000,000 -
- |
Standard Vertical Tube L o
- —
L /
¥ 100,000 ~ -
.g. :
Q tandard-Horizontat-Tuhe
—
3
©
£
g
a2 10,000
1,000 + =
10 100 1,000 10,000
Area, Square Feet

Figura 40-3: Curva de costos para el cristalizador por evaporacion
Fuente: (DOE/NETL-2002/1169, 2017)

3.2.6.3. Calculo de costos de compresor centrifugo

El costo del compresor centrifugo se estima en funcién de la presion de descarga y la capacidad, dada

en pies cubicos por minuto, como se muestra en la Figura 41-3.
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Centrifugal Compressor
Purchased Equipment Cost
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Figura 41-3: Curva de costos para los compresores centrifugos
Fuente: (DOE/NETL-2002/1169, 2017)

3.2.6.4. Célculo de costos de tanques de almacenamiento

La estimacidn de costos de los tanques de almacenamiento se realiza en funcién de su capacidad, la
misma que, se encuentra expresada en galones. Ademas, se toma en consideracion el tipo de cubierta
gue posee el tanque objeto de estudio, tal como se presenta en la Figura 42-3. Acorde al volumen de

los tanques que se usan en el proceso los costos varian como se muestra en la Tabla 34-3.

Floating/Cone Roof Tanks
Purchased Equipment Cost
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Figura 42-3: Curva de costos para los tanques de almacenamiento
Fuente: (DOE/NETL-2002/1169, 2017)
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3.2.6.5. Calculo de costo de agitadores

La estimacion de los agitadores que son parte de los tanques de almacenamiento se realiza en funcién
de la potencia expresada en caballos de fuerza (Hp), como se muestra en la Figura 43-3.

Agitator
Purchased Equipment Cost

100,000

10,000 -

Purchased Cost, $

1,000

1 10 100 1,000
Driver Power, Horsepower

Figura 43-3: Curva de costos para los agitadores
Fuente: (DOE/NETL-2002/1169, 2017)

3.2.6.6. Calculo de costos de los filtros

La estimacidn de los costos de los filtros se realiza de acuerdo al tipo de filtro, como se puede observar

en la Figura 44-3, para el filtro de placa y marco (PFF-101) acorde a sus especificaciones el costo es
de $145 000.

Filter
Purchased Equipment Cost

1,000,000

ATate & Frame filtejr

100,000 = =T

uoup rFic Tite

10,000 ]

Purchased Cost, $

1,000 =]

100

1 10 100 1,000 10,000
Cartridge and Tubular - Flow Rate, Cubic Feet per Minute;
Plate and Frame - Frame Capacity, Cubic Feet;
Drum - Surface Area, Square Feet

Figura 44-3: Curva de costos para los filtros
Fuente: (DOE/NETL-2002/1169, 2017)
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3.2.6.7. Calculo de costos de secadores

Los costos de secadores se estiman en funcion del area y el tipo de contacto como se observa en la

Figura 45-3. El secador que el proceso requiere tiene un area de 44.08 m2, con un costo de $292 000.

Dryer
Purchased Equipment Cost
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Figura 45-3: Curva de costos para los secadores
Fuente: (DOE/NETL-2002/1169, 2017)

3.2.7. Requerimientos de tecnologia, equipos y maquinaria
3.2.7.1. Requerimientos de equipos utilizados en el proceso de produccion
Cada uno de los equipos que intervienen en el disefio del proceso de produccidon de &cido citrico deben

cumplir con caracteristicas especificas y de acuerdo a ellas, varian los costos de compra, como se

muestra en la Tabla 34-3.
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Tabla 34-3: Requerimientos de equipos utilizados en el proceso de produccion

- . Costo de la
orbre  Tipo Undaes SN, Tomate, - et e oy
99 P ($/Unidad)
V-101  Tanque de 1 0/0 150.00 m® CS 240 000
V-104  Tanque de 1 0/0 3300 m? cs 151 000
FR-101 Fermentador 1 0/6 200.00 m3 SS316 351 000
AF-101 Filtro de Aire 1 0/0  12312573.18 I/h cs 49 000
V-105 Tanque de fondo 1 0/1 200.00 m?3 CS 160 000
Filtro de
RVF-101  Rotacion al 1 0/0 2042 m? cs 123 000
\/arin
G-101  Sompresor 1 0/0 63149 kw  CS 795 000
Centrifugo
AF-102  Filtro de Aire 1 0/0 447593024 I/ cs 22 000
CR-101 Cristalizador 1 0/0 4898  md cS 355 000
Filtro de
RVF-104  Rotacién al 1 0/0 1315  m? cs 103 000
RDR- Secador 1 0/0 4408 m?  SS316 292 000
pFF-101 Tltro de Placasy ) 0/0 12895 m?  SS316 145 000
Marcos
PBA
C-101 Columna 1 0/0 1.79 mé  SS316 150 000
Cromatografica
Filtro de
RVF-102  Rotacion al 1 0/0 3607 m? csS 154 000
\/Aanin
Filtro de
RVF-103  Rotacion al 1 0/0 2745  m? csS 138 000
V-102  Tanque de 1 0/0 150.00 m3  SS316 240000
V-103  Tanque de 1 0/0 150.00 m®  SS316 240 000
V-106  Neutralizador 1 0/0 18.23 m3 CS 87 000
V-107 Neutralizador 1 0/0 5.67 m3 CS 62 000
ST-101  Pasteurizador 1 0/0 1288776 I/h  SS316 193 000

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

En la tabla se observa que aunque existe un conjunto de equipos, su diferencia radica en el tamafio o
la capacidad de los mismos, con lo que se ve afectado directamente los costos de compra. Otra
caracteristica importante corresponde a los materiales de construccion, los mismos que, estan
expresados en normativa internacional, teniendo asi el CS (por sus siglas en inglés “Carbon Steel”)
el cual representa el acero al carbonoy SS316 (por sus siglas en inglés “Stainless Steel 316”) el cual

representa al material de Acero Inoxidable Tipo 316, que cumple con caracteristicas especificas.
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3.2.7.2. Especificaciones de los equipos utilizados en la planta de acido citrico

Las caracteristicas de los equipos, son esenciales para determinar los costos en base a éstas. El tamafio
de los equipos que se utilizan en el proceso de produccion de acido citrico se calcula o establece por
el disefiador, esto en relacién a la funcion del equipo. EI nimero de unidades esta establecido de
acuerdo al cumplimiento de todas las caracteristicas especificas de cada uno. Esta aclaracion se la
realiza porque existe por ejemplo varios tangues de mezcla, que estan agrupados como un solo equipo,
esto es debido a que especialmente la capacidad es el punto de diferencia entre todos y sobre la cual

se realizan calculos de otras caracteristicas.

En la tabla de caracteristicas de equipos se presentan el nimero de equipos que se encuentran en
espera y el namero de unidades alternadas, en este disefio no presentan valores superiores a cero,
porgue el célculo se lo realiza para la produccidn en linea y sin tener dos 0 mas equipos trabajando

simultaneamente.

Los factores de instalacién, mantenimiento y asignacién de costos se encuentran en funcién del
porcentaje de la inversidn total que requiere cada equipo para ser instalado, realizar su mantenimiento

y asignar sus costos respectivamente.

La tasa de uso representa el tiempo en el cual el equipo se encuentra trabajando en el proceso de
produccién y esta dada en $/equipo-h, que quiere decir, el costo de utilizacion en dolares por cada

hora de un equipo especifico.

El material de construccion esta en funcion de las caracteristicas de los productos a ser obtenidos que
el o los disefiadores han definido previamente al disefio. El costo de compra esta dado en precios FOB
y el afio de referencia es el afio 2012 de acuerdo a las tablas y datos obtenidos para equipos

industriales.
Desde la caracteristica de capacidad variable de volumen en m?3, las demés caracteristicas sub

siguientes corresponden a variables de disefio de cada uno de los equipos, los cuales difieren de

acuerdo al tipo de equipo.
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3.2.7.3. Especificaciones técnicas de tanques de mezcla

Tabla 35-3: Caracteristicas técnicas de los tanques de mezcla

V-101 (Tanque de mezcla)

El tamafio del equipo es establecido por el

Ndmero de Unidades 1.00

Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Ndmero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacion 0.30

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS
Costo de Compra (Modelo definido por 240 000.00 $/Unidad
Volumen 150.00 m?3
Diametro 3.99 m
Altura 11.98 m
Presion de Disefio 1.50 atm

V-102 (Tanque de mezcla)

El tamafio del equipo es establecido por el

Ndmero de Unidades 1.00

Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Ndmero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacion 0.30

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion SS316
Costo de Compra (Modelo definido por 240 000.000 $/Unidad
Volumen 150.00 m?3
Diametro 3.99 m
Altura 11.98 m
Presion de Disefio 1.50 atm

V-103 (Tanque de mezcla)

El tamafio del equipo es establecido por el

disefiador

Numero de Unidades 1.00

Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Numero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacion 0.30

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h

Continua—
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Material de Construccion

SS316

Costo de Compra (Modelo definido por 240 000.000 $/Unidad
Volumen 150.00 m?3
Diametro 3.99 m
Altura 11.98 m
Presion de Disefio 1.50 atm
V-104 (Tanque de mezcla)
El tamafio del equipo es establecido por el
Numero de Unidades 1.00
Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00
Numero de Unidades Alternadas 0.00
Factor de Instalacién 0.50
Factor de Mantenimiento 0.10
Factor de asignacion de costos 1.00
Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS
Costo de Compra (Modelo definido por 151 000.000 $/Unidad
Volumen 33.00 m?3
Diadmetro 2.41 m
Altura 7.23 m
Presion de Disefio 1.50 Bar
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
3.2.7.4. Especificaciones técnicas de fermentadores
Tabla 36-3: Caracteristicas técnicas de los fermentadores
FR-101 (Fermentador)
El tamafio del equipo es establecido por el
Numero de Unidades 1.00
Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00
Numero de Unidades Alternadas 6.00
Factor de Instalacion 0.20
Factor de Mantenimiento 0.10
Factor de asignacion de costos 1.00
Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion SS316
Costo de Compra (Modelo definido por 351 000.00 $/Unidad
Volumen 200.00 m?3
Diametro 4.39 m
Altura 13.18 m
Presion de Disefio 1.50 atm

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019



3.2.7.5. Especificaciones técnicas de filtros de aire

Tabla 37-3: Caracteristicas técnicas de los filtros de aire

AF-101 (Filtro de Aire)

Tamaiio de equipo fue calculado

Numero de Unidades 1.00

NUmero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Numero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacion 0.50

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CSs
Cost_o de compra (sistema modelo para el filtro 49 000.00 $/Unidad
de aire)

Rendimiento Nominal 12 312 573.17 I/h

Uso: Entrada de Aire

AF-102 (Filtro de Aire)

Tamaiio de equipo fue calculado

Numero de Unidades 1.00

NUmero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Numero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacion 0.50

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacién de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CSs
Costo de compra (sistema modelo para el filtro 22 000.00 $/Unidad
Rendimiento Nominal 4 475 930.23 I/h

Uso: Entrada de Aire

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2.7.6. Especificaciones técnicas de tanques de almacenamiento de fondo plano

Tabla 38-3: Caracteristicas técnicas de los tanques de fondo plano

V-105 (Tanque de fondo plano)

El tamafio del equipo es establecido por el

Numero de Unidades 1.00
Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00
Numero de Unidades Alternadas 1.00
Factor de Instalacién 0.50
Factor de Mantenimiento 0.10

Continua—
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Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS
Costo de Compra (Modelo definido por 160 000.000 $/Unidad
Volumen 200.00 m?
Diametro 4.39 m
Altura 13.18 m
Presion de Disefio 1.50 atm

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2.7.7. Especificaciones técnicas de filtros al vacio giratorios

Tabla 39-3: Caracteristicas técnicas de los filtros al vacio giratorios

RVF-101 (Filtro al vacio giratorio)

Tamafio de equipo fue calculado

Ndmero de Unidades 1.00

Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Numero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacidon 0.50

Factor de Mantenimiento 0.15

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS

Costo de Compra (sistema modelo para para
Filtro Rotatorio al Vacio)

Area del Filtro 20.42 m2

123 000.00 $/Unidad

RVF-102 (Filtro al vacio giratorio)

Tamafio de equipo fue calculado

Numero de Unidades 1.00

Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00

NUmero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacion 0.50

Factor de Mantenimiento 0.15

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CSs
Costo de Compra (sistema modelo para para

Filtro Rotatorio al Vacio 154 000.00 $/Unidad
Filter)

Avrea del Filtro 36.07 m?

RVF-103 (Filtro al vacio giratorio)

Tamafio de equipo fue calculado
NUmero de Unidades 1.00
Continta—
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NUmero de Unidades en espera (Standby) 0.00

NUmero de Unidades Alternadas 0.00
Factor de Instalacion 0.50
Factor de Mantenimiento 0.15
Factor de asignacion de costos 1.00
Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS
Costo de Compra (sistema modelo para para .
Filtro Rotatorio al Vacio Filter) 138000.00 $/Unidad
Area del Filtro 27.45 m2
RVF-104 (Filtro al vacio giratorio)
Tamafio de equipo fue calculado
Numero de Unidades 1.00
Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00
NUmero de Unidades Alternadas 0.00
Factor de Instalacion 0.50
Factor de Mantenimiento 0.15
Factor de asignacién de costos 1.00
Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS
Costo de Compra (sistema modelo para para 103 000.00 $/Unidad
Filtro Rotatorio al Vacio Filter)
Area del Filtro 13.15 m?
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
3.2.7.8. Especificaciones técnicas de compresores centrifugos
Tabla 40-3: Caracteristicas técnicas de los compresores centrifugos
G-101 (Compresor Centrifugo)
Tamafio de equipo fue calculado
NUmero de Unidades 1.00
NUmero de Unidades en espera (Standby) 0.00
Numero de Unidades Alternadas 0.00
Factor de Instalacion 0.50
Factor de Mantenimiento 0.10
Factor de asignacion de costos 1.00
Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS
Costo de Compra’(5|stema modelo para 295 000.00 $/Unidad
Compresor Centrifugo)
Potencia 631.49 kw

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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3.2.7.9. Especificaciones técnicas del cristalizador

Tabla 41-3: Caracteristicas técnicas del cristalizador

CR-101 (Cristalizador)

Tamafrio de equipo fue calculado

Numero de Unidades 1.00
NUmero de Unidades en espera (Standby) 0.00
Numero de Unidades Alternadas 0.00
Factor de Instalacion 0.30
Factor de Mantenimiento 0.10
Factor de asignacion de costos 1.00
Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CSs
Co_sto Qe Compra (sistema modelo para el 355 000.000 $/Unidad
Cristalizador)
Volumen 48.98 m?
Diametro 2.92 m
Altura 7.30 m
Presion de Disefio 1.50 Atm
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
3.2.7.10. Especificaciones técnicas de secador rotatorio
Tabla 42-3: Caracteristicas técnicas del secador rotatorio
RDR-101 (Secador Rotatorio)
Tamafio de equipo fue calculado
NUmero de Unidades 1.00
Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00
Numero de Unidades Alternadas 0.00
Factor de Instalacion 0.50
Factor de Mantenimiento 0.10
Factor de asignacion de costos 1.00
Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion SS316
Costo de Compra (sistema modelo para Secador .
Rotatorio) 292 000.000 $/Unidad
Diametro del Tambor 1.68 m
Longitud del Tambor 8.38 m
Capacidad de Secado 369.21 kag/h

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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3.2.7.11. Especificaciones técnicas de filtro de placas y marcos

Tabla 43-3: Caracteristicas técnicas de los filtros de placas y marcos

PFF-101 (Filtro de placas y marcos)

Tamafio de equipo fue calculado

Ndmero de Unidades 1.00

NUmero de Unidades en espera 0.00

Ndmero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacién 0.50

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion SS316
Purchase Cost (set by user) 145 000.00 $/Unidad
Area del Filtro 128.94 m2

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2.7.12. Especificaciones técnicas de PBA Columna Cromatografica

Tabla 44-3: Caracteristicas técnicas de la columna cromatografia

C-101 (PBA Columna Cromatografica)

Tamario de equipo fue calculado

Ndmero de Unidades 1.00

NUmero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Ndmero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacién 0.05

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion SS316
Purchase Cost (set by user) 150 000.00 $/Unidad
Unidad de Costo de Consumible: Resina 2.00 $/
Costo de Eliminacion de Consumible: 0.00 $/l
Diametro de Columna 1.07 m
Altura de Relleno 2.00 m
Altura de Columna 2.00 m
Volumen del relleno 1.79 m3
Volumen de Columna 1.79 m3

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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3.2.7.13. Especificaciones técnicas de neutralizador

Tabla 45-3: Caracteristicas técnicas del neutralizador

V-106 (Neutralizador)

Tamafio de equipo fue calculado

Ndmero de Unidades 1.00

Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Ndmero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacién 0.20

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS
Costo de Compra (sistema modelo para 87 000.00 $/Unidad
Volumen 18.23 m?
Diametro 2.10 m
Altura 5.25 m
Presion de Disefio 1.50 atm

V-107 (Neutralizador)

Tamafio de equipo fue calculado

Ndmero de Unidades 1.00

NUmero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Ndmero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacién 0.20

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion CS
Costo de Compra (sistema modelo para 62 000.00 $/Unidad
Volumen 5.67 m3
Diametro 1.42 m
Altura 3.56 m
Presion de Disefio 1.50 atm

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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3.2.7.14. Especificaciones técnicas del pasteurizador

Tabla 46-3: Caracteristicas técnicas del pasteurizador

ST-101 (Pasteurizador)
Tamafio de equipo fue calculado

NUmero de Unidades 1.00

Numero de Unidades en espera (Standby) 0.00

Numero de Unidades Alternadas 0.00

Factor de Instalacion 0.50

Factor de Mantenimiento 0.10

Factor de asignacion de costos 1.00

Tasa de uso 100.00 $/equipo-h
Tasa de disponibilidad 100.00 $/h
Material de Construccion SS316
Costo de Compra (sistema modelo para 193 000.00 $/Unidad
Rendimiento Nominal 12 887.76 I/h
Longitud de tubo de sujecion 95.81 m
Diametro de tubo de sujecién 9.85 cm
Area de transferencia de calor del 82.10 m?
Area de Transferencia del Enfriador 104.91 m?
Area de Transferencia del Regenerador 2.47 m?

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.2.7.15. Aditivos de equipos

Los aditivos de los equipos pueden ser lubricantes, productos de limpieza entre otros y estos pueden

ser 0 no necesarios para el funcionamiento del equipo especifico.

En el caso del proceso de produccion de acido citrico se ha definido un solo aditivo que corresponde
a la resina de intercambio i6nico utilizada en la PBA columna cromatogréfica, en la cual el consumo

es de 1793.33 litros y la frecuencia de su reemplazo es cada doscientos ciclos.

3.3. Anélisis Econémico del Proyecto

3.3.1. Base de costos

Los resultados de los costos presentados en esta seccidn se encuentran en base a costos del afio 2012,

en funcidn al afio de los costos encontrados en bibliografia y proveedores de equipos. Ademas, los

costos se encuentran expresados en dolares y en precios FOB (Free On Board).
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3.3.2. Resumen de costos

En este apartado se presenta el resumen de costos de toda la planta de produccion de acido citrico,

para lo cual cada item tiene un valor y se encuentra expresado en sus unidades respectivamente.

Tabla 47-3: Resumen de costos

Inversion Total de Capital 31 460 000 $
Costo de Operacion 31 460 000 $/afio
Costo neto de Operacion 11 605 000 $/afio
Ingresos 13 829 000 $/afio
Tasa de Costo Base Anual 6914691 kg MP/afio
Costo unitario de Produccion 1.68 $/kg MP
Costo neto de Produccion Unitaria 1.68 $/kg MP
Ingresos de Produccién Unitaria 2.00 $/kg MP
Margen Bruto 16.09 %
Retorno sobre la inversion 11.28 %
Tiempo de retribucion 8.86 Afios
TIR (Después de Impuestos) 8.05 %
VAN (con 8.0% Intereses) 165 000 $

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

En la Tabla 47-3, el flujo total de la corriente de producto final esté& representado por MP, mientras
gue el TIR corresponde a la Tasa Interna de Retorno que se refiere a la rentabilidad que genera un
proyecto determinado cuando sus flujos de caja son periddicos. EI VAN es el valor actual neto, que

es el calculo a valor presente, el dinero que una inversion generara en el futuro.

3.3.3. Costos FOB de acuerdo a las especificaciones de los equipos

En la Tabla 48-3, se presenta los costos por unidad y el costo total de los equipos, los mismos que,
se encuentran como costos FOB. En este proceso de produccidn se utiliza una sola unidad por equipo,
por lo que se observa el mismo costo de la unidad que el costo total, con la excepcion del fermentador,
donde, el costo unitario y costo total son diferentes, debido a que este tipo de plantas utilizan mas de
un fermentador, en este caso 7 fermentadores, en funcion a que el proceso de fermentacion es por
lotes y la produccidn es continua, convirtiendo a los fermentadores en el cuello de botella del proceso

de produccion.
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Tabla 48-3: Costos FOB de equipos

Unidad Costo

Nombre Descripcion Costo ($)
$)

AF-101 Filtro de Aire 49 000 49 000
Tasa de rendimiento= 12 312 573.17

AF-102 Filtro de Aire 22 000 22000
Tasa de rendimiento= 4 475 930.23

C-101 PBA Columna Cromatografica 150 000 150 000
Volumen de la Columna= 1.79 m?

CR-101 Cristalizador 355 000 355000
Volumen del recipiente= 48.98 m3

FR-101 Fermentador 351 000 2 457000
Volumen del recipiente= 200.00 m?

G-101 Compresor Centrifugo 795 000 795 000
Potencia del compresor= 631.49 kW

PFF-101  Filtro de placas y marcos 145 000 145 000
Area del Filtro= 128.94 m?

RDR-101  Secador Rotatorio 292 000 292 000
Area de Secado= 44.08 m?

RVF-101  Filtro al vacio giratorio 123000 123 000
Area del Filtro= 20.42 m?

RVF-102  Filtro al vacio giratorio 154 000 154 000
Area del Filtro= 36.07 m?

RVF-103  Filtro al vacio giratorio 138 000 138 000
Area del Filtro= 27.45 m?

RVF-104  Filtro al vacio giratorio 103 000 103 000
Area del Filtro= 13.15 m?

ST-101 Pasteurizador 193 000 193 000
Tasa de rendimiento= 12 887.76 I/h

V-101 Tanque de mezcla 240 000 240 000
Volumen del recipiente= 150.00 m?

V-102 Tanque de mezcla 240 000 240 000
Volumen del recipiente= 150.00 m3

V-103 Tanque de mezcla 240 000 240 000
Volumen del recipiente= 150.00 m3

V-104 Tanque de mezcla 151 000 151 000
Volumen del recipiente= 33.00 m?3

V-105 Tanque de fondo plano 160 000 320 000
Volumen del recipiente= 200.00 m?

V-106 Neutralizador 87 000 87 000
Volumen del recipiente= 18.23 m?

V-107 Neutralizador 62 000 62 000
Volumen del recipiente= 5.67 m?
Equipo no listado 702 000

TOTAL 7018 000

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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3.3.4. Resumen de estimacion de capital fijo

3.3.4.1. Costos directos de la planta total

Los costos directos de la planta de produccion corresponden a los costos asociados directamente con
la produccion de &cido citrico, tomando en consideracion que la Tabla 49-3, presenta los costos

directos de la planta total con relacion al capital fijo necesario para su instalacién.

Tabla 49-3: Costos directos de la planta (TPDC)

1. Costo de Compra de Equipos 7 018 000
2. Instalacion 2 445 000
3. Proceso de Tuberias 2 105 000
4. Instrumentacion 1404 000
5. Aislamiento 211 000
6. Eléctrico 702 000
7. Edificios 1 404 000
8. Mejora 1 053 000
9. Facilidades Auxiliares 702 000
TPDC 17 042 000

Realizado por: Guadalupe, Marfa, 2019

3.3.4.2. Costos indirectos de la planta total

Los costos indirectos relacionados al proceso de produccion de &cido citrico corresponden a los costos

que no estan relacionados directamente con el proceso de produccion.

Tabla 50-3: Costos indirectos de la planta (TPIC)

10. Ingenieria 3408 000
11. Construccion 5112 000
TPIC 8 521 000

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Se puede observar en la Tabla 50-3 de costos indirectos que los costos correspondientes a ingenieria
son elevados, esto es debido a que el calculo corresponde a toda la ingenieria de los procesos de
produccion por ejemplo, disefio de tuberias, dimensionamiento de la planta, cartografia, estudios
ambientales, asesoria contable y financiera entre otros. Ademas de que se debe indicar que los costos

reflejados se encuentran calculados en funcion de precios estandar.
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3.3.4.3. Costo de la Planta Total

Una vez que se ha obtenido los costos directos e indirectos se procede a calcular los costos totales de
planta de produccién de acido citrico, lo cual no es mas que el resultado de la suma de costos directos

e indirectos, como se muestra en la Tabla 51-3.

Tabla 51-3: Costo total de la planta

TPDC 17 042 000
TPIC 8 521 000
COSTO TOTAL (TPC) 25 562 000

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.3.4.4. Honorarios de contratistas y contingencias

En la Tabla 52-3, se muestran los costos referentes a honorarios de contratistas, estan calculados de
acuerdo a tablas, mientras que, los costos referentes a contingencias corresponden al 10% del costo

total de la planta de produccion de &cido citrico.

Tabla 52-3: Honorarios de contratistas y contingencias

12. Tarifa de contratistas 1278 000
13. Contingencias 2 556 000
Costos por honorarios y contingencias 3834 000

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.3.4.5. Costo de Capital Fijo Directo

Una vez determinado los costos totales directos e indirectos y los costos por honorarios de contratistas
y contingencias, se procede a realizar la suma de los mismos para obtener como resultado el costo de

capital fijo directo, como se muestra en la Tabla 53-3.

Tabla 53-3: Costo de Capital Fijo Directo (DFC = TPC+CFC)

COSTO TOTAL (TPC) 25 562 000
COSTOS POR HONORARIOS Y 3 834 000
DFC 29 397 000

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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3.3.4.6. Costo de Capital de Trabajo

A continuacién en la Tabla 54-3, se presentan los costos por concepto de capital de trabajo asumiendo

que la planta opera en Ecuador.

Tabla 54-3: Costo de capital de trabajo

Unidad de Dias de Costo
M ]
angr(iisOObra Costo trabajo Anual %
($/n) (h) (%)
Operador 8.85 91 140 806 592 100.00
TOTAL 91 140 806 592 100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.3.4.7. Costo de materias primas

En la Tabla 55-3 se muestran los costos de materias primas, que corresponden a los costos de todas

las sustancias y compuestos quimicos que son necesarios para la produccion de acido citrico.

Tabla 55-3: Costo de materias primas
Unidad de

Materia Costo Cantidad Anual Costo Anual %
(%) ®)
Agua 0.001 56 701804 kg 56 702 1.36
Melaza 0.150 17 646 400 kg 2646960 63.39
Sulfato de Amonio  0.080 277580 kg 22 206 0.53
Nutrientes 0.150 1894077 kg 284 112 6.80
Nitrégeno 0.000 49204 kg 0 0.00
NaOH (1 M) 0.020 2617888 kg 52 781 1.26
Aire 0.000 123178744 kg 0 0.00
Cal (33%) 0.027 13659 737 kg 369 769 8.85
H,SO, (10% w/w)  0.013 57 628992 kg 743414 17.80
TOTAL 4175944 100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

En la tabla de materias primas se presenta la cantidad anual a ser utilizada en masa (kg) con su
correspondiente costo y el porcentaje del total de costo. Observando que, el nitrogeno y el aire no
tienen costo alguno debido a que aunque es una materia prima que se utiliza no se lo adquiere, sino
que se lo adiciona inyectandolo al proceso de fermentacion especificamente por medio de un

compresor centrifugo como se puede observar en el diagrama del proceso de produccion.
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3.3.4.8. Costos de aditivos

Un aditivo del proceso de produccién es la resina de intercambio idnico utilizada en la columna

cromatogréafica respectivamente, su costo se muestra en la Tabla 56-3.

Tabla 56-3: Costos de aditivos

] Unidad de Costos ] Costo Anual
Consumible Cantidad Anual %
$) $)
Resina Acido Citrico 2.000 2 9941 5882 100.00
TOTAL 5882 100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.3.4.9. Tratamiento de residuos/Costos de eliminacion

En la Tabla 57-3, se muestran los residuos que genera el proceso de produccién de &cido citrico.
Todo proceso de produccion tiene sub productos que deben ser eliminados como desechos o residuos,
para lo cual, se necesita estimar la cantidad generada y el costo de produccion. Estos residuos pueden
ser sélidos, liquidos 0 gaseosos. Los residuos que se encuentran en estado gaseoso se presentan como
emisiones. Ademas, se presenta un item correspondiente a los residuos organicos que aunque en este

caso no lo generan, pero es importante identificarlos para poder planificar su disposicion final.

Tabla 57-3: Costo del tratamiento de residuos

. . Unidad de Costo  Cantidad . Costo Anual
Categoria de Residuo ©) Anual Unidades ©) %
Residuos Sélidos 526 557  83.63
Yeso 50.000 10531 tm 526 557  83.63
Liquido Acuoso 103091  16.37
Flujo desechos 1.000 2 395 tm 2 395 0.38
Biomasa 1.000 5372 tm 5372 0.85
Desechos Ac-1 1.000 60 287 tm 60 287 9.57
Desecho Ac-2 1.000 30 656 tm 30 656 4.87
Torta Filtracion 1.000 247 tm 247 0.04
P-11:CIP-1(Agua 1.000 1359 tm 1359  0.22
_P-11:CIP-1(Lavado 1.000 1417 tm 1417  0.23
_P-11:CIP-1(Agua 1.000 1359 tm 1359 0.2
Liquido Organico 0 0.00
Emisiones 0 0.00
TOTAL 629 648 100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019
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En el proceso de produccién se obtiene yeso como producto de la precipitacion para purificar la
corriente de acido citrico que viene del fermentador. Mientras que los residuos liquidos son mas
variados y son sustancias 0 compuestos que se encuentran diluidas en agua, como la biomasa, torta
de filtracion, aguas de lavado, aguas de lavado cadstico entre los principales. Dentro de las emisiones
en la tabla se observa que no existe presencia alguna, esto es debido a que en el proceso de
fermentacion se produce dioxido de carbono, més esta emisién gaseosa no representa peligro

ambiental y no es controlado.

3.3.4.10. Costo de suministros

Los costos referentes a suministros, corresponden a los costos referentes a la electricidad vapor y

agua, como se muestra en la Tabla 58-3.

Tabla 58-3: Costos de suministros

Unidad de . Costo
- Cantidad Ref.

Utilidad C;)$s)to Anual Unidades A?$u)al %
Potencia Estandar 0.050 11841342 KkW-h 592 067 58.30
Vapor 0.280 88 705 tm 24 837 2.45
Agua de Enfriamiento 0.025 12513654 tm 312841 30.81
Agua de 0.175 490 045 tm 85 758 8.44
TOTAL 1015504 100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

El agua se encuentra dividida en secciones, el agua de enfriamiento y el agua de congelamiento, esto
debido a que cada una de ellas necesita un proceso de acondicionamiento para cumplir con su objetivo

especifico.
3.3.4.11. Costos de operacion anual
En la Tabla 59-3, se presenta los costos de operacion anual de todo el proceso de produccion de

acido citrico.

Tabla 59-3: Costos de operacion anual

Costo del producto $ %
Materia prima 4176 000 35.98
Mano de Obra-Dependiente 807 000 6.95
Instalaciones-Dependiente 4891 000 42.14

Continta—
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Laboratorio/QC/QA 81 000 0.70
Consumibles 6 000 0.05
Tratamiento de 630 000 5.43
Utilidades 1016 000 8.75
Transporte 0 0.00
Varios 0 0.00
Publicidad/Venta 0 0.00
Regalias Corrientes 0 0.00
Eliminacion de Productos Fallidos 0 0.00
TOTAL 11 605 000 100.00

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

Como se puede observar en la tabla, se presentan los costos referentes a la produccién y se describen

para conocimiento los costos referentes a la venta y distribucion del producto.

3.3.4.12. Analisis de rentabilidad

A continuacién en la Tabla 60-3, se presenta una tabla con un breve analisis de rentabilidad
proyectado de acuerdo a las condiciones del proceso de produccién de &cido citrico.

Tabla 60-3: Andlisis de rentabilidad

A. Capital Fijo Directo 29 397 000 $
B. Capital de Trabajo 593 000 $
C. Costos Iniciales 1470000 $
D. Adelantode 1+D 0 $
E. Regalias por adelantado 0 $
F.  Inversion Total (A+B+C+D+E) 31 460,000 $
G. Inversién Cargada al Proyecto 31 460 000 $
H. Tasa de Ingreso/Ahorros
Producto Final (Ingreso 6 914691 kg /afio
l. Precio de Ingreso/Ahorros
Producto Final (Ingreso 2.00 $/kg
J. Ingresos/Ahorros
Producto Final (Ingreso 13829383  $/afio
1 Total Ingresos 13829383  $/afio
2 Ahorros Totales 0 $/afio
K. Costo Anual de Operacion
1 Actual AOC 11605000  $/afio
2 Net AOC (K1-J2) 11605000 $/afio
L. Costo unitario de Produccion
Costo unitario de Produccion 1.68 $/kg MP
Costo neto de Produccion 1.68 $/kg MP
Ingresos de Produccién Unitaria 2.00 $/kg MP
M. Ganancia Total (J-K) 2225000  $/afio
Continta—
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N.  Impuestos (40%) 556 000 $/afio
O. Net Profit (M-N + Depreciation) 3550000  $/afio

Margen Bruto 16.09 %
Retorno sobre la inversién 11.28 %
Tiempo de retribucién 8.86 Afos

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

De todo el anélisis de rentabilidad podemos observar en la tabla que, el margen bruto es del 16.09 %
y un 11.28% de retorno de la inversion, presentdndose una rentabilidad aceptable, y el tiempo de

retribucién de la inversion es de 8.86 afios.

3.4. Validacion de la simulacion

Para la validacion del proceso de produccion de &cido citrico se modelan cuatro procesos, en los
que se varian las cantidades de materia prima como es melaza y agua, por tanto, se espera que la
cantidad de &cido citrico (producto final) cambie. En las tablas a continuacién se muestran las

variaciones para cada modelo.

a) Modelo 1

Para el modelo 1 se toman cantidades pequefias de materia prima y se obtiene una cantidad razonable

de &cido citrico, esto para una planta de produccién pequefia, como se muestra en la Tabla 61-3.

Tabla 61-3: Datos modelo 1

Melaza Agua Cristales de &cido citrico
kg/lote kg/afio kg/lote kg/afio kg/lote kg/afio
1 000 328 000 1000 328 000 391.85 128 526

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

b) Modelo 2

Para el modelo 2 se toman como referencia las necesidades propuestas por la empresa, se plantean
cantidades grandes de materia prima, por tanto, se obtiene una gran produccidn de &cido citrico; como

se muestra en la Tabla 62-3.
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Tabla 62-3: Datos modelo 2

Melaza Agua Cristales de acido citrico

kg/lote kg/afio kg/lote kg/afio kg/lote kg/afio
53800 17 646 400 42 000 13776 000 21081.38 6914691.48

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

¢) Modelo 3

Para el modelo 3, se incrementan las cantidades de materia prima de melaza y agua; la produccion de

acido citrico aumenta, como se muestra en la Tabla 63-3.

Tabla 63-3: Datos modelo 3

Melaza Agua Cristales de &cido citrico

kg/lote kg/afio kg/lote kg/afio kg/lote g/afio
67000 21976000 100 000 32800000 26 253.76 8611 233

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

d) Modelo 4

Para el modelo 4, se duplica la cantidad de materia prima referente a los modelos 2 y 3, y se mantiene

la cantidad de agua a la entrada, la produccién se triplica, como se muestra en la Tabla 64-3.

Tabla 64-3: Datos modelo 4

Melaza Agua Cristales de &cido citrico

kg/lote kg/afo kg/lote kg/afo kg/lote kg/afo
139841 45867 848 100 000 32 800 000 54 796.30 17973 185

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

3.4.1. Evaluacidn de cuatro modelos de analisis de datos para la simulacion del proceso

En la Tabla 65-3, se muestran los principales valores que se obtienen en la simulacion de los cuatro

modelos representados en las Tablas 61-3, 62-3, 63-3 y 64-3; éstos modelos se evallan tanto técnica
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como econdmicamente. Se muestran cantidades de materia prima, produccion total de &cido citrico,

total de residuos y el resumen de costos para el analisis econémico.

Tabla 65-3: Datos técnicos y econdmicos de los cuatro modelos simulados

Modelo 1 Modelo 2 Modelo 3 Modelo 4
Cantidad de melaza (kg/afio) 328 000 17 646 400 21 976 000 45 867 848
Agua (kg/afio) 328 000 13 776 000 32 800 000 32 800 000
Cantidad total de materias 41374005 = 273654427 332131959 650 162 622
primas (kg/afio)
Tasa de produccion Ac. 128526 = 691469148 8611233 17 973 185
Citrico (kg/afo)
Tasa de produccion de Ac. 0.128 6914 8611 17 973
Citrico (ton/afio)
Total de residuos (kg/afio) 14 002 106 141 959 226 174 359 409 348 458 016
(C$‘;St° tratamiento de residuos 23 047 629 648 781 710 1616 142
Costos FOB de equipos ($) 3505 000 7 018 000 9 693 000 11 436 000
Inversion total de capital ($) 15 592 000 31 460 000 43171 000 51 872 000
Margen bruto (%) -1417.11 16.09 14.36 35.40
I?)etorno sobre la inversion 21732 11.28 10.29 94.34
(%)
Tiempo de retribucion (afios) N/A 8.86 9.72 411
TIR (%) N/A 8.05 6.80 21.80
VAN (8%) - 34 547 000 165 000 - 3275000 57 009 000

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

En base a la Tabla 65-3, se define que el modelo de simulacion mas 6ptimo para la produccién de

acido citrico por via de fermentacion con el uso de Aspergillus niger, este modelo es el nimero dos

desde el punto de vista técnico y econémico, que es el proceso mas factible al comparar con los otros

tres modelos, porque se tiene una produccion acorde a las necesidades del mercado, la inversion es

menor y la ganancia es en un tiempo aproximado de 8 afios.

3.4.2. Analisis estadistico del proceso de produccion viable

Se define el modelo dos como el proceso de produccion mas viable, en base a éste se realiza un

analisis estadistico descriptivo a partir de 25 sub-modelos de simulacion en los que se varian las

95



cantidades de fuente de carbono y agua a la entrada del proceso, que a la vez varia la cantidad final

de 4cido citrico, como se muestra en la Tabla 66-3.

Tabla 66-3: Sub-modelos de simulacion en base al modelo 2

Fuente de carbono Agua Ac. Citrico

(ton/lote) (ton/lote)  (ton/lote)
E-1 69.5 60.0 27.23
E-2 69.0 58.0 27.03
E-3 68.0 57.0 26.64
E-4 67.0 56.0 26.25
E-5 66.0 55.0 25.86
E-6 65.0 54.0 25.47
E-7 64.0 53.0 25.07
E-8 63.0 52.0 24.68
E-9 62.0 51.0 24.29
E-10 61.0 50.0 23.9
E-11 60.0 49.0 2351
E-12 59.0 48.0 23.51
E-13 58.0 47.0 22.72
E-14 57.0 46.0 22.33
E-15 56.0 45.0 21.94
E-16 53.8 42.0 21.08
E-17 48.8 37.0 19.12
E-18 43.8 32.0 17.16
E-19 38.8 27.0 15.2
E-20 33.8 22.0 13.24
E-21 28.8 17.0 11.28
E-22 23.8 12.0 9.3
E-23 18.8 7.0 7.3
E-24 13.8 2.0 5.4
E-25 8.8 1.0 3.44

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

a) Estadistica descriptiva de la cantidad de produccion
La estadistica descriptiva reduce el conjunto de datos a un pequefio nimero de valores descriptivos,

como pueden ser: el promedio, la mediana, la media geométrica, la varianza, la desviacion tipica, etc.

Estas medidas descriptivas pueden ayudar a brindar las principales propiedades de los datos
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observados en los 25 sub-modelos de simulacién, tomados del modelo 2 asi como las caracteristicas

clave del proceso de produccion de &cido citrico.
La Tabla 67-3, muestra el resultado de la media, desviacion estandar, varianza, mediana, valor
minimo y méaximo de los sub-modelos simulados del proceso de &cido citrico, en base al modelo 2 de

la Tabla 66-3.

Tabla 67-3: Estadistica descriptiva de los sub-modelos de simulacién

Error

estanda Desviacion Median
Variable N  Media r . Varianza Minimo Maximo

Estandar a

dela

media
Fuente de 25 50.30 3.73 18.66 348.02 8.80 58.00 69.50
carbono
Agua 25 39.20 3.74 18.71 350.00 1.00 47.00 60.00
Ac. Citrico 25 19.72 1.46 7.32 53.65 3.44 22.72 27.23

Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

El tamafio muestral es de 25 para las tres variables (flujos principales de entrada del proceso y acido
citrico) que se analizan. Los sub-modelos para producto final se desarrollaron entre 3.44 ton/lote
(minimo) y 27.23 ton/lote (méaximo). Los valores de la media para fuente de carbono (50.30 ton/lote),
agua (39.20 ton/lote) y &cido citrico (19.72 ton/lote) se encuentran entre los sub-modelos E-16 y E-
17. El modelo E-16 corresponde al modelo 2, que es el proceso de produccion viable técnica como
econdmicamente, debido a que el sub-modelo E-17 refleja un Valor Actual Neto (VAN) negativo, lo

que indica que el proyecto no seria factible.

b) Distribucion t-student

En estadistica la distribucion-t o la distribucion-t de student, es una distribucién de probabilidad que
se genera del problema de estimar la media de una poblacion normalmente distribuida cuando el
tamafio de la muestra es pequefio. Es similar a la curva normal, pero la distribucion-t tiene mas area
en los extremos gue en el centro (Garcia L. , 2013). Al usar la distribucion-t se establecen intervalos
de confianza, en base a un nivel de confianza y los grados de libertad, se obtienen variables de la tabla

y se aplica la formula que se muestra a continuacion:
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— Hs — Hn
§/vn

Ecuacion 26. Calculo de t-student

Donde;:

t = distribucion t — student

s = Media simulada

U = Media hipotética (mejor modelo)

8 = desviacion estandar

n = tamafio de la muestra

Para calcular la distribucion t-student para los sub-modelos, se enfocan los datos de produccion final

de &cido citrico de la simulacién mas viable se siguen los siguientes pasos:

a)

b)

c)

d)

Definir la media hipotética, para este caso se toma como referencia el mejor modelo (2), con una

un, = 21.08 ton/lote.

Plantear la hipotesis nula (ho) y la hipotesis alternativa (hy)

ho + ps =g

Ecuacién 27. Hip6tesis nula
Es decir, la media simulada es igual a la media hipotética
hy s ps # g

Ecuacidn 28. Hipotesis alternativa
Definir los grados de libertad.

gi=n-1

Ecuacion 29. Calculo de grados de libertad
g = 25—-1
g = 24

Definir el nivel de confianza (N¢), para este caso se asume el 95% y es necesario calcular el nivel

de significancia (o) de acuerdo a la siguiente ecuacion:

C1-N,
*=

Ecuacion 30. Calculo de la t-student
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La ecuacion se divide para dos porque es necesario trabajar con la distribucion t-student a dos colas,
debido a que al trabajar con una cola, la media simulada (us) se ubica a la izquierda de la media

hipotética (un).

e) Con el valor de grados de libertad (gi=24) v el nivel de significancia (6¢=0.025), se determina en
la Tabla t-student el valor critico bajo la curva que es +2.39. Este valor representa el limite de la

zona de rechazo, para ambas colas.

f) Se calcula el valor de t, de acuerdo a la Ecuacion 26.
. 19.72 — 21.08

7.32/25
t=-092

t=-0.925

R 7R

-2.39 +2.39

Figura 46-3: Diagrama T-student para el analisis estadistico
Realizado por: Guadalupe, Maria, 2019

En la Figura 46-3, indica que el valor que se calcula con la distribucion t-student (-0.92) se encuentra
en la zona de aceptacion, es decir, aceptamos la hipotesis nula (ho) en la que se define que la media
de simulacidn realizada en el rango (3.44 a 27.23) es igual a la media hipotética, que para este caso,
se tomd al dato de produccion de 4cido citrico correspondiente al mejor modelo de simulacion que es
de (21.08 ton/afio). Ademas, el analisis estadistico es muy Util para definir la relacién que existe entre

la media de produccién y el mejor modelo tanto econémico como técnicamente definido.
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g) Definir el intervalo de confianza de acuerdo a:

[
Iczﬂhitﬁ

Ecuacion 31. Calculo del Intervalo de confianza

1 —2108+2397'32
p 084239~

I, = 21.08 + 3.49

Por tanto:
18.59 < 21.08 < 23.57

Se puede observar que el modelo escogido, se encuentra entre el nivel de confiabilidad del 95%,

como se planted al inicio del estudio estadistico.
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CAPITULO IV

RESULTADOS Y DISCUSION

a) Con respecto a las hipdtesis que se planteo al inicio del proyecto:

Se realizaron cuatro modelos de simulacion para la produccion de &cido citrico por via de
fermentacion con el uso de Aspergillus niger, en los cuales se varian cantidades de materia prima,
tamafio de equipos, lo que permite obtener diferentes costos de produccion y la inversion total de la

planta.

El disefio del proceso de produccion consta de dos secciones, la seccion de fermentacion en donde se
utiliza como materia prima la melaza como fuente de carbono (53 800 kg/lote) para esta etapa. A
continuacién en un tanque de mezcla se diluye la melaza (42 000 kg/lote), con el fin de remover los
solidos suspendidos (Filtro) y eliminar los iones metalicos (columna de intercambio i6nico), es
necesario pasteurizar con el fin de matar los microorganismos no deseados y evitar la formacién de
otros compuestos. Al fermentador ingresa también una mezcla de sulfato de amonio y nutrientes
(nitrégeno, fdsforo y azufre), con el fin de mejorar el producto para la siguiente seccion. Con esta
mezcla que se prepara y los aditivos se realiza la fermentacidn en condiciones aerébicas mediante
indculo de Aspergillus niger, bajo un pH de 5.8 y una temperatura de 35°C durante cinco dias, hasta
obtener el producto final, almacenarlo y dirigirlo hacia la siguiente seccion: la de asilamiento.

En la seccion de aislamiento se elimina la biomasa, subproductos y aditivos residuales (Filtro al vacio
rotatorio) , obteniendo un producto liquido libre de s6lidos (acido citrico), que por cristalizacion y

secado se obtiene el acido citrico en forma cristalina (21 081.38 kg/lote).

Segun Rivada (2008), en su estudio planta industrial de produccion de acido citrico a partir de melazas
de remolacha la mejor cepa que permite el crecimiento de Aspergillus niger es la ATTC 11414, en
un pH acido de 5.8 y una temperatura de 30°C, en la investigacion los fermentadores operan a 35°C

durante cinco dias con el fin de producir la cantidad ideal de &cido citrico.
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Para el proceso se usa la siguiente materia prima: melaza como fuente de carbono, agua, sulfato de
amonio, hidrdxido de calcio, yeso, NFS (Nitrégeno, fésforo, azufre), acido sulfurico e hidréxido de
sodio. Mientras que como residuos se obtienen: biomasa, citrato de calcio, yeso, diéxido de carbono,

nitrdgeno, oxigeno e impurezas. Y como producto final: cristales de acido citrico.

El simulador SuperPro Designer segin Cara, Gomez & Martinez en su estudio “Aplicacion de
SuperPro Designer en el analisis de sensibilidad en instalaciones para la produccion de
biocombustibles y bioproductos”, menciona que ésta plataforma presenta una herramienta de analisis
de costes y emisiones lo que la hace muy versatil para su utilizacion en diferentes asignaturas
relacionadas con los procesos fermentativos, ambientales, energias renovables y de produccién
guimica; este estudio evidencia la gran utilidad que proporciona el simulador al permitir disefiar el

proceso de produccion de acido citrico por fermentacién con el uso del hongo Aspergillus niger.

La simulacién permitié desarrollar cuatro modelos, de los cuales el modelo dos resultd ser el més
Optimo para la produccion de &cido citrico, a este modelo se le aplicaron sub-modelaciones como se
muestra en la Tabla 66-3, con estos datos se realizo el analisis estadistico junto a una t-student, con
una confiabilidad del 95%, que permitio afirmar la relacion existente entre la media simulada (19.72
ton/afio) y la media hipotética ( 21.08 ton/afio) , definiendo una vez més al modelo dos como el mas

factible, debido a que técnica como econdmicamente es el mejor en comparacion a los otros.

Luego de analizar la inversidn total de la planta para el modelo dos que es de $ 31 460 000, el Van
(Valor neto actual) que es de $ 165 000, el TIR (Tasa interna de retorno) de 8.05% en un tiempo de
retribucion del capital de 8 afios. Segin Mete (2014), en su estudio “Valor actual neto y tasa de
retorno: su utilidad como herramientas para el andlisis y evaluacion de proyectos de inversion”,
manifiesta que el VAN y el TIR son imprescindibles para garantizar un correcto andlisis financiero
con el fin de asegurar la estabilidad y proyeccion futura de las organizaciones, en este caso los valores
del VAN y TIR al ser positivos, indican que la inversién en el proyecto es rentable, debido a que se

recupera el capital y existe ganancia en un tiempo estimado.

b) El impacto ambiental que produce el proceso no representa un dafio considerable para el medio
ambiente, se tiene 141 959 226 kg/afio de residuos liquidos, organicos, acuosos y emisiones; los
residuos provenientes de aguas de lavado son los que se encuentran en mayor cantidad (103 190

859 kg/afio), por esta razon se debe tratar los residuos previo a su descarga o0 buscar una
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alternativa para volver a usarlos y de esta manera disminuir la contaminacion leve que provocan,

el costo total para el tratamiento de residuos es de $ 629 648, que se incluyen en la inversion total.

c) Con respecto al analisis de los modelos de la Tabla 65-3, se analizan cuatro modelos de
simulacion, en los que varian las cantidades de materia prima, disefio de equipos, por tanto la
cantidad final de produccion de acido citrico también cambia, a continuacién se presentan los

siguientes analisis:

Anélisis modelo 1: La cantidad que se produce de &cido citrico al afio es de 0.128 ton/afio, esta
cantidad es la mas pequefia en comparacion a los otros modelos. La inversion total es de $ 15 592
000, el VAN es de -34 547 000 y el TIR no se refleja, este proceso corresponde a una planta pequefia
gue para nuestro pais tomando en cuenta el tamafio seria viable construir, pero acorde a los indices
de rentabilidad no es factible, el VAN negativo indica que el proyecto no es rentable, debido a que

no se va a recuperar la inversion.

Analisis modelo 2: La cantidad que se produce de &cido citrico al afio es de 6 914 691.48 kg, la
inversion total es de $ 31 460 000, el VAN es de $ 165 000 y el TIR es de 8.05%, se define a este
como el modelo mas iddneo, en comparacidn a los otros modelos. Los indices de rentabilidad indican
que la inversion se recuperard y generara ganancia en aproximadamente 8 afios, es decir no se corre

riesgo al implementar la planta, y el proyecto es factible.

Analisis modelo 3: La cantidad que se produce de &cido citrico al afio es de 8 611 233 kg, la inversion
total es de $ 43 171 000, el VAN es de -3275000y el TIR es de 6.80%, al tener el VAN negativo la
inversion no seria rentable, para tener ganancia se debe producir mayor cantidad de acido pero esto
hace que el proceso en el simulador ya no sea posible porque las condiciones de disefio deben

cambiarse, lo cual requiere mayor inversion, por lo tanto este modelo no es factible.

Anélisis modelo 4: La cantidad que se produce de &cido citrico al afio es de 17 973 185 kg, la
inversion total es de $ 51 872 000, el VAN es de 57 009 000 y el TIR es de 21.80%, a simple vista
este seria el mejor modelo porque el tiempo de retribucion es el menor (4 afios) y la ganancia es la
mas elevada, sin embargo en la realidad dicha inversion es un valor demasiado alto y el tamafio de la
planta es muy grande, por tal motivo se escoge el modelo dos al ser el mas realista y viable de acuerdo

a las necesidades propuestas.
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CONCLUSIONES

v" El disefio del proceso de produccion de acido citrico por via de fermentacion con el uso de
Aspergillus niger consta de dos secciones: fermentacién y aislamiento. La seccion de
fermentacion cuenta con trece operaciones entre filtracion, mezcla, intercambio i6nico y

fermentacion en si; La seccion de asilamiento tiene diez operaciones.

v La simulacién del proceso de produccion de los cuatro modelos y el analisis econémico de los
mismaos, reflejan que los modelos 1 y 3 no son viables por un VAN negativo, el cuarto modelo
requiere una inversion muy alta, en cambio el modelo 2 es el mas factible y viable porque se

asemeja a un proyecto real a nivel técnico y econdmico que se podria llevar a cabo.

v Para que el proceso de produccidn de &cido citrico se realice de manera adecuada se deben tener
en cuenta las condiciones y variables de operacidn para la seccion de fermentacion, las variables
a tener en cuenta son: temperatura constante para la mayoria de operaciones de 25°C y a 1
atmosfera de presion. La fermentacion del hongo (Aspergillus Niger), se da a un pH de 5.8; a una
temperatura 6ptima de 35°C, durante cinco dias; se recomienda usar 7 fermentadores para evitar
cuellos de botella y lograr que el proceso sea continuo. Para la seccion de aislamiento, la
temperatura opera entre un rango mas elevado respecto al anterior (25-110-C), y la presion es de

1 atmésfera.

v' Lainversion total de capital para el modelo 6ptimo es de $ 31 460 000; los indices de rentabilidad
que se determinan son: la tasa interna de retorno (TIR) que refleja un valor de 8.05%, el Valor
Actual Neto es de $165 000; en un tiempo de retribucion de 8 afios, estos valores indican que el

proyecto es rentable y es factible invertir.
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RECOMENDACIONES

v Disefar el proceso de produccion de acido citrico a partir de otros tipos de sustrato como: miel
de cafia 0 bagazo de yuca, que investigaciones realizadas determinan que son sustratos 6ptimos

para la produccion de é&cido citrico.

v El proceso genera residuos, entre los principales se tiene la biomasa y el yeso. En la investigacion
se propone tratar los residuos, pero la biomasa y el yeso se puede comercializar; la biomasa en el
mercado se vende como suplemento alimenticio para el ganado y el yeso en la industria de la

construccion. De esta forma se generaria otro ingreso para la planta.

v Realizar la simulacion del proceso de produccion de cido citrico con otro software, como puede
ser CHEMCAD O Aspenplus, que tienen similitudes con SuperPro Designer para desarrollar

procesos quimicos industriales.
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ANEXOS

Anexo A. Definicion de unidades fisicas

Common Propetiss

Composition [EM
Concentration [T 3]

Densip [0t [3]

Temperatwe [T 3]

Pressue [ (3]

Pressuie Drop [atmim |
Dimensiores [ mm/cm/m
Aealmz 3]

Yelocity [emh [#]
Heating/Cooling Duty [kealfh [ #]
Heat Transfes Coef, (HTC) [WalzmzE. (3]
HTC # drea [healfh T |
Heating/Cadling Rate [T/mm ]
Specific Heat Capacity [ked/gC [ &]
MassHeat Capacity [ked/ T (3]
Eneray / Enthalpy [RBWH ]
Specific Eneray / Erthaipy [keafka
Specfic Volums [Maka |
Suttacs Dersiy [kamz 3]
Wiscosity | oP

Sutf, Tension [dyniem
Difusivity [emars |

Foce [N (3]

Time

Startup, Process & Tumaround [min

Time in Operations

Absolute Stat/End Times |

Cycle Times, Batch Time efc

Plant's Annual Operating Time T a—

Campaian Time

In Operations, Equipment
Mass [FT
Yolume [m3
Mass Throughput [Tg/R
Yolume Throughput [T7
Discrete Throughput [ertties/h (]
Mass Throughput
et Lerigth | Ka/hAm
Volume ThioughpLt [T |
perLength'
Mass Flux [kg/mzh
Mass Flus Per val, [Teg/hmz
volume Flus [Tmzh
Paower [T
Specific Power [per Volume) [F7ms |
Specific Power (per Areal [/mz2
Specific Power
(peer Mass-Throughput) KW/ kash)
S pecific Power
[per Vol Thioughput) | K//1m37h)
Specific: Power

(per Mass-Thioughput-Length!

Spedific Power
{per Vil ThicughputLengthl /(3]

Specific Powe! [T ErTe?

[per Discrete Thioughput]

Area per Uit Valume [m2m3  [¥]

R Aka/hT

In Streams
Mass [kg

wolume [m3

Time Reference ]h_

for Flows

Zero Flow [ ooAnGa0001

Threshold
Used w/ Agents -
Mass[ka (]

voume [T (3]

Mass Flow [ka/h |
Yolume Flow [Th 3]
Wolume Flus [C/memin |

Gas Volume Flow [m37%s |

Wolume Flow 1
per Length | -/mimm
Volume Flow [

per Yalume

" Set Units Universally to
51 nly BishOrly | |

Preset Defaults

@) Hep
> Cancel
v 0K

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo B. Tipo de proceso a simularse

O Continuous

Frocezz Operating tMode

- Scheduling information iz required.

- Process batch time is calculated.

- Stream flows are displaved on a per-batch basis.
- Inherently continuous proceszing steps can be included az

unit operations in either continuous or semi-continuous mode.

- Scheduling infarmation is NOT required.

- Process batch time is HOT calculated.

- Stream flows are dizplaved on a per-hour basis.
- Inherently batch processing steps can be included :

uzer must specify process time and turnaround time for such steps.

Annual Dperating Time Awvailable [ 48.00

Annual Operating Time [for all campaigns]

» 0K
> Cancel I

Fuente: SuperPro Designer®
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Anexo C. Sustancias y compuestos en la simulacién del proceso

Local Mame Mame Source |
1 | Amm. Sulfate Ammoniunm Sulfate Local
2 | Biomass Biomass Local
T CA cystal CA cyztal Local
T Ca Hydroxide Calcium Hydroxide Local
? Calciumn Citrate Calciurn Citrate Local
? Carb. Dioxide Carbon Dioxide Local
T Citric: Acid Citric: Acid Local
? Glucoze Glucoze Local
? Gypsum Calcium Sulphate Local
H Impurities Irpurities Local
11 ] wFs NFS Local

E Mitrogen Mitrogen Local | -

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo D. Registro de mezclas

Local Mame M arne Sounce
Local
2 | H2S04 0% whw] | H2504 [103 wiw] Local
3 | Lime [33%) Lirne [33%) Local
4 | Molazses Molaszes Local
5| HaOH [1 M) MalH [1 M) Local

Fuente: SuperPro Designer®



Anexo E. Carga para el tanque de almacenamiento

Operation Sequence

X fa BF gk EF ¥

] | arge
Carga de la fuente de carban [Charge]
Diluido de glucoza al 202 [Pull In]
Transferencia al filtro [Transfer Out)

R e

v 0K | 3¢ Cancel| @ Hele |

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo F. Parametros de disefio de los equipos

Equipment | Purchase Cost I Adjustments I Consumables I Scheduling I Throughput | Comments I Allocation

Selecti Descripti
5 N FR-101
© Beiect: [FR01 e |
Type I Fermentor
e Number of Un'rt5|1
Max Volume |4&] 00 | m3
Size Volume [Zooo0 F
Max Allowable I— =
© Caloulated (Design Mode) Working.Vessel Volume 90.00 =
© Set by User (Rating Mods) Height / Diameter [3.000
Height [13.784 m
Diameter [4.395 [m
Stagger Mode On X Design Pressure |1 500 |atm
ipment
Use [ & extra sets of equipment units Heat Capfgtl;lfl%;ncp} [0.00 [kealC
Pa Names ASME Vessel [T

" Aceptar > Cancelarl @ FAyuda I

Fuente: SuperPro Designer®



Anexo G. Definicion de costos de los equipos

Equipment | Purchase Cost |Mju§.rnents I Consumables I Scheduling I Throughput I Comments I Nlocationl

Purchase Cost |351l]]] % (adjusted for year of analysis: 2019)

Cost Estimation Options

@ Setby User [100000 s

" Aceptar > Cancelarl @ Fyuda

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo H. Definiciéon de caracteristicas mecanicas de los equipos

| Equipment | Purchase Cost | Adiustments | Cansumables | Scheduling | Throughput | Comments | Allocation |

Mumber of Standby Units | 0

Capital Cost
Material
[55316 EX| Material Factor [1.00
PC = Equipment Purchase Cost Installation Cost |D.2[I x PC
Operating Cost
Annual Maintenance Cost

Mairtenance Cost |D.‘ID = PC

Usage / Awvailability Rates
Usage Rate I‘IDD,DB S/equipment-h
Availabilty Rate [T00.00 s

Depreciation
PC Portion Already Depreciated |ﬂDD %

v }\ceptarl > Cancelarl @ HAyuda I

Fuente: SuperPro Designer®



Anexo |. Definicion de aditivos de los equipos

| Equipment | Purchase Cost | Adjustments | Consumables | Scheduling | Throughput | Comments | Alocation |

Resin
Cost
Total Amourt of Resin
feruse,dllunis) [179333 L
Tipe
UnitCost [200 /L
Is First Resin Capitalized? [T lacement
R a0 [Ged)
Other Consumables
®
- Consumption | Quantity | Consumption | Total Amourt | Replsc. | Replac
Rate Meas. Units Basis {peruse) Frequency Basis

Include Use of Consumables for P-4 X

v Aceptarl »® Cance(arl @) Auda |

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo J. Programacién del funcionamiento del equipo

| Equipment I Purchase Cost I Adjustments. I Consumabl&s| Scheduling |Through|::ut I Comments I Nlocationl

Absolute Start Time [17.50 h Omit from Scheduling Calcs i [T
Absolute End Time |1;r5_32 h Omit from Scheduling Charts T
Mllow Use Across Batches [T

Occupancy Time {per batch) | 15832 h
E Effective Occupancy
e [ Time {per batch} [2262  h
Idle Time (per batch) | 1.38 h
(576 % of Recipe Cycle Time )

Occupancy Times of Contained Procedures

Procedurs Start Time End Time Percent of
MName {h) ih) Total (%)
P-11 17.50 175.82 100.00

" Mceptar > Cancelarl @ Myuda

Fuente: SuperPro Designer®



Anexo K. Definicién de rendimiento del equipo

| Equipment I Purchase Cost I Adjustments I Consumables I Scheduling | Throughput |Ccn1merrts I Allocation

|s Throughput Bottleneck
(Based on Conservative PMT) B

Omit from Throughput Analysis:

Iz Throughput Bottleneck: -
{Based on Realistic PMT)

Is Throughput Bottleneck [
({Based onTheoretic PMT)

Procedure Breakdown Equipment Uptime |65366 =
Capacity | Combined PMT PMT PMT
Pr:;llc:n‘_il:re Utilization | Utlization | Conservative Realistic Theoretical
() (%) (kg MP/batch) | (kg MP./batch) | deg MP/batch)
P-11 76.64 505.53 27508.61 2750861 25190.79

MF = Total Flow of Stream "Producto final”

" Aceptar > Danceiarl Z] Ayuda

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo L. Ingreso de comentarios
FR-101 (Fermentor) g
| Equipment | Purchase Cost | Adiustments | Consumables | Scheduling | Throughput | Comments | Allocation

v Aceptarl > Cancelarl @) muda |

Fuente: SuperPro Designer®



Anexo M. Definicion de asignaciones del equipo

FR-101 (Fermentor) (=3

| Equipment I Purchase Cost I Adjustments I Consumables | Scheduling I Throughput I Comments | Allocation

This Equipment Resource ls
o .

[~ Match Data to Vendor Equipment
[one) B s B8

from Vendor I{none} M

in Site I

' Aceptarl > Cancelarl @ Ayuda |

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo N. Ajuste de costos de operacion de cada seccion del proceso

Facilty | Labor | Lab #QC / QA | Utilties | Misc |

i Based on Operating Parameters
[* Based on Eguipment-Usage/Availability Rate
Facility-Dependent Cost = SUM{{Equipment Rate) x (Equipment Hours)}

@T_’ Include / Exclude Equipmert..

[~ Based on Facility Availability Rate

Facilty-Dependent Cost = (Facility Availability Rate)x (Hours of Availability)
Facility ilability Rate [500.00 SAacility-h

[ Based on Capital Investment Parameters
Facility-Dependent Cost = {Depreciation) = {Maintenance) + {Miscellaneous)
X Include Maintainance

Q) Use Equipment Specific Multipliers

© Estimateas [600 % DFC (Direct Ficed Capital)

[* Include Depreciation
@ Use Contribution From Each Equipment’s Undepreciated Purchase Cost
) Use Section DFC { Portion Already Depreciated  [0.00 %)

% Include Misc Costs
Insurance [T.00
Local Taxes [Z00
Factory Expense |5_DD W

o
aaa4

D
D
D

v Aceptarl > Cancelarl @ Ayuda

Fuente: SuperPro Designer®



Anexo O. Definicion de la estequiometria de reaccion en el fermentador

Reactants Praducts
X E- x E-
Camponient I tazs Coeff. I Companent I Maszsz Coeff. I Eutra Cell I
1 A, Sulfate 2.0000 1 Biomass 16.0000 100.0
2 Glucose 180.0000 2 Carb. Dioxide 30.0000 100.0
3 Nutrients 12.0000 3 Citric Acid 154.0000 100.0
4 Oupgen 56.0000 4 Wiater 50.0000 100.0
TotaIMassl 2R0.000 TotaIMassl 260,000
Stoichiometric Coefficients O Mass O Molar v 0K | ¥ Eancell (2 Help l

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo P. Periodos de tiempo del uso de equipos

E quipment E‘-t.ar[th'; me End“:']ime Bus_-[,-z'l;ine Idle[;]ime Dc:cLEg;.]Time Um:n;;]Tim Waiz_x'l]'ime

il 1 LI LA
: PFF-101 2.00 £.00 16.7 922 16.7 222 00

3 w102 2.00 17.50 4.5 354 4.5 5.4 (]
E C-101 E.00 18,30 51.3 42,7 51.2 48,7 oo
i w103 E.00 25.50 81.3 18.7 1.2 18.7 oo
i ST-10$0 17.50 29.50 50.0 50.0 50.0 50.0 0o
i w104 20.50 2950 ars E25 ars G625 00

o FR-101 17.50 175.82 942 58 942 58 (1§}
E W-105 174.00 19899 521 479 521 479 oo
E RDR-1 174.99 198.93 1000 0.0 100.0 0.0 0.0
11| RvF104 17493 19393 1000 0.0 100.0 0.0 0.0
12|  cram 17499 19893 1000 0.0 100.0 0.0 0.0
13| RvFao 17493 19393  100.0 0.0 100.0 0.0 0.0
4| RvFi02 17493 19393  100.0 0.0 100.0 0.0 0.0
E RYF-103 174.93 198.93 1000 0.0 100.0 0.0 0.0
1_5 w108 174.99 1938.93 1000 0.0 100.0 0.0 0.0
17 V107 17493 19893 1000 0.0 100.0 0.0 0.0

Fuente: SuperPro Designer®



Anexo Q. Caracteristicas flujo de entrada al tanque V-101 (Fuente de carbono)

Compostion. etc. | Physical State | Env.Properties | Comments |

== [T
Regstered Ingredents Compostion
O Componenis| ®
5ok oo Co Flo Mass Comp. | Concertrstion | Exre-
wrate
o Siate il e I o | & |
= Y 100 421 1
me_ EE B 1 [ 53800.00000 000000 | 232421488 00.0
CA crystal
Ca Hydride
Calcium Crate
Carb. Dioxide
(Canc Acid
Glucose
Gypsum
impurties
NFS
[Nerogen
Nutrients
Orygen
| Sodum Hydronid
Sufunc Acid
(Water 0
|sat © Ingmns Pl O Mo Curgechun a
Total Flowrates. Aunordal [ Temperature [25.00 [ C
Q el M Pl [53800.000 kg/batch o0 fan (3]
. Enthalpy [0000  kW-h/batch
. =S " Activty [0.00 ~ UL
|Unts Mass[co [¥] Vellm3 (3] Compostion|” [¥] Conc.[o (2] Enthay 1 [3]
|Tme Reference forfows @ Batch O iasoeijcs O DestinaionGpoe O TeneAvg per RCT) 1 [1]

v Boeptar | 3¢ Cancelar| ) Auca |

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo R. Caracteristicas flujo de entrada al tanque V-101 (Agua)

Compostion, etc.  Physical State | Env. Properties | Comments

Biic
‘Composttion
X
Cor Flowrate M Concentratior Bdra-
Ingredient Name -r;m (kg/batch) | i‘“m':)ﬂ"vl /L) 3 | Cell % |
| [ 42000.00000 1000000 | 100000000 | 1000
Set O Irggeciony Flowss O My Commonion a
Total Fowrates. Asodda [ Temperature [2500 [ C
O “utrim: Fion [EZ00000 kabatch Presaue [T000 [ (3]
orn Erthaipy [0000  kWvbatch
" Acviy[000  UmL
Unts Mass[kg  [¥] Vollm3  [¥] Compostion[% [¥] Concfol (%] Enthaby[kWh (%]

‘hmwuhh OBach O iwswelpis O DestnaonCye O TmeAvgperRCT) [ (3]

Vot | X Cancelar| @) Ao |

Fuente: SuperPro Designer®



Anexo S. Caracteristicas flujo de entrada al fermentador FR-101 (Pasteurizado 1)

Compostion, elc. | Physical State | Env. Properties | Comments|

— = el ol
1 26845 96694 20.0803 260.353786 100.00
2 NFS 10738.38677 80321 104141514 100.00
? ‘Water 96108.56163 71.8876 932 066555 100.00

[Tolfowates Tomperature [FW [T

T

Mass Fow [T33632576 _ kg/batch Pressue [T000 [am (3]

Volumetnc Flow [T03T73 — m3/batch Enthaloy [TH3 126 kW/batch
Activity [ 0.00 UsmL

e 2 ca— it = Cri—" 3]

v Aceptar | X Cancelar | B Ayua |

Fuente: SuperPro Designer®

Anexo T. Caracteristicas flujo de salida del secador rotatorio RDR-101 (Producto final)

Compostion, #ic. | Physical State | Env.Propeties | Comments |

T Composion D
Flowrate Mass Comp. Concentration BdraLel
= fg/batch) I ) [0} ]
1 2097596958 99.5000 5.799945 100.00
2 Water | 10540688 | 05000 0029145 100.00

Tadfowes Temperaure [TT000_TC |
[o0 & |

Mass Fow [21081376 ko/batch o s L1}
Volumetric Flow [3576.581 " m3baich Enthaipy [ 1586 846 kWhibatch
Aciy[000 Wil

e [¥] VolfmT —[3] [ [3] Conc o [¥] [ (4]

V' Aceptar | 3¢ Cancelar | ) Ay |

Fuente: SuperPro Designer®



