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RESUMEN

Las giberelinas son hormonas promotoras del crecimiento, estan presentes en las
plantas superiores y tienen efecto en todas las etapas del crecimiento; desde la germinacion
hasta la senescencia. La giberelina GA3, también llamada acido giberélico, es la mas

representativa de las giberelinas biol6gicamente activas [Oller-Lopez y col., 2003].

El objetivo del presente trabajo fue realizar la sintesis del proceso para la produccion
de &cido giberélico, realizando un analisis exhaustivo del proceso desde la propagacion del

microorganismo hasta la purificacion del mismo.

Se analiz6 el proceso de produccién de GA; desarrollado en el laboratorio y se
analizo en varias escalas (20, 1000 y 10000 litros de produccion en el fermentador). Las
simulaciones de los casos estudiados se realizaron en SuperPro Designer v8.5; simulador

especializado en procesos bioldgicos.

Se encontro que los dos primeros casos de estudio (20 y 1000 litros de volumen de
trabajo en el fermentador) no son econdmicamente factibles; para ello se compararon
variables como, costo de operacion, tasa de retorno, tiempo de recuperacion de capital, y

algunas otras mas.

No obstante para una escala mayor se reduce el costo de operacion. Se encontrd que
el costo de venta minimo del acido giberélico para el proceso de produccion de 10000 litros
es de 8.55 ddlares por cada gramo; esto claro teniendo un producto sin purificar (en forma
liquida). Analizando la ocupacion de los equipos, se encontrd que es posible agregar un
equipo de fermentacion mas al proceso sin la necesidad de aumentar el resto de los equipos,

lo que ayuda a generar el doble de la produccion inicial.

De acuerdo al analisis del costo de produccion y ventas, podemos decir que, a partir
de un volumen de produccion de 2000 litros en el fermentador, el proceso se vuelve
econdmicamente factible. Asi, entre mas grande sea la planta productora de &cido
giberélico los costos de operacion se reducen y hacen factible el proceso.

Al finalizar este trabajo, se concluye una gran parte del estudio necesario para el

desarrollo de una planta productora de GAs en el pais, ya que no se cuenta con informacién



disponible acerca de este tipo de plantas; esto es por tanto un avance en el tema para futuros

trabajos.

Dirigido por:

Eleazar Maximo Escamilla Silva
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CAPITULO 1

INTRODUCCION

Una planta para crecer necesita luz, CO,, agua y elementos minerales, incluido el
nitrogeno del suelo. Con todos estos elementos, la planta fabrica materia organica,
convirtiendo los materiales sencillos en complejos compuestos que constituyen a los seres
vivos. Las plantas no se limitan solo a aumentar su masa y su volumen sino que se
diferencian, se desarrollan, adquieren una forma y crean una variedad de células, tejidos y
organos. Lo anterior esta regulado por hormonas vegetales las cuales son compuestos
organicos que se sintetizan en una parte de la planta y se traslocan a otra, donde en

concentraciones muy bajas causan una respuesta fisiologica [Salisbury, 1994].

Las sustancias controladoras del crecimiento en las plantas son conocidas como
fitohormonas (hormonas vegetales). Hasta el momento se conocen 7 grupos principales de
hormonas vegetales o fitohormonas: las auxinas, brasinosteroides, el &cido abscisico, el
acido jasménico, el etileno, las citoquininas y las giberelinas [Kendel y Zeevaart, 1997;
Tanimoto, 2005], siendo estas Gltimas las de interés para el presente trabajo. Todas ellas

acttian coordinadamente para regular el crecimiento en las diferentes partes de una planta.

Las giberelinas (GAs) son hormonas promotoras del crecimiento, presentes en las
plantas superiores y que tienen efecto en todas las etapas del crecimiento; desde la
germinacion hasta la senescencia. En la actualidad existen méas de 126 GAs identificadas a
partir de plantas y caldos de cultivo de hongos y bacterias, pero solo una tercera parte de
ésta presentan actividad bioldgica; las mas importantes son GAi1, GA3, GA; y GA;. La
giberelina GAs, también llamada acido giberélico, es la mas representativa de las
giberelinas biologicamente activas [Rademacher, 1994; Fernandez-Martin col., 1995; Oller-
Lopez col., 2003].

Las GAs tienen un enorme potencial de aplicaciones en el sector agro-industrial. El
GA; puro 0 en mezcla con otras GAs tiene aplicaciones clasicas en viticultura, citricultura'y

frutas, germinacion de semillas, floricultura e incluso pueden inducir la produccion de



sustancias que protegen del ataque de hongos patdgenos y plagas a algunos cultivos
agricolas [Rademacher, 1994; Fernandez-Martin col., 1995; Oller-Lo6pez col., 2003].

Sin embargo, existen ain problemas para su uso generalizado; entre ellos que la Unica
manera de obtener la hormona GA; (promotora del crecimiento) a costos razonables es por

el cultivo del hongo Gibberella fujikuroi.

El mercado nacional es creciente, y dado que el GA3 se importa en su totalidad, es
importante que se optimice un proceso para la produccion del mismo, aprovechando la

capacidad que tienen algunos microorganismos de producirlo.

DEFINICION DEL PROBLEMA

No se cuenta en el pais con un proceso para la produccion de Acido Giberélico
mediante fermentacion en un reactor de tanque agitado de mezcla completa, utilizando
condiciones que permitan obtener una alta produccion de éste. Ello ocasiona que el total de

acido giberélico necesario en el pais sea importado, y por lo tanto lo hace muy costoso.

OBJETIVO

Realizar la sintesis del proceso para la produccion de Acido Giberélico (GA3).
Objetivos especificos:

e Hacer un analisis exhaustivo del proceso de obtencion de Acido Giberélico,
partiendo desde la propagacion del microorganismo hasta la purificacion del GAs.

e Identificar la informacion necesaria para reproducir el proceso de nivel laboratorio
en el simulador SuperPro Designer.

e Realizar la sintesis del proceso en sus dos vertientes: equipos y economico.

e Determinar los costos finales de la produccion de Acido Giberélico.

e Establecer una propuesta final del proceso para la produccion de Acido Giberélico.



HIPOTESIS

Al realizar la sintesis del proceso de obtencion de Acido Giberélico usando las
condiciones Optimas encontradas en nuestro grupo de trabajo, podremos comparar la
factibilidad econdmica que éste tendria respecto a los procesos ya existentes para la

produccion de Acido Giberélico en el pais.

JUSTIFICACION

El desarrollo normal de una planta depende de la interaccion de factores externos
(luz, nutrientes, agua y temperatura, entre otros) e internos (hormonas vegetales o también

Ilamadas fitohormonas).

Las giberelinas son fitohormonas naturales que regulan el crecimiento y floracion de
las plantas entre otras actividades fisiologicas; es por ello que es uno de los productos
microbianos de gran importancia economica, industrial y biotecnoldgica, ademéas de que

son facilmente producidas por el hongo Gibberella fujikuroi.

Sus aplicaciones incluyen la agricultura, horticultura, invernaderos, viticultura, e
industria cervecera, ya que su aplicacion de forma exdgena produce resultados
espectaculares. Los efectos que las GAs provocan sobre las plantas son: aceleracion de la
germinacion, elongacion del tallo, reversién del enanismo, induccion a la floracion, fijacion
del fruto, rompimiento del letargo y modificacion de la expresion sexual [Jefferys, 1970;
Tudzynski, 1999].

Algunos ejemplos de la aplicacion de GAs son:

e En la cafa de azucar incrementa la velocidad de formacién de malta al promover la
digestion de almidon.

e En la naranja se utiliza para mantener la firmeza de las cascaras al retrasar la
senescencia.

e En la viticultura, estimula el crecimiento de la vid.



El potencial de aplicaciones de las GAs en el sector agro-industrial, las convierte en
un producto biotecnoldgico de gran interés mundial. Sin embargo, el relativo alto costo de
produccion y disponibilidad limita la aplicacion de las GAs.

El Acido Giberélico que se utiliza en México, es importado de Estados Unidos, Reino
Unido, Hong Kong y China. Actualmente China es el lider mundial en la produccién de

Acido Giberélico.

En nuestro pais es muy utilizado el Acido Giberélico tanto en la industria cervecera
como en el sector agricola, y es totalmente importado; lo cual lo hace un producto muy
costoso en el mercado nacional. Es entonces de suma importancia que se optimice un
proceso para la produccion del mismo dentro del pais, aprovechando la capacidad que

tienen los microorganismos de producirlo.

Con esto creamos nuestra propia tecnologia como pais, ademas de que podemos
competir con paises ya productores de este Fito regulador de plantas y siendo esto también

una gran oportunidad para el campo mexicano.



CAPITULO 2

FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1 Giberelinas

Las giberelinas (GAs) son un grupo de hormonas vegetales, promotoras del
crecimiento que pueden ser sintetizadas por hongos y bacterias. A la fecha se han
identificado méas de 126 diferentes giberelinas en plantas y en caldos de cultivo. Se han
nombrado como GA;, GA;, GAs,..., asi hasta la Gltima que se haya identificado, de
acuerdo al orden cronol6gico. La mas representativa por su actividad bioldgica y potencial
de aplicaciones en el sector agro-industrial es el acido giberélico (GAs3), aunque la
giberelina GA; es la mas ampliamente distribuida en las plantas [Cross y col., 1961,
Rademacher, 1994; Fernandez-Martin y col., 1995; Oller-Lépez y col., 2003].

El acido giberélico (o giberelina A3, AG, y AG3) es una fitohormona presente en
algunas plantas. EI GA; es una giberelina simple que promueve el crecimiento y la
elongacion celular; afecta la descomposicién vegetal y ayuda a su crecimiento si esta en
bajas proporciones, aunque eventualmente la planta desarrolle tolerancia al compuesto. El
acido giberélico es una muy potente hormona cuya presencia natural controla su desarrollo;
sabiéndose de su poder regulatorio, las aplicaciones de muy bajas concentraciones pueden
resultar en profundos efectos, mientras que muy altas pueden dar el efecto opuesto.

2.2  Propiedades fisicas, quimicas y bioldgicas de las giberelinas

Las GAs quimicamente son una familia de acidos diterpenoides que presentan un
sistema de anillos tetra ciclicos [Briickner y Blechschmidt, 1991a; Karakov y Aksdz, 2006].
Durante los pasados 20 afios, un total de 126 GAs, que difieren una de otra en el nimero y
posicién de sus grupos funcionales, han sido identificadas usando técnicas analiticas
modernas [Tudzynski, 1999; Shukla y col., 2003; Karakov y Akstz, 2006]. Se clasifican en
dos grupos: Giberelinas C20, las cuales poseen completamente el esqueleto diterpenoide
con 20 atomos de carbono; y Giberelinas C19, las cuales perdieron biogenéticamente el



atomo de carbono numero veinte. Las Giberelinas C19 presentan una alta actividad
bioldgica y pertenecen a este grupo las giberelinas GA;, GAs, GA; y GA; [Kumar y
Lonsane, 1989].

Las GAs se caracterizan por una diversidad estructural, resultado de hidroxilaciones,
oxidaciones, anillos acortados y la presencia de diferentes grupos funcionales. Entre las
GAs, el GA; es el mas comdn por su alta concentracion en fermentaciones microbianas y
por su alta actividad biolégica en plantas. También las GAs, GA; y GA; son
bioldgicamente importantes debido a que son precursores inmediatos del GAs.

Quimicamente, el GAs, es un acido tetraciclico dihidroxi y-lacténico con dos enlaces
etileno y un grupo acido carboxilico libre, tiene una férmula empirica de C19H20¢. ES un
solido cristalino de color blanco, soluble en agua hasta 5 g/L. Es soluble en solventes
organicos tales como etanol, metanol, acetato de etilo, acetato de butilo y acetona. Es
estable en fase solida pero inestable en soluciones acuosas. En soluciones acuosas, el GAs
presenta su mayor estabilidad en un rango de pH de 3 a 4 [Kuhr, 1962; Briuckner y
Blechschmidt, 1991a]; y su descomposicion es acelerada a altas temperaturas. La vida
media en soluciones acuosas es de 14 dias a 20 °C y 2 horas a 50 °C. EI GA3 puede sufrir
procesos de degradacion que juegan un papel importante tanto en la fermentacion como en
el proceso de recuperacion. Alteraciones en el pH pueden llevar a transformaciones
irreversibles a &cido iso-giberélico, acido gibérico, acido alogibérico y acido giberelénico.
Este ultimo, es el producto estable de la hidrolisis quimica acida del GA3 [Holbrook y col.,
1961; Berrios y col., 2004]. Todos los compuestos producidos durante la degradacion del

GA; son moléculas biol6gicamente inactivas.

Figura 2.1 Estructura quimica del Acido Giberélico (Shukla y col., 2003)



2.3  Obtencion de las giberelinas

Las giberelinas son un grupo de fitohormonas que estdn presentes en plantas
superiores y regulan el proceso de crecimiento. Sin embargo, las giberelinas también
pueden ser producidas por cierto tipo de hongo, y se reporta que las giberelinas son
producto del metabolismo secundario de dicho hongo. Este ultimo hecho ofrece la
posibilidad de producir giberelinas a gran escala mediante fermentacion microbiana. Estas
propiedades han llevado al desarrollo de las giberelinas como valiosa herramienta para la
agricultura [Bruckner y Blechschmidt, 1991a].

La obtencidn de giberelinas se puede realizar mediante tres mecanismos:
« Sintesis quimica

La produccion por este mecanismo es poco factible ya que se requieren de muchas
etapas que involucran reactivos muy costosos para llevar a cabo la sintesis quimica

en grandes cantidades [Kumar y Lonsane, 1989].
« Extraccion de plantas

Existe una pequefia cantidad de giberelinas en las plantas y es por ello que no es

muy viable su obtencidn (microgramos por kilogramo de planta fresca).
« Fermentacion microbiana

La fermentacion microbiana es la forma tradicional y econdmicamente factible de
obtener GAs para su uso industrial, a partir de cepas seleccionadas de Gibberella
fujikuroi, que producen principalmente GA;z; [Candau y col., 1991; Brickner y
Blechschmidt, 1991b; Rybakov y Bourd, 1991; Uscanga-Reynell, 1992; Sunder y
Satyavir, 1998; Escamilla-Silva y col., 1999; Giordano y col., 1999; Raventos y

col., 20001, lo cual lo hace el mecanismo mas viable para la produccion.

La fuente comercial de las GAs bioactivas, particularmente GAs, es por cultivo
sumergido del hongo Gibberella fujikuroi, microorganismo en el que las GAs fueron
identificadas originalmente como productos secundarios [Phinney, 1983]. También la
formacion de GAs ha sido observada en otros hongos, tales como el Sphaceloma



manihoticola [Rademacher y Graebe, 1979], Neurospora crassa [Kawanabe y col., 1983],
Phaeosphaeria sp. [Sassa y col., 1994] y algunos otros patdgenos de plantas [Rademacher,
1994]. Es ademas, sintetizado en medio de cultivo por diversas bacterias tales como
Azotobacter, Azospirillium, Pseudomonas sp. [Karakov y Aksdz, 2006]. El fitopatogeno G.
fujikuroi es Unico a causa de las cantidades relativamente altas de GAs que puede secretar
[Linnemannstons y col., 1999]. De hecho, es el Gnico organismo capaz de excretar GAs en
cantidades industriales [Oller-Lopez y col., 2003].

2.4 Produccion de &cido giberélico

La produccion de GA; es considerablemente influenciada por las condiciones de
cultivo (fisicoquimicas, nutricionales e hidrodindmicas) presentes en el biorreactor [Kumar
y Lonsane, 1990; Hollman y col., 1995; Patifio, 1995; Solorza-Salas, 1999; Escamilla-Silva
y col., 2000; Negrete-Rodriguez, 2002; Duran-Paramo y col., 2004; Monteiro-Machado y
col., 2004; Almanza-Rangel, 2005; Shukla y col., 2005a; Chavez-Parga, 2005; Negrete-
Rodriguez, 2007; Flores-Cano, 2008]; algunos de los factores importantes incluyen pH,
temperatura, aireacién, la composicion del medio de cultivo y el tiempo de incubacion.
Mencion aparte merece la cepa del microorganismo utilizado, debido a que el éxito o
fracaso de un proceso fermentativo comienza con la seleccién de la cepa [Escamilla y col.,
1999], la cual puede ser mejorada mediante mutacion por diversos medios (por ejemplo luz

UV) o utilizando herramientas de biologia molecular.

El GA; se produjo por primera vez por Yabuta y Sumiki (1938), los cuales usaron un
medio simple constituido por glucosa o glicerol como fuente de carbono y cloruro de
amonio como fuente de nitrogeno; en un sistema estatico obtuvieron 10 pg/mL de GAs

después de 30 a 45 dias de cultivo.

En 1953 Kitamura obtuvo concentraciones de 37 pg/mL de giberelinas bajo las
mismas condiciones anteriores. La compaiiia inglesa “Imperial Chemical Industries” (ICI)
obtuvo concentraciones de 200 pug/mL en cultivos sumergidos en un medio de Raulin-

Thom con 4% de sacarosa [Brickner y Blechschmidt, 1991b].



Para la produccion de las giberelinas, especialmente GA3z se han empleado diversos
procesos. Pierotty y col. [2006] mencionan que se han utilizado distintas técnicas de
fermentacion a nivel laboratorio, tales como los trabajos de fermentaciones sumergidas
realizadas por Borrow y col., [1964]. Se tienen ademas investigaciones en células
inmovilizadas por Jones y Pharis [1987], ensayos con sistemas de inmovilizacion basados
en fibras poliméricas y diversos sistemas de fermentacién en fase solida realizados por Lu y
col. [1995] y Gelmi y col. [2000 y 2002].

Para producir GA3 se han empleado distintos sustratos en el crecimiento del
microorganismo Yy produccion de la fitohormona. Gelmi y col. [2000] emplearon Amberlita
IRA-900, una resina sintética a diferentes condiciones de temperatura y actividad del agua,
utilizando urea como Unica fuente de nitrégeno. La cascara de café y bagazo de cassava
fueron empleados por M. Machado y col. [2004] en la fermentacion a diferentes tiempos;
estos residuos agroindustriales proporcionaron las diferentes fuentes de carbono. Durdn y
col. [2004] y Nhujak y col. [2005] emplearon medios de cultivo sintéticos, indicando que
las concentraciones bajas de nitrégeno favorecen la produccion del &cido. También se han
empleado biocatalizadores soportados en matrices porosas para la producciéon de GAz en un
medio nutritivo preparado a partir de sus componentes para el crecimiento del micelio y
produccién del acido giberélico. Como se hace referencia, algunos autores utilizan residuos

solidos como sustrato para el crecimiento de Gibberella fujikuroi.

Tanto la cepa como el proceso han sido mejorados en los Gltimos afios, obteniéndose

concentraciones superiores de GAs [Escamilla y col., 2000].

2.5  Aplicaciones y productores comerciales de acido giberélico

Las GAs son metabolitos secundarios capaces de actuar como hormonas enddgenas
en organismos superiores. Sus aplicaciones incluyen la agricultura, horticultura,

invernaderos, viticultura, e industria cervecera.



El costo de GA3 ha restringido su aplicacion en el crecimiento y desarrollo de plantas,
excepto para ciertas plantas de alto valor agregado [Shukla y col., 2005b; Karakov y Aksoz,

2006]. Existen algunas causas por las cuales el uso del GA; es pobremente aplicado.

e Tiene un alto valor en el mercado internacional, alrededor de 40 USD/g.

e EI GA; requiere de periodos méas grandes de tiempo para hacer notar sus efectos en
comparacion con los fertilizantes.

e El tiempo ideal y las concentraciones optimas aun no son bien conocidas por lo que
puede provocar efectos no deseados (inhibicion de la floracién en arboles frutales
por algunos afios después de que se aplicé el tratamiento).

El &cido giberélico que se utiliza actualmente en México es importado de Estados
Unidos, Reino Unido, Hong Kong y China. En la Tabla 2.1 se citan algunas de las
compafiias productoras de acido giberélico. Debido a que la actividad agricola juega un
papel importante en el pais, los reguladores del crecimiento de las plantas asi como los
fertilizantes deben utilizarse para maximizar la eficiencia de produccion. Por lo tanto, los
reguladores sintéticos del crecimiento de plantas, en este caso el acido giberélico, deben ser

producidos econémicamente a escala industrial.

Tabla 2.1 Compafiias productoras de acido giberélico

Nombre de la Empresa Nombre del Producto Ingrediente Activo
Bayer Cropscience S. A Progibb 10 S. P. Acido giberélico 90%
Sumitomo Corporation ) ) )
_ Activol Giberelina A3 9.40 %
Colombia S. A.
Quimor S. A. Magiber WP Acido giberélico 20%
Valent Biosciences S. A. Ryzup SL Acido giberélico 4%
Jaime Ortiz Barrera & CIA o o . )
LTDA Acido giberélico job Acido giberélico 10 g/kg

Registro de venta coadyuvantes y reguladores fisiolégicos Agosto-2012

10




2.6 Condiciones importantes para la produccién de acido giberélico

En la produccion de acido giberélico se involucran varias etapas iniciando con la
preparacion del inoculo, pasando después a la fermentacion, finalmente recuperacion y
purificacion. Cada una de las etapas involucra ciertas condiciones importantes para su

desarrollo.

Los metabolitos secundarios son principalmente producidos bajo condiciones
sumergidas; esta técnica ofrece muchas ventajas tales como facil operacion, ocupa poco
espacio, confiabilidad en la inoculacion y los patrones de crecimiento, un mayor control
aseptico para evitar contaminacion, permite el control de parametros (tales como pH,
temperatura, condiciones nutricionales, entre otros [Robinson y col., 2001]) y puede

Ilevarse a cabo en distintos tipos de fermentadores.

Para todo proceso de fermentacion es necesario de sustratos que componen el medio
de cultivo para posteriormente ser transformados por la accion microbiana en metabolitos y
biomasa. EI microorganismo crece durante el transcurso del proceso, al mismo tiempo que
el medio se va modificando y se forman productos nuevos como consecuencia de las
actividades catabolicas y anabdlicas [Ertola y col., 1995]. Ahora para todo proceso de

fermentacion se aplica la siguiente ecuacién estequiométricamente hablando:

Fuente de C + Fuente de N + 0, + fosfatos + minerales
— Biomasa + Productos + CO, + H,0 + Calor (2.1)

Esta ecuacién debe cumplirse para las dos etapas involucradas en el proceso,

preparacion de inoculo y fermentacion.

El desarrollo del in6culo es una etapa critica en cualquier proceso fermentativo, ya
que se realiza la reproduccion del microorganismo, en este caso de G. fujikuroi. En cultivo
sumergido, el crecimiento de G. fujikuroi y la produccién de GAs depende de la edad del

inoculo asi como de la relacion de inoculacion en el medio de cultivo para la produccion.

Para obtener altas concentraciones de GAs deben seleccionarse cuidadosamente el
medio de cultivo, la temperatura, pH, tiempo de incubacion, aireacion/agitacion, entre otras

variables de operacion. Ademas deben contener nutrientes, ya que los componentes del
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medio de cultivo deben satisfacer los requerimientos nutritivos para la sintesis de
componentes celulares, ademas de suministrar energia para la sintesis de metabolitos y para
el mantenimiento celular. Dentro de la categoria de nutrientes tenemos los macronutrientes
y micronutrientes, donde los macronutrientes son aquellos de los que se requieren en
grandes cantidades, estan representados por la fuente de C (glucosa, glicerol, sacarosa y
aceites naturales), N (sulfato de amonio, cloruro de amonio, glicina, tartrato de amonio,
peptonas, extracto de levaduras), P, S, K y Mg. Mientras que los macronutrientes son

aquellos elementos traza representados por las sales de Fe, Mn, Mo, Ca, Zn, Co y Cu.

El efecto de la temperatura sobre la produccién de GAs, es dependiente de la cepa
empleada [Monteiro-Machado y Soccol, 2007]. La temperatura 6ptima para la produccién
de GA; de la cepa Gibberella fujikuroi CDBB H-984 se ha reportado de 29 °C [Escamilla
y col., 2000].

En cuanto al pH, la velocidad especifica de crecimiento y produccion de las
giberelinas se han reportado constantes, en el intervalo de 3.5 a 6.5 [Brickner y
Blechschmidt, 1991b].

Dado que la biosintesis de GAs involucra muchos pasos oxidativos, una buena
aireacion del biorreactor es critica para una produccién optima. Y en cuanto al mezclado
podemos decir que éste no solo ayuda a mantener una homogeneidad en el medio de cultivo
sino que también favorece a la dispersion de burbujas de aire mejorando asi la transferencia

de masa y de calor.

2.7  Recuperacion y purificacion de giberelinas

En el proceso fermentativo las giberelinas son excretadas dentro del medio de cultivo.
Es por eso que, al final de la fermentacion, se deben realizar a una serie de operaciones de
recuperacion y purificacion del producto deseado, asi como también eliminar productos
toxicos e inhibitorios con el fin de prevenir degradacion de los productos de interés o que
puedan causar efectos secundarios indeseables cuando se aplique exdgenamente. Para

lograr tal objetivo se cuenta con varios métodos, enseguida se mencionan algunos de ellos.
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2.7.1 Separacion solido-liquido

La primera etapa de recuperacion y purificacion es la separacion de insolubles del
caldo de fermentacion. La seleccion de una técnica de separacién depende de las
caracteristicas de los solidos y del medio liquido. Estos solidos son principalmente masa
celular, con una gravedad especifica aproximadamente entre 1.05-1.1 la cual no es mucho
mayor comparada con la del caldo. Las células pueden tener forma de esferas, elipsoides,

filamentos, o bastones. EI tamafio de las células varia ampliamente tal como [Lee, 1992]:
Células de bacterias 0.5-1 um

Células de levadura 1.0-7 pum

Células animales 10-20 pm

Células vegetales 20-40 pum

La separacion de particulas sélidas del caldo de fermentacion en la produccion de

giberelinas se puede llevar a cabo por filtracion y centrifugacion.

Filtracion. Normalmente en los procesos de biotecnologia se utilizan tres tipos de
mecanismos de filtracion: filtracion de lecho profundo, filtracion convencional y filtracion
por membranas. De estos mecanismos dos son de particular interés en las bioseparaciones
solido-liquido: la filtracién convencional y la filtracion por membranas [Tejeda y col.
1995].

Filtracion convencional: es la separacion de sélidos de un liquido. Se efectla

haciendo pasar una suspension a través de un medio permeable que retiene los sélidos
utilizando un gradiente de presion; involucra particulas grandes (dp >10 um). Esta técnica
es efectiva para suspensiones diluidas con particulas grandes y rigidas. En filtracion
convencional los filtros cominmente usados en bioseparaciones son los filtros prensa y los

filtros de tambor rotatorio al vacio [Bjurstrom, 1985].

Filtracion por membranas: el avance mas impactante en el area de tecnologia de
filtracion es un sistema de membranas, especialmente para procesos biologicos. Hay tres

técnicas de filtracion basadas en membranas: microfiltracion, ultrafiltracion y 0smosis
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inversa; estas técnicas son clasificadas de acuerdo al tamafio de los poros de la membrana
[Bjurstrom. 1985].

Centrifugacion. La centrifugacion es un método alterno cuando la filtracion resulta
ineficiente. La centrifugacion es una operacion bésica con la que se lleva a cabo la
separacion de las sustancias por medio de la fuerza centrifuga. Utiliza la diferencia de
densidades entre los sélidos y el liquido. Uno de los principales factores que controlan la

capacidad de la centrifugacién para separaciones bioldgicas es el tamafio de particula.

2.7.2 Recuperacion

Después de que el sélido y el liquido son separados, se obtiene una solucion acuosa
diluida de la cual los productos tienen que ser recuperados y purificados. La recuperacion y
purificacion no pueden ser divididas claramente porque algunas técnicas son empleadas
para ambos casos. Sin embargo, entre los muchos procesos de separacion utilizados para la
etapa de recuperacion, la extraccion y adsorcion pueden ser exclusivamente categorizadas

como recuperacion [Lee, 1992].

Extraccién liquido-liquido. La extraccion es el proceso de separar los componentes
(soluto) de una solucién liquida (alimentacion) por contacto con otro liquido insoluble
(solvente). Durante el contacto liquido-liquido los solutos seran distribuidos entre las dos
fases liquidas. Seleccionando un solvente adecuado, se puede extraer selectivamente los
productos deseados. La efectividad de un solvente se puede medir mediante el coeficiente

de distribucion K,
—_—
K= " (2.2)

Donde y es la fraccién masa del soluto en la fase extrayente en equilibrio y x es la
fraccion masa en la fase de refinado. Es deseable un sistema con un valor de K grande, ya
que esto requiere menos solvente y produce una fase extrayente méas concentrada. El valor

de K se puede incrementar seleccionando un valor de pH optimo.
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Adsorcion. La adsorcion es similar a la cromatografia porque ambas involucran la
interaccion entre un soluto y una matriz sélida. Sin embargo, son diferentes en el sentido de
que la cromatografia se basa en diferentes velocidades de movimiento de soluto en la
columna, mientras que la adsorcion se basa en la separacion de un soluto de otros

constituyentes al ser capturado en un adsorbente.

2.7.3 Purificacién

Después de que el producto de interés esta separado del resto de los compuestos
generados en la fermentacion es necesario realizar la purificacion de éste. Las etapas finales
de purificacién dependen de la pureza del producto final requerido. Los Productos
farmacéuticos requieren de alta pureza, mientras que los productos industriales requieren de
menor pureza. Para los productos de pureza relativamente baja, tales como enzimas
industriales, la etapa de purificacion final es la deshidratacion o mas generalmente una
etapa de eliminacion del disolvente. Para productos de alta pureza, las etapas finales de
purificacion implican generalmente una combinacion de pasos cromatograficos y de
filtracion [Bjurstrom, 1985]. Si se requiere que el producto final esté en forma sélida, sigue

una etapa de eliminacion del disolvente o deshidratacion.

2.8 Simulacion

El uso de simuladores de procesos dentro del &mbito de la ingenieria quimica cobra
una gran importancia debido a que minimiza el esfuerzo humano para la resolucién de los
calculos complejos que normalmente lleva asociado un proceso de ingenieria. Estos ofrecen
la oportunidad de reducir el tiempo necesario para el desarrollo del proceso. Permiten
ademas la comparacidn de alternativas del proceso sobre una base consistente, de modo que
un gran nimero de ideas de proceso se puede sintetizar y analizar de forma interactiva en
un corto periodo de tiempo; también se permite el estudio de las interacciones que existen
entre los procesos en las corrientes de entrada y salida [S.A. Rouf y col. 2001]. Por tal

motivo, la simulacién de varios procesos en serie facilita la toma de decisiones, ya que los
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datos arrojados por el software permiten un analisis l6gico del proceso. Dentro de los
simuladores comerciales mas utilizados en ingenieria quimica se encuentran los siguientes:
HYSIS, ASPEN PLUS, CHEMCAD, SuperPro Designer, entre otros.

Los simuladores antes mencionados han sido disefiados principalmente para modelar
procesos continuos y su comportamiento transitorio, con propdsito en control de procesos.
La mayoria de los productos farmaceuticos o de procesos bioldgicos se fabrican en lotes y
modo semi-continuo [Korovessi y col. 2006; Heinzle y col. 2006]. Tales procesos se
modelan mejor con simuladores de procesos por lotes que representan la dependencia del
tiempo y la secuencia de los acontecimientos. A mediados de 1990, Aspen Technology
introdujo Batch Plus, un simulador impulsado por los procesos farmacéuticos producidos
en lotes. Aproximadamente al mismo tiempo, Intelligen Inc. (Scotch Plains, NJ) introdujo
SuperPro Designer, del cual el enfoque inicial estaba en Bioprocesos y a través de los afios
su &mbito se ha ampliado [Petrides y col. 2002; Toumi y col. 2010]. SuperPro Designer es
un simulador que se encarga de los balances de materia y energia, dimensionamiento de
equipo y costos, evaluacién econémica, evaluacion del impacto ambiental, planificacion del

proceso, Yy cuellos de botella de procesos batch y continuos.

2.8.1 SuperPro Designer

El software profesional SuperPro Designer es ampliamente utilizado a nivel mundial
para la simulacién y disefio de plantas de la industria quimica y farmacéutica,

principalmente. Entre las prestaciones que ofrece se encuentran:

v Andlisis de alrededor de 80 operaciones unitarias.

v' Bases de datos de los compuestos quimicos mas utilizados en la industria
biotecnoldgica, equipamiento y materiales de construccion.

v Los balances de masa y energia de procesos integrados.

v Un analisis econdmico detallado.

Los pasos para la construccion de un modelo de proceso por lotes son generalmente

los mismos para todos los softwares de simulacion de procesos. El registro de los
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materiales (componentes puros y mezclas) es generalmente el primer paso. Posteriormente
se desarrolla el diagrama de flujo, con las unidades requeridas para tal proceso y se unen a
ellos las corrientes de entradas y salidas de materiales. Se afiaden las operaciones a cada
unidad de proceso y las condiciones de operacién de cada una de ellas, ademéas se

especifican los parametros de rendimiento.

Los pasos necesarios para llevar a cabo la simulacién de un proceso a través del

simulador SuperPro Designer 8.5, se enlistan a continuacion:

Especificar el modo general de operacion.

Registrar todos los componentes puros y las mezclas del proceso.
Construccion del diagrama de flujo del proceso.

Inicializar las operaciones de las unidades del diagrama de flujo.
Inicializar las corrientes de entrada a las unidades del proceso.
Inicializacidon del itinerario de los procesos.

Desarrollar la simulacion (Balances de masa y energia).

AN NN VN N N N

Finalmente realizar el anélisis de los resultados de la simulacion.

Un modelo de proceso por lotes es en esencia una receta, que describe como hacer
una cierta cantidad de un producto especifico. A un paso de procesamiento basico sencillo
se le llama “unidad de proceso”, el cual es un término usado por un proceso continuo. Las
tareas individuales contenidas en un proceso (por ejemplo, Transfer in, Ferment, Transfer
Out, CIP, etc.) son llamadas “operaciones”. Una unidad de proceso es representada en el

diagrama de flujo con un solo icono que representa a los principales equipos utilizados.

Las simulaciones en computadora se han utilizado con éxito en muchos procesos
industriales para modelar y predecir los costos de produccion. Ellos proporcionan la
capacidad para estimar el efecto de los crecientes costos de las materias primas o los
servicios publicos, las variaciones en la composicion del material, y la incorporacion de
nuevas tecnologias. Comenzando con un escenario del caso base y el disefio del modelo
para simular efectivamente esas condiciones, permite al usuario estimar resultados de las

alternativas de los procesos con confianza [Kwiatkowski y col. 2005].
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CAPITULO 3

METODOLOGIA

Un proceso industrial (0 un nuevo proceso) solo tiene estabilidad en el mercado (o
perspectivas de comercializacién) si su aspecto econdémico es favorable. Podemos

identificar tres tipos de niveles para el disefio de un proceso:

1. Disefio preliminar.
2. Estudio de preinversion.

3. Disefio final, o ingenieria de detalle.

En el primer nivel se toma informacion bésica del proyecto, con disefios aproximados
y escenarios econdmicos simples, para llegar a un diagnostico preliminar sobre el potencial
econdmico del proceso. Esta etapa debe hacerse en forma tan rapida como sea posible, para
tomar la decisién de continuar con el proyecto, si existe un potencial favorable, o
terminarlo y no invertir tiempo adicional en él, si es claro que el proceso no tiene

perspectivas econémicas razonables.

En el segundo nivel, el panorama promisorio del proceso amerita un disefio méas
elaborado y un analisis econébmico mé&s riguroso, con estimaciones de inversiones mas
confiables y costos de operacion méas desglosados. Se aplica el mismo tipo de ldgica; el
proceso debe volver a analizarse para examinar su potencial economico y dictaminar si se

debe continuar con su proyecto de comercializacion.

El tercer nivel tipicamente se lleva a cabo por una firma especializada, con el fin de
elaborar disefios finales y planos para la construccion del equipo. Dada la informacion que
se genera en forma de un disefio final, las estimaciones econdmicas a este nivel son las méas
exactas que se pueden tener para la etapa de disefio del proceso, y constituyen los mejores

prondsticos de lo que se espera durante la operacion comercial del proceso [Jiménez 2003].

Entonces de acuerdo a lo anterior el analisis que se realiza en el presente trabajo es
solamente el disefio preliminar de una planta productora de &cido giberélico, para
proporcionar un rapido diagndstico inicial del potencial economico de la alternativa de
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crear una planta productora de acido gibereélico en el pais. Para ello es necesario iniciar con
un analisis de la ruta que se sigue para la produccion de acido giberélico en el laboratorio,
donde se obtienen las condiciones de operacion y cantidades de reactivos y productos. Ya
que se cuenta con la informacién necesaria para reproducir el proceso en el simulador
SuperPro Designer, se procede a realizar los esquemas en la hoja de trabajo y finalmente

realizar el analisis de la simulacion.

3.1  Recoleccion de datos
3.1.1 Proceso de produccion de acido giberélico

Se tiene que realizar la recopilacion de todos los datos determinados durante el
proceso de produccion de &cido giberélico, para después poder realizar la simulacion de tal
proceso con ayuda de SuperPro Designer.

3.1.2 In6culo

Para realizar la propagacion del microorganismo es necesario contar siempre con la
cepa que nos ayudara a seguir manteniendo el microorganismo vivo, y también para
desarrollar el in6culo para el proceso fermentativo que se realizard posteriormente. En este
caso se utilizd la cepa ITC-H984 de Gibberella fujikuroi, conservandola en medio sélido
(PDA no comercial) e incubandolo por 7 dias a 27°C. Para la propagacion del hongo
adicionar 10 ml de solucién salina estéril al 0.9% a una caja Petri 0 tubo que contiene el
hongo Gibberella fujikuroi y desprender el hongo a fin de obtener una suspensién turbia y
homogénea. Posteriormente se propaga la cepa en 250 ml de medio AAX (en la seccion
3.2.2.1 se especifica cuél es el medio) previamente esterilizado durante 20 min a 15 Ib/plg?,
la inoculacién se lleva a cabo a una temperatura de incubacion de 29°C y durante 38 h, a
una velocidad de agitacién de 280 rpm, obteniendo una biomasa de 7.5 g/l de peso seco; las

condiciones manejadas estuvieron de acuerdo con lo reportado por Escamilla y col. (1999).
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3.1.3 Fermentacién

Ya que el in6culo ha terminado el tiempo de incubacion, se pasa a inocular al
biorreactor previamente esterilizado y cargado con el medio nutritivo para la propagacion
durante la fermentacion; en este caso la cantidad del medio de cultivo fue de acuerdo a lo
reportado por Valadez-Bustos (2012). La fermentacion se llevd a cabo por 216 h,
manteniendo un pH de 5, una temperatura de 30°C a una velocidad de agitacion de 500 rpm
y un flujo de aire de 1.5 vvm [Valadez-Bustos, 2012].Las condiciones a las que se realiza la
fermentacion son las dptimas encontradas por el grupo de trabajo del laboratorio de
Biotecnologia y Bioingenieria del Instituto Tecnologico de Celaya, Guanajuato. Se
encontré una produccion maxima de 3.4 g/l de &cido giberélico a las 216 h y una

concentracion de biomasa de 6.8 g/l.
3.1.4 Separacion

Ya pasado el tiempo de la fermentacién y teniendo la mas alta produccién de GAs se
procede a retirar del caldo formado en la fermentacion los residuos solidos que contenga
éste, por ejemplo la biomasa formada en el proceso fermentativo. Para ello es necesaria una
serie de operaciones de separacién. La primera etapa de separacion, en este proceso se
realiza mediante centrifugacion filtracion, en este caso se trabajé con una centrifuga de
canasta con un medio filtrante, con un tamafo de poro de 1 pm, durante 20 minutos se hace
pasar un flujo de 350 ml/min, donde la composicion de dicho flujo contiene una relacion
tierra/caldo de 0.2%, la velocidad angular de la centrifuga es de 300 rpm. En esta etapa se
logra una remocion de 69.6% de particulas sélidas suspendidas en el caldo, en este caso de

biomasa.

Ya que en esta etapa se logra s6lo una parte de la remocién completa de los solidos
suspendidos en el caldo, es necesaria otra etapa mas de separacion. En este caso es
necesaria una filtracion mas fina, la cual logra retirar un 95.4% de los solidos que contiene
la corriente de alimentacion a esta etapa. Con dicha etapa se logra el retiro casi del 100% de
biomasa contenida en el caldo. La filtracion a nivel laboratorio se realiza con una columna
empacada con un medio filtrante, en este caso contiene algoddn, con un altura de 10 cm y

se hace pasar a través del lecho el caldo a filtrar a un flujo de alimentacion de 30 ml/min
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con ayuda de una bomba de vacio. Los datos de operacion de tales etapas de separacion se

reportan por Alarid-Garcia (2013).
3.1.5 Recuperacion y purificacion

Después de que la parte solida es separada del liquido, se obtiene una solucion acuosa
diluida de la cual los productos tienen que ser recuperados y purificados. La recuperacion y
purificacion no pueden ser divididas claramente porque algunas técnicas son empleadas
para ambos casos. Sin embargo, entre los muchos procesos de separacion utilizados para la
etapa de recuperacion, la extraccion y adsorcion pueden ser exclusivamente categorizadas

como recuperacion [Lee, 1992].

En este caso la recuperacion del producto de nuestro interés, GA;z (el cual necesita ser
concentrado para llevarlo a un refinamiento posterior) se realiza con una etapa de
extraccion, utilizando un solvente muy selectivo hacia el acido giberélico, el acetato de
etilo. En esta etapa se utiliza una relacién caldo/solvente 1.7, manteniendo un pH de 3 en el
caldo alimentado a la columna de extraccién tipo Karr, con una velocidad de agitacion en
los platos de 140 rpm, y un tiempo de operacion de 60 min, ya que se recircula el caldo
para una mejor extraccion. En esta etapa se logra una recuperacion de 95.2% de acido
giberélico de la cantidad total presente inicialmente en el caldo a la salida del fermentador,

con un coeficiente de particion de Kp = 0.9519 [Alarid-Garcia, 2013].

Para realizar la purificaciéon del producto, GAs, es necesario retirar el resto de los
compuestos que también son selectivos por el solvente utilizado en la etapa de extraccion,
en este caso compuestos como GA;, GA4 y GA;. Por ello es necesaria la etapa de adsorcion
donde solo retenemos en GAs, mientras que el resto de los compuestos se retiran, para
posteriormente realizar una desorcion y finalmente cristalizacion de nuestro producto de

intereés.

La Figura 3.1 muestra el diagrama del proceso de produccién de acido giberélico que
se ha seguido en el laboratorio, en un modo de operacion batch. Contando con las etapas
principales de produccion de GAz; mediante fermentacion y separacion-purificacion del

mismao.
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Figura 3.1 Produccion de Acido Giberélico mediante operacion batch o por lotes

El analisis del proceso de produccién de GAs en el simulador SuperPro Designer se
realizd con las mejores condiciones de operacion encontradas por el grupo de trabajo en el
laboratorio de Biotecnologia y Bioingenieria, del Instituto Tecnolégico de Celaya

Guanajuato.
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3.2 Simulacion

Posterior a la recoleccion de datos se procede a analizar los equipos y operaciones
del proceso que se utilizardn durante la simulacion y a revisar los componentes existentes
en la base de datos del software, ya que al no encontrarse algunos de los componentes
existentes en las corrientes de flujo del proceso (como el &cido Giberélico, la harina de
arroz, etc.) que se utilizaron durante la produccion de GAs y que no son de uso comun, se

procede a darlos de alta en la base de datos de SPD.

El proceso de apertura del simulador, el registro de nuevos componentes, asi como la
informacion utilizada para cada uno de ellos se explica con mayor detalle en el apéndice A.
Cabe mencionar que todos los casos de estudios se realizan en modo Batch.

3.2.1 Casos de estudio en la simulacion del proceso de obtencion de GA; en SPD

Antes que nada se realiza el caso base en la hoja de trabajo de SuperPro Designer;
dicho caso es bajo las mejores condiciones de operacion a nivel laboratorio que se han
encontrado en el grupo de trabajo. El caso base es la produccion de GA3 en un reactor de 7
I, el volumen de trabajo es de 5 | y se obtiene una concentracion de GA; de 3.4 g/l
[reportados por Valadez-Bustos, 2012]. Estos datos se reproducen en el simulador usando
la estequiometria respectiva en la fermentacion; los datos para la etapa de separacion y

purificacion se reportan en [Alarid-Garcia, 2013 y Patifio-Guerrero, 1996].
3.2.2 Simulacién del proceso de obtencidén de GA; (caso base)

En esta seccidn se analiza la produccion de GA3z en un reactor de 7 |; para ello es
necesario conocer los equipos y datos a utilizar en la simulacion para realizar las etapas de
propagacién de indculo, fermentacion, separacién de residuos (como centrifugacion,
filtracion y extraccion L-L) y purificacion (no se cuenta con datos para esta etapa, asi que

solo se muestran graficamente).

Los equipos a utilizar en la simulacion son: Shake Flask para representar el inoculo,
Fermentor para llevar a cabo la fermentacion. En cuanto a la parte de separacion de sélidos
es necesaria Basket Centrifugation y Dead-End-Filtration y, para finalizar, con

purificacion utilizamos Differential Extraction y etapas de separacion. Para equipo o
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tanques de almacenamiento de materiales o corrientes de proceso se utilizan Batch Storage

in a Drum. A cada uno de los equipos es necesario indicar las operaciones a realizar.
Simulacién del In6culo

Esta fase forma parte de la primera parte del proceso de produccion de GAs en la cual
el microorganismo Gibberella fujikuroi se propaga para posteriormente inocular el medio
de fermentacién. Hay que mencionar que antes de iniciar con dicha etapa es necesario
contar con cepa del microorganismo almacenada, ya que eso evitard no poder continuar con

el proceso de produccion por escases del hongo Gibberella fujikuroi.

En esta etapa se utiliza un Shake Flask el cual se crea seleccionando la opcion en el
menU: Unit Procedure, se selecciona el submend Inoculum Preparation - in a Shake
Flask.

Ya que se ha realizado lo anterior se plasma el icono del matraz en la hoja de trabajo
de SuperPro Designer. Después se dibujan las corrientes de entrada y de salida del equipo y
se especifican los componentes y cantidades en cada una de ellas; es opcion del usuario
cambiar el nombre a las corrientes si asi lo desea. Para el caso base el volumen de trabajo
en el matraz es de 250 ml y con el contenido de materias primas es como se muestra en la
Tabla 3.1.

Si todo lo anterior se lleva a cabo correctamente, se tiene el diagrama de la figura 3.2.

nutrigntes

L -

+_

iCE‘IiU@—b— E
s

P-1/5FR-101

Indculo

Figura 3.2. Diagrama del Matraz para preparar el indculo en SuperPro Designer
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Tabla 3.1 Contenido en las corrientes de entrada del matraz para la preparacion del indculo

Nutrientes Formula g/l Masa (g/batch)
Nitrato de Amonio NH3NO; 2.5 0.625
Carbonato de Calcio CaCOs3 1 0.25
Extracto de Levadura 3 0.75
Glucosa CsH1206 20 5.0
Fosfato de Potasio KH,PO4 0.5 0.125
Sulfato de Magnesio  MgS0,4.7H,0 0.1 0.025
Agua H,O 973.72 ml 243.43
Micelio
Micelio G. fujikuroi 8 ml/l 2 ml/batch

Medio AAX para el in6culo

Una vez que ya se especificaron los datos de las corrientes de entrada, se especifican
las operaciones que realizard el equipo. En este caso son: carga de nutrientes,
esterilizacion, carga de micelio, fermentacion batch estequimétrica, transferencia a

biorreactor.

Estas operaciones se encuentran dando clic derecho sobre la imagen del matraz y
seleccionando en el menud Add / Remove Operation. Posterior a ello aparece una lista de
operaciones disponibles para este equipo. Para este caso seleccionamos: Charge, SIP,

Charge, React (Stoichiometric) y Transfer Out. En esta seccion también se cuenta con la

opcion de cambiar el nombre a la operacion a gusto del usuario, utilizando el icono fa

Teniendo la secuencia de operaciones del equipo, se procede a dar de alta los datos
para cada una de las operaciones seleccionadas. Esto es dando clic derecho sobre la imagen
del matraz y seleccionamos Operation Data, enseguida Carga de Nutrientes (Charge) y
agregamos los datos para esta operacion. En este caso las condiciones de operacion del
inoculo. Se agregan 250 ml del medio antes ya mencionado, posteriormente se pasa a
esterilizar el medio contenido en el matraz durante 20 min a 15 Ib/plg? usando vapor
himedo, pasado ese tiempo se agregan 2 ml de micelio al matraz y se coloca en una
incubadora para llevar a cabo la fermentacidn a una temperatura de 29°C, durante 38 h, a

una velocidad de agitacion de 280 rpm. Pasado este tiempo a dichas condiciones se logra
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una produccion de biomasa de 7.5 g/I. La Tabla 3.2 muestra la estequiometria utilizada para

la simulacion de la fermentacion en el simulador SuperPro Designer.

Tabla 3.2 Balance estequiométrico de materia para el indculo (por batch)

Materia Entrada Salida
kg/batch kg/batch
Glucosa 0.005 0.001
Extracto de levadura 0.00075 -
Nitrato de amonio 0.000625 -
Fosfato de potasio 0.000125 -
Sulfato de magnesio 0.000025 -
Carbonato de calcio 0.00025 -
Agua 0.24343 0.024
Micelio 0.002 -
Biomasa - 0.001
Caldo in6culo - 0.226

Simulacion del Biorreactor

La etapa mas importante del proceso es la fermentacidn ya que en esta etapa se logra

la produccion del producto de interés en el proceso, logrando tener éxito o no. Previo a esta

etapa se simula un tanque con agitacion donde se prepara el medio de cultivo para realizar

la fermentacion. EI medio de cultivo contiene los compuestos mostrados en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3. Contenido del medio de cultivo para la preparacion de la fermentacién

Nutrientes Foérmula g/l Masa (g/batch)
Dextrosa (D-Glucosa) CeH 1205 120 568.86000
(47.96 g/l de C)
Harina de Arroz 2 9.48100
Cloruro de Amonio NH3CI 5 23.70250
Fosfato de Potasio KH,PO, 3 14.22150
Sulfato de Magnesio MgS0O,.7H,0 1.5 7.11075
Agua H.O 4193.37000
Solucién de oligoelementos 2 ml/l 9.5 ml
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Solucion de Oligoelementos 9/100 ml

Molibdato de Sodio Na;Mo00,4.2H,0 0.15 0.01425
Sulfato de Manganeso MnSO4.H,O 0.02 0.00190
Sulfato de Zinc ZnS0,4.7H,0 0.10 0.00950
Sulfato Ferroso FeSO,.7H,0 0.10 0.00950
Agua H,O 99.315 9.43520

Las cantidades reportadas en la tabla anterior son para un batch de 4.750 | de medio de

cultivo.

Ya que se tiene el medio de cultivo preparado se procede a esterilizarlo, durante 20
min a 15 Ib/plg®. Este procedimiento se tiene que realizar un poco antes de que termine el
tiempo de incubacion del in6culo para tener tiempo de cargar el biorreactor con el medio y
al finalizar el tiempo del in6culo proceder a cargarlo al biorreactor inmediatamente. Antes
de cargar el biorreactor con el medio de cultivo, éste tiene que estar limpio y esterilizado, se
esteriliza durante 1 hora a 15 Ib/plg?.

Para simular el equipo de Fermentacion en SuperPro Designer, se agrega la unidad
Fermentor que se encuentra en el menl Unit Procedure - Batch Vessel Procedure = in
a Fermentor. Ya que se seleccioné el equipo se plasma en la hoja de trabajo y se dibujan
las corrientes de entrada (en este caso la corriente de salida del tanque donde se prepara el
medio de cultivo y la salida del equipo que representa el inéculo) y salida. Si todo lo

anterior se realiza correctamente se puede ver como se muestra en la Figura 3.3.
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+ d
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+
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»
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Figura 3.3. Diagrama de conexidn de equipos en SuperPro Designer
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Como se puede observar en la Figura 3.3, es decision del usuario cambiar los colores

de los equipos al igual que las corrientes de estos.

A este equipo se le agregan las operaciones de Esterilizaciéon (SIP), carga del medio
(Transfer In), carga del indculo (Transfer In), Fermentacion (Batch Stoich.

Fermentation) y finalmente Transferir a otro equipo (Transfer Out).

La fermentacion se lleva a cabo durante 216 h a un temperatura de 29°C, con una
velocidad de agitacion de 500 rpm, un flujo de aire de 1.5 vvm y manteniendo constante el
pH del medio a 5, el volumen de trabajo en esta unidad es de 5 I. Para realizar la simulacion
de la fermentacion se seleccion6 el modo de trabajo con estequiometria, ya que solo se
contaban con datos para realizarlo de este modo. La estequiometria utilizada se muestra en
la Tabla 3.4.

Tabla 3.4 Balance estequiométrico de materia para la fermentacién (por batch)

Materia Entrada Salida
kg/batch kg/batch
MgSQO,.7H,0 0.007 -
KH,PO, 0.014 -
NH,CI 0.024 -
Glucosa 0.5695 0.00095
Harina de arroz 0.009 -
Agua 4.203 0.21663
FeSO,.7H,0 0.0000095 -
MnSQO,.H,0 0.0000019 -
Na;MoO4 0.00001425 -
ZnS04.7H,0 0.0000095 -
Biomasal 0.001 -
Caldo inoculo 0.24996 -
Biomasa2 - 0.03424
Caldo F. - 4.67594
GA; - 0.01693
TOTAL 50L 498 L
Corriente de gases
CO, - 0.83058
Oxigeno 25.87938 97.36032
Nitrégeno 97.35578 25.18253
TOTAL 104789.67 L 101213.86 L
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Al finalizar el tiempo de la fermentacion se pasa el caldo (producto de la
fermentacion) a un tanque de almacenamiento mientras éste se hace pasar a otras unidades

del proceso.
Simulacién de Tanques de Almacenamiento

Se utiliza Storage in a Drum, el cual se crea seleccionando la opcién en el men:
Unit Procedure, se selecciona el submend Storage/Blending, posteriormente Bulk =
Batch = in a Drum y se plasma en la hoja de trabajo de SPD. Se conecta al equipo
anterior, en este caso el fermentador, dibujando las corrientes de entrada y salida (ver
Figura 3.4).

Caldo —

I +{m]
P-14 { LD-105

Storage
Figura 3.4. Diagrama de tanque de almacenamiento en SuperPro Designer

A este equipo solo le agregamos las operaciones de Transfer In y Transfer Out, ya
que solo son necesarios para almacenar en caso de que la siguiente operacion no esté lista.
Las condiciones para tales operaciones son solo flujos de alimentacion y salida, o el tiempo

en que se requiere llenar el tanque y desocupar.
Simulacion de la Centrifuga Filtrante

Después de la fermentacion es necesario retirar la biomasa generada, dicha etapa se
simula con una Basket Centrifugation que se encuentra en el mend Unit Procedure >
Centrifugation - Basket (Top Discharge). A esta unidad no se le agregan ni una sola
operacion ya que por default, esta la operacion de filtracion. Se agregan solo los datos de la
operacion; en este caso se tiene un 69.6% de remocion de biomasa, con un flujo de

alimentacion a la centrifuga de 350 ml/min, durando la operacion 14.22 min.
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Simulacioén de la Filtracion

En la etapa anterior es necesaria otra etapa mas de filtracion, en este caso una
filtracién maés fina para lograr la remocion de aquellas particulas que se han quedado en el
caldo. Para dicha etapa es necesario un equipo Dead-End-Filtration éste se selecciona en el
menu Unit Procedure - Filtration > Dead-End-Filtration. Dicho equipo cumple con la
funcién de simular la remocion de los residuos solidos (como biomasa) que se hayan
quedado en el caldo a la salida de la centrifuga filtrante. Igual al equipo que simula la
centrifuga filtrante, no es necesario agregar una operacion méas que la que tiene por default
el equipo. El porcentaje de remocidn que se alcanza en esta etapa experimentalmente es de

95.4% con un flujo de alimentacion de 30 ml/min.
Simulacion de la Extraccion

Después de haber retirado la biomasa generada en el proceso de fermentacion, se
procede a realizar la extraccion del producto de interés, en este caso el acido giberélico.
Para ello es necesario una columna de extraccion, experimentalmente se realizaron los
estudios en una columna tipo Karr, debido a que en el simulador con el cual se trabaja no se
encuentra una columna de ese tipo, se propuso trabajar con una columna diferencial. Esta
unidad se selecciona en el mend Unit Procedure - Extraction - Liquid Extraction = in

a Differential Extraction.

En este caso lo que se buscé al momento de hacer la simulacién es cumplir con las
condiciones de extraccion que se encontraron en la columna tipo Karr. Se establecio el
porcentaje de recuperacion del acido giberélico de 90% y se busc6 un valor para el flujo
combinado de las corrientes alimentadas a la columna hasta encontrar la altura y diametro
de la columna utilizada experimentalmente. La fase pesada fue el caldo proveniente del

equipo de filtracion y la fase ligera fue el solvente, en este caso Acetato de Etilo.
Simulacion de la Purificacion

Ya que el acido giberélico es retirado del caldo debido a la extraccion, es necesario
retirar el solvente y purificar el producto de interés. Debido a que no se cuenta con datos

experimentales de esta etapa del proceso, solo se agrega al diagrama de flujo del proceso
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las operaciones de separacion del producto de interes al solvente y ademas de una etapa

para la recirculacion del mismo al proceso de extraccion.

Los datos de operacion para cada una de las operaciones de los equipos utilizados en

el proceso se presentan con més detalle en el apéndice B2.

3.2.3 Simulacion del proceso de obtencion de acido giberélico a escala (20, 1000 y
10,000 L.itros)

Ya que se tiene el caso base se hace el andlisis para un escalamiento a 20, 1000 y
10,000 litros, como volumen de trabajo en la etapa de la fermentacion. Se utilizan las
mismas condiciones de operacion de los equipos en el caso base, por lo tanto lo que se ve
afectado son los tiempos de operacion de alguno de ellos, las cantidades de equipos a

utilizar y en ocasiones el tamafio de estos.
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CAPITULO 4

ANALISIS DE RESULTADOS

4.1  Introduccién al proceso de produccion de &cido giberélico

De acuerdo a las dltimas investigaciones realizadas en el grupo de trabajo, se ha
observado tener un gran incremento en la produccién de &cido giberélico; esto se logra
agregando al medio de cultivo harina de arroz, que contribuye como fuente de carbono y
fuente de nitrégeno al mismo tiempo. Con esto se logra alcanzar una concentracion de 3.4
g/l de &cido giberélico en la etapa de fermentacion en el biorreactor segin estudios
realizados por Valadez-Bustos (2012), hasta el momento la més alta reportada. Es por ello
gue como seguimiento a la investigacion acerca de la produccién de acido giberélico, la
ultima parte de esta investigacion consiste en realizar la simulacion del proceso en
SuperPro Designer, se desea asi establecer las condiciones de operacién de cada una de las
etapas asi como las especificaciones de los equipos necesarios en el proceso y con esto
realizar un andlisis de factibilidad econdmica, que pretende mostrar al interesado una vision
global de la viabilidad de llevar a cabo la construccion de una planta productora de acido

giberélico en el Pais.

Las condiciones de operacién para las etapas de separacion y purificacion del
producto también fueron encontradas por el grupo de trabajo, en este caso son reportadas
por Alarid-Garcia (2013).

Como se pudo observar en la seccién anterior SuperPro Designer ofrece una ventaja
contra otros simuladores al contar un entorno muy amigable al usuario, ademas de que
permite un analisis detallado de cada seccion del proceso en cuanto a las corrientes de éste

y en la parte econdmica.

Las Figuras 4.1 a 4.4 muestran los diagramas de flujo en SuperPro Designer para la
produccion de Acido Giberélico.
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Producmén de GA3 en un Reactor de Tanque Agitado de Mezcla Completa de 30 L
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4.2 Descripcion del proceso

Como se puede observar en los diagramas de flujo de SuperPro Designer, al estar
listo el in6culo que se hace pasar al fermentador, éste tiene que estar previamente
esterilizado y cargado con el medio de cultivo. Después de haberse cumplido el tiempo de
fermentacion en el cual se logra la mayor produccion de GAgs, se hace pasar el caldo a la
etapa de centrifugacion-filtracion donde se logra retirar la biomasa generada en la etapa
anterior. Después de lograr la maxima remocion de solidos en esta etapa se procede a pasar
el caldo ya filtrado a otra etapa de filtracion mas fina en este caso con Dead-End Filtration.
En dicha etapa se logra remover los solidos que no se alcanzaron a remover en la etapa
anterior. Los tanques utilizados en el diagrama de flujo son para el caso en que se tenga que
mantener el caldo contenido antes de una etapa que aun no esté lista. Después de filtrar por
segunda vez, se pasa el caldo ya libre de biomasa a la etapa de extraccion donde se pretende
atrapar el producto de interés en un solvente para posteriormente purificarlo. Para realizar
la simulacion de la etapa de extraccion se utilizé un equipo de extraccion diferencial, ya
que el simulador no contaba con una columna tipo Karr. Después de tener atrapado el
producto de interés en el solvente, éste se pasa a la etapa de purificacion, y se logra
recuperar el solvente en un 70%. El solvente recuperado se hace recircular y asi se logra
tener un menor gasto de solvente en la extraccion, ya que es necesaria una relacion
caldo/solvente de 1:7 para lograr una buena extraccion en la columna. Para el caso de la
etapa de purificacion aun no se tienen las condiciones de operacion de esta etapa, asi que se
simularon solo separadores, donde se pretende finalmente dejar una corriente que contenga

el producto de interés.

Para los casos donde se realizO el escalamiento se puede observar que para la
produccion del inéculo es necesario de un biorreactor mas pequefio que el de la etapa de
fermentacion, ya que el volumen de inoculo es un 5% del volumen de trabajo total en el
fermentador. Esto provoca que para los escalamientos ya no se pueda utilizar un matraz de

volumen pequefio.

Como contribucién a lo dicho anteriormente y para un mejor entendimiento de los
resultados presentados a continuacion, es importante mencionar que las condiciones de

operacion con las cuales se trabajaron las simulaciones de los equipos presentes en los
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diagramas anteriores (Figuras 4.2, 4.3 y 4.4) se han mencionado en la seccidon del capitulo 3

y se retomaran un poco en las siguientes secciones.
4.3  Resultados de la simulacién del proceso utilizando SuperPro Designer 8.5

La Gltima parte de esta investigacion consistio en realizar la simulacion del proceso
en SuperPro Designer, estableciendo las condiciones de operacion de cada una de las etapas
asi como las especificaciones de los equipos del proceso, para finalmente observar las
variables econOmicas que permitan tener un estimado econémico del proceso de

produccion de Acido Giberélico.

4.3.1 Analisis de flujos de materia utilizados en los procesos de produccion de acido
giberélico estudiados

Una vez que ya se han mostrado los esquemas realizados en SuperPro Designer para
la produccion de Acido Giberélico mediante fermentacion sumergida, es importante hacer
el andlisis técnico econdmico. Ello para tener una idea de la factibilidad de llevar a cabo
cada uno de estos procesos a tales escalas y realizar el comparativo entre ellos para conocer
cudl es la mejor propuesta, analizando los equipos, insumo de materias primas y

requerimiento energético, entre otras cosas.

Considerando que un afio tiene aproximadamente 330 dias laborables (7920.0 horas)
y operando la planta productora de acido giberélico los tres turnos diarios, se tiene que se
pueden realizar 36 Batch al afio con un tiempo para cada batch de 218 horas cada uno,
logrando una capacidad de produccion de 0.55 kg de acido giberélico anual. Esto es a nivel
laboratorio.

Para los casos de escalamiento de 20, 1000 y 10,000 litros de volumen de trabajo en
el fermentador la capacidad de produccion de cada planta son 0.45, 112.40 y 1061.54
kg/afio respectivamente. Esto tomando en cuenta que sélo se cuenta con un reactor de la
capacidad necesaria para la produccién. Se tiene que mencionar que la cantidad de batch se
mantiene igual para los dos primeros procesos simulados excepto para la produccion de
10000 litros, como ya se menciono anteriormente se trat0 de mantener las mismas

condiciones de operacién para todos los procesos simulados y en este Gltimo se logran
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cumplir solo 34 batch por afio, mientras que en los otros si se cumplen los 36 batch por afo.
Esto se explica mejor en la Tabla 4.1, donde se muestra el tiempo de operacion del proceso

y otras variables.

Tabla 4.1 Datos de los procesos de produccion de GA3

Dato del proceso PAG320 PAG31000 PAG310000
Tiempo de Operacion Anual 7,857.00 h 7,910.46 h 7,787.51 h
Tamario del Batch 0.06 kg MP 3.12 kg MP 31.22 kg MP
Tiempo por Batch 268.94 h 271.71 h 301.04 h
Tiempo por Ciclo 218.25h 218.25h 226.86 h
Numero de Batch por Afio 36 36 34

MP = producto principal (GAz)

Como se puede observar, el proceso que logra tener menos batch al afio es el de
produccion de 10000 litros. Esto es debido a que los tiempos para las etapas de separacion
y purificacion se alargan un poco mas ya que la cantidad de materia a procesar es mayor, y
esto es porque las simulaciones se realizaron con los mismos datos de operacion para todos
los procesos (por ejemplo el flujo de alimentacion a los equipos) y esto provoca que el
tiempo de operacion total sea mayor para tales equipos. El tamafio del batch se refiere a la
cantidad de producto que se logra en el proceso, en cada batch. Los tiempos por batch y por
ciclo son diferentes, ya que un batch es el tiempo total en el que se termina el proceso de un
lote de produccion mientras que un ciclo contempla el tiempo en el que se puede empezar
un nuevo batch. Lo anterior se debe a que los equipos que se utilizan en la etapa final del
proceso no son los que se utilizan en la etapa inicial; es por ello que sin haber terminado el

anterior se puede iniciar a operar otro batch.

En la Tabla 4.2 se muestran entonces la cantidad de materia prima necesaria y de
producto y subproductos obtenidos de las simulaciones para cada uno de los procesos; tales
datos se encuentran tabulados en kg/afio. Los procesos se nombran como PAG320,
PAG31000 y PAG310000 (Produccion de Acido Giberélico con un volumen de trabajo de
20, 1000 y 10000 litros respectivamente).
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Tabla 4.2 Especificacion de las cantidades de materia involucradas en la simulacion del

proceso de produccion de GA; (kg/afio)

Materia Prima PAG320 PAG31000 PAG310000
Glucosa 82.80 4140.00 39100.00
Extracto de levadura 0.11 5.40 51.00
Nitrato de amonio 0.09 4.50 42.50
Fosfato de potasio monobasico 2.07 103.50 977.50
Sulfato de magnesio. 7H,0 1.03 51.48 486.20
Carbonato de calcio 0.04 1.80 17.00
Micelio 0.288 L 144 L 136.00 L
Cloruro de amonio 3.42 171.00 1615.00
Na;Mo00,4.2H,0 0.00 0.11 1.02
Sulfato de manganeso.H,0O 0.00 0.01 0.14
Sulfato de Zinc.7H,0 0.00 0.07 0.68
Sulfato de Fierro.7H,0 0.00 0.07 0.68
Harina de Arroz 1.37 68.40 646.00
Agua 641.54 32076.98 302949.23
Acetato de Etilo 1368.76 68464.17 646606.05

Productos
Acido Giberélico (GAz) 2.16 112.32 1061.48
Biomasa 5.04 252.36 2382.38
Caldo (residuo) 723.60 L 36350.32 L  343308.54 L

Los valores que son cero es porque la cantidad necesaria de esta materia es casi cero,

sin embargo cuando hay una produccién mayor se logra ver como hay un aumento en la

cantidad necesaria de estos compuestos; esto es porque tales compuestos son los micro

elementos participes en el proceso.
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Figura 4.5 Comparacién del consumo de Materia Prima en todos los procesos simulados

Como se observa en la Figura 4.5, todos los procesos estudiados en la simulacion
tienen la misma tendencia en cuanto a que el mayor consumo de materia es siempre el
solvente para la extraccion (el acetato de etilo), seguido del agua y finalmente la glucosa

(fuente de carbono), mientras que la cantidad del resto de la materia que se usa es minimo.

Es necesario entonces realizar un analisis en la etapa de separacion, especificamente
en la extraccion del acido giberélico, ya que la cantidad necesaria de solvente para la
extraccion liquido-liquido es demasiada, se realiza a una relacién caldo/solvente 1:7. La
extraccion se lleva a cabo manteniendo un pH de 3 en el caldo antes de entrar a la columna.
La cantidad de agua es la necesaria para la preparacion de los medios que posteriormente se

convierte en el caldo de cultivo, por eso es que su porcentaje es muy alto.
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4.4  Analisis econdmico de los procesos simulados

Se pueden establecer algunos criterios para comparar alternativas en una base

econdmica. Estos criterios son:

e Tasa de retorno (Relacion de Utilidad Neta / Inversion Inicial)
e Tiempo de recuperacion de capital (Calculado con el inverso de la tasas de retorno)

e Precio de venta minimo

Para fines practicos en el desarrollo de esta investigacion se ha elegido como variable
de comparacién a la tasa de retorno o tasa de recuperacion (ROI). Esta es una de las
medidas mas utilizadas para medir la rentabilidad de un proceso y esto ayuda a mostrar un
panorama mas sencillo para comprender el aspecto econémico para los procesos
estudiados. Es importante mencionar que dicha variable depende exclusivamente de la
utilidad neta del proceso y de la inversion total inicial del mismo. A su vez, la utilidad neta
del proceso esta influenciada principalmente por los costos de materia prima, mano de obra,
utilidad por venta de productos y las variables del ejercicio fiscal (depreciacion de los
equipos, pago de impuestos, etc.), mismas que son mencionadas a continuacion. Se
tomaron como variables fiscales una depreciacion en linea recta a 15 afios para los equipos

del proceso, y una tasa de inflacion del 4 % anual.

4.4.1 Costo de materia involucrada en las entradas y salidas de los procesos

De acuerdo a lo mostrado en la seccién 4.2.1, los requerimientos de materia prima
utilizada para la entrada al proceso dependeran de gran medida de la cantidad de
produccion de la que se pretenda tener. Asi bien, es posible afirmar que la tasa de retorno
de cada proceso depende también de la cantidad de dinero gastada en materia prima y de
los ingresos por venta del producto principal. Para realizar el andlisis de factibilidad de
instalacién y operacion de una planta productora de acido giberélico en México, se

investigaron los precios de mercado de la materia involucrada en el proceso.

En la Tabla 4.3 se especifican los precios (en dolares) de materia tomados para el analisis

econdémico de los procesos antes mencionados.
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Tabla 4.3 Precios de materias prima usados para la evaluacién econémica

Materia prima Costo de compra ($/kg) Costo de venta ($/kg)
Glucosa 12.40
Extracto de levadura 269.50
Nitrato de amonio 84.60
Fosfato de potasio monobasico 115.50
Sulfato de magnesio. 7H,0 96.60
Carbonato de calcio 176.40
Cloruro de sodio 36.90
Micelio 1000.00
Cloruro de amonio 67.00
Na;Mo00,.2H,0 260.00
Sulfato de manganeso.H,0O 123.00
Sulfato de Zinc.7H,0 124.40
Sulfato de Fierro.7H,0 148.60
Agua 0.80
Acetato de Etilo 1.22
Productos
Acido Giberélico 42,100.00

Tomados de Alfa Aesar A Jonson Matthey Company, 2013

Los costos de materia prima se cotizaron a Alfa Aesar A Jonson Matthey Company
en el presente afio, por medio de internet ya que facilitan ver los costos de sus productos en

su pagina web.

En la tabla anterior no se agregaron la biomasa producida ni el caldo de fermentacién

(residuo) ya que estos no tienen valor para ser vendidos.

Desglosando (ver Figura 4.6) el costo de compra de materia prima por afio, se puede
observar que las materias primas mas costosas para el proceso son la fuente de carbono

(Glucosa) con un gasto anual de 33% Yy el solvente (acetato de etilo) con 39% para realizar
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la extraccion del &cido giberélico; esto es del total de los costos de materia prima.

Costo de Materia Prima Anual

‘ Acetato de Etilo
39%

Fosfato de
potasio
monobdsico
4%
Micelio
Clorurode 7%
amonio
2%

Figura 4.6 Costo del consumo de Materia Prima en todos los procesos simulados

El costo mayor en la compra de materia prima es para el acetato de etilo; esto es
debido a que se utiliza una gran cantidad de solvente para la extraccion. Aun cuando se
cuenta con etapas que colaboran a la reutilizacién del solvente, hasta el momento se
recupera solo un 70% de éste. Si este solvente no se recuperara, el costo de compra del
solvente seria demasiado alto comparado con los demas, por eso es necesaria la etapa de

recuperacion del solvente.

Ahora, es necesario contestar una pregunta que determinara la factibilidad de seguir
con el andlisis preliminar de llevar a cabo una planta productora de acido giberélico. ¢Si se
realiza un analisis s6lo tomando en cuenta el costo de materia prima para el proceso y el

costo de venta del producto de interés, es rentable?

Para contestar a esta pregunta es necesario realizar el andlisis con los datos

correspondientes, y esto se encuentra en la seccion 4.4.2.
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4.4.2 Analisis econdmico de entrada-salida de materia

Tomando en cuenta los datos de precios mostrados en la Tabla 4.2 y las cantidades
requeridas de materia de alimentacion, asi como las respectivas salidas de los procesos
analizados, procedemos a realizar un analisis econdémico tomando en cuenta solamente la
cantidad de materia de entrada y salida de cada proceso estudiado. Para ello se realiza el

siguiente balance monetario de materia:

R = Cantidad de Producto * Costo de Producto
— Cantidad de MP = Costo de MP (4.1)

Donde tenemos que R (Utilidad Bruta respecto a la materia utilizada, $/batch o $/afio)
es el costo de vender el producto menos lo que nos cuesta la materia prima para el proceso.
Teniendo en cuenta la Ecuacion 4.1, se puede ahora realizar un analisis de ganancia debida
a materia prima y producto, obteniendo asi la Tabla 4.4, la cual muestra la utilidad bruta de

los procesos simulados (tomando a R en ddlares por afio).

Tabla 4.4 Utilidad Bruta respecto a la materia utilizada en los procesos estudiados

Proceso R ($/Batch) R ($/afio)
PGA;3,20 2,408.45 90,827.00
PGA3,1000 125,552.97 4,523,341.00
PGA3,10000 1,256,391.52 42,720,332.00

Como puede observarse en la Tabla 4.4, con un simple analisis de materia prima y
productos, se demuestra que los procesos presentan una factibilidad econémica. Lo anterior
porque el producto es un compuesto de alto valor agregado y esto provoca que, aungue no
se produzca gran cantidad en el proceso, esta sea necesaria para tener una ganancia.
Analizando la utilidad bruta por batch (Figura 4.7) se observa que es menos ganancia que
cuando se realiza por afio esto es debido a que para un sélo proceso es necesario el 100%
del solvente (como materia prima), mientras que al realizar varios procesos batch se
recupera el 70% del solvente alimentado y esto contribuye a un ahorro a largo plazo, lo que

no se observa en un solo batch.
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Analisis de Utilidad Bruta en los
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Figura 4.7 Anélisis de utilidad bruta con recirculacion y sin recirculacion del solvente

Se debe recordar que este analisis de utilidad bruta (R) es solamente tomando en
cuenta un balance econémico de la ganancia de vender el producto menos lo que me cuesta

la materia prima para producir, el analisis es para un solo batch de proceso y por un afio.
4.4.3 Costo de mano de obra involucrados en los procesos estudiados

Considerando que el presente trabajo se ha realizado para la instalacion,
mantenimiento y operacién de una planta productora de acido giberélico en México, se
realiz6 una busqueda econémica para determinar los salarios promedio que podrian pagarse
a las personas encargadas del funcionamiento de la misma, dependiendo del rango
jerarquico que ocupen y de la utilidad de su trabajo dentro del proceso. Por ello, tomando
en cuenta las necesidades del mismo, se ha propuesto tener personal para cubrir en este
caso solo 2 puestos primordiales en la planta. Tales puestos, asi como los salarios de cada

trabajador se muestran en la Tabla 4.5.
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Tabla 4.5 Puestos y salarios base tomados en cuenta para el analisis de costo de mano de
obra de los procesos.

Puesto Salario ($/h)
Operador 1.4
Analista Quimico 2.3

Para este analisis se consideraron solamente estos dos puestos laborables. Conforme

avanza la investigacion y el desarrollo del proceso se deben incluir otros puestos.

El costo por mano de obra anual para los procesos estudiados se muestra en la Tabla
4.6 en $/afio:

Tabla 4.6 Costos de Mano de Obra anual para los procesos estudiados

Puesto PGA;3,20 PGA3,1000 PGA3,10000
Operador 1,600,217 1,827,607 2,200,371
Analista Quimico 3,036,203 3,036,203 2,867,525

Si se observa la Tabla 4.6 el Analista Quimico tiene un mayor ingreso que el
operador, pero en el caso de produccién de 10,000 L no se ve una gran diferencia como en
los otros casos. Esto es porque el tiempo que trabaja el operador es mayor que en los otros
dos casos y esto provoca que tenga mas ingreso que en los otros procesos.

Es de vital importancia mencionar que los salarios, materia prima y demas costos
involucrados para el andlisis del proceso se expresan en dolares debido a que una persona
con la capacidad monetaria para invertir en una industria (Sea cual sea el pais donde lo
haga) pocas veces realizara sus comparativos entre alternativas basado en la moneda del

lugar sede, ya que los precios varian mucho de un pais a otro.
4.4.4 Costo de equipos para los procesos

Los equipos necesarios para el proceso de produccion de acido giberélico son varios;
principalmente Fermentadores, tanques de almacenamiento, equipo de filtracion para retirar

la biomasa, un extractor y equipos de separacion y purificacion. En la Tabla 4.7 se enlistan
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area de filtrado).

los equipos necesarios para cada proceso y una de sus caracteristicas (volumen y algunos

Tabla 4.7 Especificacion de equipos y costos (2013) para los procesos analizados

Equipo PGA;,20 PGA3,1000 PGA3,10000
In6culo P-1 Ferm. 1.27 L Ferm. 63.58 L Ferm. 635.76 L
$53,661 (2-7.5L) | $184,195(16-65L) $594,000
. T.Ag.21.15L T. Ag. 1057.68 L T. Ag. 10576.76 L
Medio P-2 $ 144,000 $ 189,000 $ 248,000
Fermentacion P-3 Ferm. 25,60 L Ferm. 1280.09 L Ferm. 12800.90 L
$184,195(16-65L) $656,000 $ 916,000
Tanque P-4 Tanque 22.76 L Tanque 1137.86 L Tanque,11378.57 L
g $500 $ 3500 $ 10,000
BCF 3.428 L, 0.102 BCF 1212.756 L, BCF, 1212.756 L,
Centrifuga P-5 m? 5.086 m? 5.086 m?
$ 126,000 $ 161,000 $ 161,000
Filtracién P-8 DE, 10 m’ DE, 10 m’ DE, 10 m’
$ 40,000 $ 40,000 $ 40,000
) Tanque, 22.51 L Tanque, 1125.99 L Tanque,11259.90 L
Tanque P-10 $500 $ 3500 $ 10,000
Extraccion P-6 DX, 1911L DX, 286.847 L DX, 2868.474 L
$ 25,000 $ 25,000 $ 39,000
Tanaue P-7 Tanque, 158.03 L Tanque, 2635.87 L Tanque, 11296.58L
g $1000 $5000 x 3 $ 10,000 X7
Tanque P-9 Tanque, 22.48 L Tanque, 1121.92 L Tanque, 11219.23L
q $ 500 $ 3500 $ 10,000
Equipo no
cotizado $ 144,000 $320,000 $ 525,000
Separador P11 CSP, 1;6(.)75 kag/h CSP, 122804.79kg/h CSP, 122%4.79kg/h
) CSP, 38.03 kg/h CSP, 3809.81kg/h CSP, 9524.52 kg/h
Separador P-12 $0 $0 $0
MX, 126.74 kg/h MX, 12678.55 MX, 31696.37kg/h
Mezclador P-13 $0 $0 $0
TOTAL $ 719,195.00 1,601,000.00 2,623,000.00

Los costos mostrados de color azul son los costos cotizados a “PURE PROCESS
LATINOAMERICA” para los fermentadores, mientras que los de color negro son los
costos de equipos arrojados por el simulador SuperPro Designer. Como se puede ver en
algunos casos se toma en cuenta el costo de compra del equipo cotizado y no el costo
mostrado por el simulador, esto es porque se busco el costo de compra mas econémico y

en algunos casos el costo mostrado por el simulador lo era y en otros el costo cotizado, es
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por ello el cambio. La cotizacién de los equipos se muestra en el apéndice D, al igual que el
procedimiento para el calculo de costos y dimensionamiento de equipos en SuperPro
Designer en el Apéndice C2. La Tabla 4.7 muestra los costos unitarios de cada equipo y al
final se muestra el costo total de la compra de todos los equipos necesarios para el proceso;
se puede observar que algunos de los costos unitarios estan multiplicados por un valor (por
ejemplo x 3, x 7) esto es porque son la cantidad de equipos necesarios para el proceso. Algo
mas que se puede observar en la Tabla 4.7 es que para la centrifuga de filtracion es el
mismo costo y el mismo tamafio en los procesos de 1000 y 10,000 litros. Esto es debido a
que se buscé que la condicién de flujo de alimentacion fuera diferente. Para mayor
informacion sobre la simulacién de los equipos ver el apéndice B2, y las condiciones de

operacion de cada uno de ellos.

Se puede observar también que el costo de compra con mayor valor es para el
Fermentador (P-3) en todos los procesos estudiados; esto es porque este tipo de equipos es
muy costoso ya que se consideran el corazon de plantas de procesos bioldgicos. El equipo
mas costoso después del Fermentador es el Tanque Agitado (P-2) necesario para producir el
medio, esto es porque es indispensable que cuente con un sistema de agitacion, un sistema
para esterilizar el contenido en el tanque y sistemas de carga y descarga automaticos.
Enseguida esta la centrifuga para filtracidn, el tercer equipo mas costoso y seguido el resto

de los equipos.

Todos los equipos son de material acero inoxidable (SS316). El costo de compra de
los equipos es cotizado al afio 2013 por el simulador SPD, que estima el costo de compra
de equipo basandose en correlaciones incorporadas de costos de los equipos respecto a su
tamafo. Algunas de las férmulas para el calculo son proporcionadas por los fabricantes de
los equipos, por lo tanto estas no se publican por el simulador. En el caso de que las
estimaciones de los costos de compra de equipos no se consideren adecuadas, el usuario
puede proporcionar su propio modelo que involucre el tamafio contra costo o establecer el
costo directo del equipo. Ahora bien, si las estimaciones de los costos de compra de
equipos son para algun afio anterior al afio del proyecto, el simulador ajusta los precios con

el indice de Ingenieria Quimica publicado para ese afio y asi tener en cuenta la inflacion.
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45  Comparativo econdémico final de los procesos estudiados

Una caracteristica importante de SuperPro Designer es que facilita la estimacion de

los costos de capital y operacion, y que también realiza la evaluacién econdmica

preliminar, analisis de rentabilidad y analisis de flujo de dinero en efectivo de los procesos

de fabricacion. Los pardmetros economicos claves como financieros, operativos y de

mercado se analizan siguiendo los enfoques comunes que estan disponibles en la literatura

con el fin de determinar los cuatro principales aspectos econdmicos de una inversion. Estos

son.

e Lainversion total de capital
e El costo anual de operacién
e Los ingresos anuales

e Los beneficios anuales

Una vez realizado el anélisis técnico para comparar alternativas de produccion de

acido gibereélico y se han revisado los costos de materia prima y producto principal, es

momento de comparar econdmicamente los procesos simulados.

A continuacion se muestra una tabla que resume las variables econdémicas evaluadas

por el simulador y sus respectivos valores y asi finalmente comparar los procesos.

Tabla 4.8 Resumen econémico de los procesos estudiados

PGA;,20 PGA;,1000 | PGA3,10000
Capital Total de Inversion ($) 4,968,535 10,499,168 | 17,028,518
Costo de Operacion ($/afio) 6,044,300 7,354,524 10,382,306
Ingresos ($/afio) 94,667 4,260,467 44,237,745
Tasa de Produccion Anual (kg MP/afio) 2.249 101.20 955.766
Costo de Produccion  ($/kg MP) 2,687,993.54 | 65,413.40 9,777.54
Ingresos Unit. de Produccion  ($/kg MP) 42,100.00 42,100.00 42,100.00
Margen Bruto (%) -6,284.78 -72.62 74.20
Tasa de Retorno (%) -114.23 -23.70 110.99
Tiempo de Recuperacién (afios) N/A N/A 0.90
TIR (después de impuestos) (%) N/A N/A 65.55
VAN (al 7.0% de interés) (%) -55,5651,593 | -34,163,758 | 140,703,072

MP = Flujo del componente “GA3” en al corriente “Producto GA3”
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La Tabla 4.8 muestra un resumen de la evaluacion econdémica de los procesos
simulados en SuperPro Designer, donde se encuentran tabulados los principales resultados
del analisis. Se puede notar el capital total de la inversion, el costo de operacion de la planta
por afo y algunas otras variables de interés como calculos de anélisis de rentabilidad para
un analisis rapido de los procesos. Los indices clave incluidos en el resumen anterior nos

indican lo siguiente:

El capital total de inversidn se refiere a los costos fijos que estan asociados con un
proceso. Estos se calculan como la suma de los siguientes elementos: Capital fijo directo,
Capital de trabajo, Costo de arranque y validacion, Costo adelantado de R&D (desarrollo e
investigacion) y Regalias adelantadas. Para el calculo del costo de operacion no se incluyo
costo de desarrollo e investigacion ni costo por regalias, esto en ninguno de los tres casos

estudiados.

El costo de operacion de un proyecto incluye los costos que estan relacionados con
la demanda de una serie de recursos (es decir, materias primas, insumos, mano de obra,
calentamiento/enfriamiento y energia eléctrica), asi como los costos de operacion
adicionales. Mas especificamente, el costo anual de operacion se calcula como la suma de
los siguientes costos: costo de materia para el proceso, costo de consumibles, costo laboral
dependiente, costo de utilidades (costos de servicios de calefaccion/enfriamiento y
potencia), costo de tratamiento/eliminacion de residuos, costo de un fondo dependiente,
costo de laboratorio, el costo de transporte, gastos diversos, costos de publicidad y venta,
regalias y costo de eliminacion del producto fallado.

Para el costo total de Operacion se tomd un costo cero para costo de tratamiento o
disposicion, transporte, gastos diversos, costos de publicidad, regalias y de eliminacién de

producto fallado, mientras que para el resto si se tiene un valor diferente de cero.

Ingresos: este parametro se compone de todos los ingresos relacionados con el

funcionamiento de una planta. Estos pueden incluir todos los ingresos de:

e Laventa de los productos principales y laterales, en el caso de este proyecto solo se
vende el producto principal (el acido giberélico), ya que el resto de los productos

aun no tienen alguna aplicacion para poder ser vendidos como subproductos.
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e EI procesamiento de flujos de efluente (para el tratamiento de residuos y las
instalaciones de eliminacion), en este caso no se tomo en cuenta algun tratamiento
de las corrientes de subproductos (como la biomasa retirada en las etapas de
centrifugacion y filtracién, y el caldo que resulta como residuo después de la etapa
de extraccion), ya que no tienen interés aun.

e La venta de electricidad generada en el proceso. En el proceso de produccién de
GA3 no se genera ningun tipo de energia que se pueda utilizar como ganancia hacia

el mismao.

Los ingresos anuales de un proyecto se calculan como la suma de los ingresos de

todas las corrientes y tipos de energia generada que se denotan como ingresos.

La tasa de produccién anual (kg MP/afo), ésta se refiere a la cantidad de producto
de interés (o producto principal) obtenido durante un afio de operacién del proceso.

El costo de produccion es un costo operativo por unidad de referencia que se calcula
dividiendo el costo de operacién anual entre la tasa de produccion anual. En este caso, entre

mayor es la tasa de produccion, menor es el costo de produccion.

Los ingresos unitarios se refieren a la ganancia que se obtiene por vender un kg de
GA;3, se debe mencionar que para el costo de venta del producto (GA3) se tomo el costo
reportado por la literatura (mencionado en la seccion 2.5 de antecedentes), en este caso se
menciona que el gramo de &cido giberélico cuesta alrededor de 40 USD por gramo, en base

a esto se utilizo este valor para la venta del GAs.

El margen bruto indica directamente qué porcentaje de los ingresos anuales es de
utilidad bruta. Este se calcula dividiendo el beneficio neto entre la inversion total y se
multiplica por 100. La utilidad bruta es la diferencia entre los ingresos y el costo de
operacion, ambos tomando una referencia anual. Se puede observar que para los dos
primeros casos de estudio se tiene un porcentaje negativo, lo cual nos quiere decir que en
estos procesos aun no es alta la produccion de GA3; como para obtener una ganancia o
ingreso que pague el costo de operacion para realizar tal cantidad. En cambio, para el
ultimo caso (10,000 litros) los ingresos obtenidos del proceso son mucho mas grandes que
el costo de operacion, lo cual lo hace obtener una gran ganancia.
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La tasa de retorno (ROI) es una medida de la rentabilidad del proyecto que se utiliza
para evaluar la viabilidad de una inversion. Este se calcula dividiendo el beneficio anual
neto por el capital total de inversion. Por otro lado, el beneficio neto se calcula como la
utilidad bruta anual menos el importe de los impuestos anuales de ingresos mas la
depreciacion anual. La utilidad bruta es la diferencia entre los ingresos y el costo de
operacion anual. EI término referente a los impuestos anuales se tomé como un 40% de la
utilidad bruta, y se considerd una depreciacion anual del 5% del capital fijo directo.
Respecto a la depreciacion, el software la toma como una deduccidn de impuestos sobre la
renta que representa una pérdida de capital fijo el cual se debe principalmente al desgaste

del equipo y obsolescencia.

En los dos primeros casos de estudio, el ROI negativo es debido a que el costo de
operacion es mas grande que los ingresos de la planta por la venta del producto (GAj3). Esto
ocasionara siempre que los procesos a tales escalas no sean rentables desde un inicio.
Para el caso de la produccion en fermentacion de 10000 litros se logra ver que si es
rentable, ya que los ingresos son muy altos y los costos de operacién son relativamente

bajos comparados con los otros dos casos anteriores.

Con el tiempo de recuperacién podemos representar el tiempo que tarda el
inversionista en recuperar todo su capital en el caso hipotético de que todas las utilidades se
usaran exclusivamente para ese fin, este parametro se calcula dividiendo la inversion total
entre el beneficio neto. El costo de operacion para los dos primeros procesos es mas alto
que los ingresos del proceso, lo que genera que no se logre tener un tiempo de rembolso del
capital invertido. Para el ultimo caso si se tiene un tiempo de rembolso muy rapido, lo que

lo hace un proceso rentable.

La tasa interna de retorno (TIR) después de impuestos es la tasa de interés para la
cual el valor presente neto (VAN) de un proyecto es cero. También se conoce como tasa de
efectivo descontado de regreso (DCRR) y se calcula con base en flujos de efectivo antes de
impuestos sobre la renta y después. Entonces la TIR se representa en forma de porcentaje
por periodo, ésta se expresa como un porcentaje positivo; es decir, no se considera el hecho
de que el interés pagado en un préstamo sea en realidad una tasa de retorno negativa desde

la perspectiva del prestamista. El valor numérico para la TIR puede moverse en un rango
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entre -100% hasta infinito, es decir, -100% <TIR < c. En términos de una inversion, un
retorno de TIR = -100% significa que se ha perdido la cantidad completa. Este se calcula
dividiendo el capital de inversion por el beneficio neto. Como se observa en la Tabla 4.8
para los dos primeros casos no se tiene una TIR dentro del rango permitido, esto es debido

a los altos costos de operacion y bajos rendimientos.

El valor presente neto (VAN) es una medida de rentabilidad utilizada para evaluar la
viabilidad de una inversion; éste representa el valor total de los flujos netos de efectivo
futuros de vida de un proyecto, descontados para reflejar el valor temporal del dinero en el
inicio del proyecto. En términos generales, un VAN positivo indica que es viable invertir en
el proyecto, mientras que uno negativo significa lo contrario; éste se calcula para una baja

tasa de interés, el valor por default es del 7%.

El resto del andlisis econémico arrojado por el simulador se muestra en el apéndice
C3.

Después de analizar cada uno de los procesos simulados, y al encontrar que los dos
primeros casos aun no son factibles, surge la siguiente pregunta: ;A partir de qué
produccidn el proceso podria ser rentable? Para contestar a ello, de una forma muy simple
se grafica la produccion contra dolares/afio, y se obtienen dos lineas, una que representa las

ganancias por la venta de GA3 y otra para el costo de produccion (o costo de operaciéon).

50000001
45000001
40000001

35000001
30000001 Punto de quiebre
25000001 econémico

20000001
15000001
10000001
5000001
1

Délares/afio

Costo de produccion -

0 ////—%> 2000 4000 6000 8000 10000 12000

Produccién critica Produccién (litros)

Figura 4.8 Representacion grafica de ventas y costo de produccién
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Al cruce entre las dos lineas se le conoce como punto de quiebre econdémico y éste se
sitla sobre la produccidn critica. Encontrando este punto se puede decir que a partir de
dicha produccion se tiene un proceso economicamente factible, ya que el costo de

operacion es menor que las utilidades por la venta del producto.

Como se puede observar en la Figura 4.8 se tiene que a partir de 1800 litros de
produccion aproximadamente, se logra un proceso econdmicamente factible para la

produccion de GAs.
4.6 Precio de venta minimo

Respecto a la estimacion de precios de venta, las ecuaciones de utilidades netas y
extras presentan puntos de equilibrio que pueden ligarse a un significado econémico. El
punto en el cual P = 0 (beneficio neto) define la situacion en la cual la empresa no gana ni
pierde globalmente, ya que sus utilidades las usaria para pagar impuestos y recuperar su
inversion. Cabe mencionar que este método es una técnica global y de un alcance general y
dependiendo de las politicas de la compafiia, se pueden elaborar estimaciones de mayor

nivel de detalle.

Como ya se ha observado en la seccion anterior los dos primeros casos de estudio no
son rentables econdmicamente, por ello se calcula el costo de venta minimo para el GA3
solamente en el caso de produccion de 10000 litros. Entonces si se tiene que el beneficio

neto es:

Beneficio neto = Utilidad bruta — Impuestos + Depreciacion 4.2
Y entonces, tenemos que:

0= X—-CO —04 X—-CO +0.05CFD (4.3)

donde:
X: es la utilidad por la venta de GAs.
CO: es el costo de operacion de la planta.
0.4: se refiere al pago de impuestos por la venta de GAs.
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0.05: es la depreciacion como una deduccion de impuestos sobre la renta que representa
una pérdida de capital fijo el cual se debe principalmente al desgaste del equipo y

obsolescencia.
CFD: es el costo de capital fijo directo.

Al resolver la ecuacion 4.3 se obtiene que el costo de venta minimo para el GA;z en
una planta de produccion de 10000 litros es de 8.55 dolares/gramo aproximadamente. Este
es el costo donde la planta no tiene alguna ganancia, pero tiene para pagar impuestos y

servicios.

Se debe aclarar que el andlisis anterior es sin involucrar los equipos para la
purificacion del producto, esto debido a que como ya se mencioné antes no se contaba con
los datos para disefiar tales operaciones y solo para este caso de estudio con las condiciones

establecidas para el mismo.
4.7 Ocupacion de equipos para los procesos estudiados

Los diagramas de Gantt son una herramienta grafica cuyo objetivo es mostrar el
tiempo de dedicacion previsto para diferentes tareas o actividades a lo largo de un tiempo
total determinado. Es por ello que con el desarrollo de diagramas de Gantt de los procesos
estudiados se puede observar la ocupacion de los equipos a lo largo del proceso. A

continuacion se muestran el diagrama para el proceso con una produccion de 10000 litros.
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Figura 4.9 Diagrama de Gantt para el proceso PGA3,10000
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En la Figura 4.9 se observan los tiempos de operacion de cada una de las etapas del
batch de 10000 litros (12.54 dias, 301.04 h). Si se tiene méas de un batch de proceso, no es
necesario terminar un batch para iniciar otro. Al tiempo que transcurre de que inicia un
batch al inicio de otro, es al que se le denomina tiempo de ciclo, mientras que el tiempo por

batch es el tiempo en el cual se realiza un batch completo.

vioe T %j rrrrrrrrrrrrrrrrrrrrrrrrrr e e e e e

V0l fo--oo | ————————————————————————————————— | ———————————————————————————————— | 7777777777777777777777777777777777777777777777777

s || | I ||

LDA01  femmmmmfomo | Rik LECECEEE EEFEECRt PEREE L s SLECEEE T L ChahRs EEEEEE

R =L L B e RETEREE I | -------------------------------- | ------------------------------ | ------------------

% )50 11 A ﬂ ——————————————————————————————— |: 7777777777777777777777777777 ”l"’ 77777777777777

g LD-102  foemmofomm oo b D 7777777777777777777777777777777 |: 7777777777777777777777777777 ”I"’ 77777777777777
- SO A A 1 N o T - ol
< LD-103  |-oooooboo b D 7777777777777777777777777777777 } 777777777777777777777777777 ,,,I,, 77777777777777 B#3

0 0 T O e H e D ——————————————————————————————— } ——————————————————————————— ———I—— ——————————————

CSP-101 | cfoe e ALt EETEREES EERPN PRRE S s e e S A

00" 115 NN W A U NS I E [ T ———_—— I ", |-

cspo2 bbbl [ T ———_—— I ", |-

h | 20 [ so | 120 [ 160 | 200 [ 240 | 2s0 | 320 | 360 | 400 | 440 | 450 | 520 | 560 | 00 | 640 | 50 | 720 | 760 | soo |

day| 2 [ 4 s [ s [ 10 2 [ 12 [ 16 [ 18 [ 20 22 [ 24 [ 26 [ 28 [ 30 EEED

Figura 4.10 Ocupacion de Equipos, Proceso PGA3,20, Mdltiples Batch’s (3)

En el caso mostrado en la Figura 4.10 se observan 3 batch y un tiempo de un ciclo es
de 226.86 h (9.459 dias), menos tiempo que el necesario por un batch, (como se muestra en
la Tabla 4.1).

El equipo que necesita de mayor tiempo de operacion en el proceso es el Fermentador
(P-3 FR-101), ocurriendo lo mismo en todos los procesos estudiados, ya que se necesita de
10 dias continuos operando aproximadamente para tener la produccion requerida del
producto de interés. Entonces siendo esta operacion el cuello de botella en el proceso es
recomendable buscar alguna opcion para mejorarlo. Todos los equipos excepto el
fermentador son utilizados por poco tiempo, entonces ¢Qué pasa Si agregamos un
fermentador mas al proceso?, ¢Es posible utilizar el resto de los equipos sin agregar alguno

mas de estos al proceso?

Para contestar a estas preguntas, a la Figura 4.10 se agrega un proceso batch entre dos
ciclos, como se observa en la Figura 4.11. Entonces observamos que si es posible, ya que
el tiempo de operacion del resto de los equipos (sin contar el tiempo de operacion del

fermentador) es mucho menor que el tiempo del fermentador.
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Figura 4.11 Propuesta de Ocupacion de Equipos

Entonces podemos observar que si es posible realizar tal arreglo en el proceso, es
decir, agregar un fermentador mas sin agregar el resto de los equipos a la planta del
proceso. Y asi se mejora la produccién al doble, generando mas ganancias para los

inversionistas.

Para esta seccion de estudio hay herramientas muy utiles (como Scheduling) que nos
dan con certeza el nimero de ciclos méximos posibles, con base a los otros equipos. Es
necesario estudiar esta seccion més a detalle, basandose en los resultados mostrados

anteriormente.
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CAPITULO 5

CONCLUSIONES

El presente trabajo permite concluir que es posible econdmicamente factible la
instalacion de una planta de produccion de GAs en el pais con las condiciones de operacion
a las cuales se trabajo. Sin embrago es necesario un estudio donde se involucren todas las
etapas del proceso y con esto tener una aproximaciéon mas cercana a la realidad, ya que al

involucrar las etapas faltantes, el proceso se vuelve més caro obviamente.

El volumen de trabajo méaximo para los equipos analizados para el proceso de
produccién de GA; es del 90% de su volumen total, ya que algunos de ellos (como los

fermentadores) necesitan un volumen extra por la generacion de espuma.

Tomando en cuenta el andlisis del costo de produccion y de ventas arrojado por el
simulador SuperPro Designer V8.5, se puede decir que a partir de un volumen de
produccion de 2000 litros aproximadamente en el fermentador, el proceso se vuelve

econdmicamente factible.

El costo de venta minimo del &cido giberélico estimado para el proceso de produccion
de 10000 litros es de 8.55 ddlares por cada gramo aproximadamente, cabe mencionar que
esto es sin agregar el costo de operacion de las etapas de purificacién para el producto de

interés.

Aunque econdmicamente se mostraron buenos resultados para la produccion de
10000 litros, es necesario incluir en el estudio las operaciones de purificacion, costo por

manejo de residuos y algunos aspectos mas, que haran el estudio del proceso mas completo.

Es posible agregar un fermentador mas al proceso de produccion de GAs, sin agregar
mas equipos para el resto de las operaciones, ya que ésta es la operacién mas tardada en el
proceso Y las otras operaciones son muy cortas, por lo que el resto de las operaciones se

pueden utilizar y asi se duplica la produccion de la planta.

Como se demostro en este trabajo la simulacion es una herramienta indispensable

para el disefio de un proceso. Ahorra costos, permite conocer a fondo la funcionalidad de
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cada equipo y muestra cuales son las variables importantes para la realizacion de todo el
proceso Yy su disefio. Practicamente el simulador corresponde a un laboratorio virtual de
todo el proceso, permitiendo conocer las implicaciones que tiene en cualquier momento el
cambio de alguna propiedad o variable. Para el caso de produccion de GAgz, la plataforma
de simulacion (SuperPro Designer) permite de manera rapida tener un resultado en cuanto a
la factibilidad econdmica o directamente con la produccion, si se desea investigar qué pasa
si alguna variable cambia; por ejemplo, la concentracion en el fermentador de GAs, 0 si

alguna condicion de alguno de los equipos se modifica.

El presente trabajo logro su objetivo principal y los especificos, al realizar la sintesis
del proceso de produccién de GAsz;, y demostréo a qué escala de produccion se puede
convertir el proceso en econdmicamente factible, claro mencionando que este estudio solo

involucra un estudio preliminar al proceso ya que faltan etapas que agregar.

Al finalizar este trabajo, se concluye una gran parte del estudio necesario para el
desarrollo de una planta productora de GAs en el pais. Ya que no se cuenta con informacion

disponible acerca de este tipo de plantas, ésto es un avance en el tema para futuros trabajos.
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RECOMENDACIONES

Resulta importante efectuar futuras investigaciones donde se busquen mejoras en las
condiciones de operacion para la extraccion liquido-liquido que se realiza en el proceso, ya
que la cantidad de solvente necesaria para la extraccion es demasiada e implica que los
costos de compra de materias primas sean muy altos, ya que el solvente es el que més se

consume.

Es necesario tener un proceso de produccion de GAz; donde el producto se encuentre
listo para ser vendido al publico. Para ello es necesario realizar el estudio con las
condiciones de operacion para las etapas que involucran la purificacion y agregar los costos

por publicidad, empaquetamiento, almacenamiento, transporte, etc.

Se debe realizar un estudio con las mismas condiciones de operacion de este trabajo,
involucrando el andlisis econémico para demostrar si hay beneficio o pérdidas si se agrega
uno o dos fermentadores mas al proceso, buscando no aumentar la cantidad de equipos

restantes del proceso. Esto es posible con herramientas como Scheduling.
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APENDICE A

Al. Aperturay entorno de trabajo en SuperPro Designer 8.5

Para comenzar a utilizar este simulador una vez que ya ha sido instalado en equipos
con sistema operativo Windows se debe acceder primeramente al menu inicio, localizado
en la parte inferior izquierda del escritorio. Posteriormente se accede al meni programas,

continuando a dar clic en la carpeta Intelligen y se selecciona la carpeta SuperPro

Designer v8.5 dentro de la cual se da un clic en la opcion SuperPro Designer v8.5 a! .
Con ello se abrira el programa y el usuario podra comenzar con la simulacion que requiera

realizar.

Una vez que el usuario ha abierto SuperPro Designer para comenzar a trabajar, es
necesario especificar en un inicio aquello que requiera hacer en ese momento, para ello se
hace necesario haber seleccionado este software dentro del entorno grafico de Windows,
enseguida de lo cual aparece una ventana en la que se elige la actividad que se desea

realizar. Las opciones disponibles son:

B What Would You Like To Do ? X

0 Start a Mew Process File

0 Open our Last Process File
| EAMontzerat PROYVECT 0% nuewobFlowshG. 1 zpf

Q Dpen dnother Process Filed
| D:sMueva carpetatFlowzhd. 11, spf %

0 will Choose Later...

Vv OK [2) Help

Do Mot Show This Dialog 4gain [T

Figura Al.1 Pantalla de inicio de SuperPro Designer
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e Comenzar un nuevo archivo de proceso (Star a New Process File): Esta opcion se
elige cuando es la primera vez que se abre SuperPro Designer o cuando se requiere
comenzar con un nuevo archivo. Es decir, cuando se requiere realizar un nuevo
ejemplo.

e Abrir el ltimo archivo de proceso (Open Your Last Process File): Esta opcion es
normalmente utilizada cuando se requiere continuar con un ejemplo que por alguna
causa quedo inconcluso. Esta opcion abrira el dltimo diagrama de flujo que haya
sido guardado en el programa.

e Abrir otro archivo de proceso (Open Another Process File): Esta opcion se utiliza
en el caso de que se requiera abrir un diagrama de flujo que haya sido guardado con
anterioridad pero que no necesariamente es el ltimo con el que se trabajo.

e Elegir en otra ocasion (Will Choose Later): Esta opcion es la menos recomendada
ya que se utilizard unicamente en el caso de que el usuario no deseé trabajar con
algun diagrama de flujo SuperPro Designer se abrira pero no mostrard ninguna

opcidn de trabajo.

Aunada a estas opciones se encuentra la opcion “Do Not Show This Dialog Again”,
esta opcién se utilizard conjuntamente con alguna de las otras tres mencionadas y servira
Unica y exclusivamente en el caso de que el usuario deseara realizar siempre la misma
accion. Es decir, si se selecciona la primera opcion junto con esta casilla el programa abrira
siempre un nuevo archivo de proceso al momento de iniciarse. En el caso de seleccionarse
la segunda opcion e programa siempre abrird el ultimo archivo con el que se trabajo. Esto

mismo sucedera con las otras dos opciones.

Posteriormente, ya que se ha seleccionado la opcién con la cual se quiere comenzar el

programa, se debe dar la orden de aceptar esa opcién oprimiendo el boton OK.

Una vez que se ha seleccionado la opcion de “Abrir un nuevo Archivo de Proceso”,
aparece entonces un nuevo menu en el cual se despliegan los tipos de procesos con los

cuales puede trabajar una planta y se pide entonces seleccionar un tipo de proceso.

69



B Process Operating Mode : Batch vs Continuous

Before you start a new process, please specify the operating mode
and the annual operating time available to this process:

Process Operating Mode
- Scheduling information is required.

- Process batch time iz calculated.

- Stream flows are dizplayed on a per-batch basis,

- Inherently continuous processing steps can be included as
unit operations in either continuous of zemi-continuous mode.

' Continuous
- Scheduling information is MOT required.
- Prozess batch time iz NOT calculated.
- Stream flows are dizplaved on a per-hour basiz.

- Inherently batch processing steps can be included ;
uzer muzt specify process hme and turnaround time for such steps.

Annual Operating Time [for all campaighs) Ok
2 Cancel

Annual Operating Time Avwailable | 7920.00 h
@ Help

Figura Al.2 Seleccion del modo de operacidn de trabajo

Las opciones disponibles para trabajar son los procesos Continuos y los procesos
Por Lote (Batch). La seleccion de uno de estos modos depende del tipo de proceso con el

cual el usuario identifiqgue méas al proceso que desea simular. Las caracteristicas de cada

uno son mostradas en la siguiente tabla.

Tabla Al.1 Caracteristicas de los procesos manejados por SuperPro Designer

Continuo Por Lotes (Batch)
Se requiere tiempo de
No se requiere informacion de programacion. programacion.
Se calcula el tiempo de
No se calcula tiempo de proceso por lote. proceso por lote.

Los flujos de corriente se
expresan por tiempo de
proceso.
Los pasos que requieran proceso por lotes pueden | Se pueden incluir procesos
ser incluidos inherentemente. El usuario debe | continuos como operaciones
especificar el tiempo de proceso. unitarias.

Los flujos de corrientes se despliegan en una base
“por hora”

70



Una vez que se ha elegido el modo de operacion aparece el escritorio de SuperPro
Designer. Este escritorio es el espacio donde el usuario creara y manipulara el diagrama de

flujo del proceso que desea simular y tiene un aspecto como el mostrado en la figura

siguiente:
&) SuperPro Designer - [Flowsh1] - O %
;File Edit Unit Procedures Tasks Charts View Reports Databanks Window Help -8 X
D SEG B el B0 ARAGEHMER S0 72
i Main Section v| B E § 22 a3 ¥/ MainBranch v B 3 f Waitin
=
[l | T
R
=) O
(@) [T
P
< >
Flowshs. 1.spf Flowsh1
For Help, press F1 NUM

Figura A1.3 Entorno de trabajo de SuperPro Designer

Es esta la ventana donde el usuario podréa entonces realizar el diagrama de flujo del

proceso en cuestion y manipularlo de acuerdo a sus necesidades.

A2. Altas y registros de nuevos componentes en la base de datos de SuperPro Designer
8.5

Antes de comenzar en si con lo que es la creacion del diagrama de flujo se deben
primeramente registrar todos los componentes que estaran presentes en el proceso. Esto es
importante debido a que al momento de especificar las corrientes, el programa pedira las
composiciones que llevan cada una de ellas, asi como sus propiedades principales (P y T).
La manera en que se logra esto es ir al mend Tareas (Tasks) y seleccionar la opcion

“Editar Componentes Puros (Edit Pure components)”.
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Una vez que el usuario ha accedido al menu indicado, el software en discusion
mostrard una ventana como la mostrada en la Figura A2.1, en el cual existen varias formas

para registrar los componentes presentes en el proceso a simular.

M Register / Edit Pure Components ...

Pure Components D atabank

Source DB ,[3&$igr1er—

Regiztered Pure Components

Local Hame Mame Saurce

Acenaphthens .
Acetal T —
Hitroge: itroge
Acetaldehyde . Hitrogen Mitrogen

Acetaldol Oupgen Oxygen Local

2
ig::im'&dc?d 3 | wiater Water Local
Acetone
Acetonitrile
Acetophenan
Acetylens
Acrolein
Acrylamide
Acrylic Acid
Acrlonitrlz
Adenine
Adiponitrile v

Diizplay by

Q Name O Local Mame
O Trade Mame (O CAS Mumber

Prirmary Biomass Composition Activity Caloulations

“ OK » Cancel| @ Help | Biomazs Comp. | [hone) Ref. Comp.W

“wiater Comp. [W\ater—
= Basis [Strenath) [0.00 UA
‘wWater Content [80.00 % [wt) asis (Stiength) mg

Figura A2.1 Registro de componentes a utilizar en el proceso

Existen 2 fuentes de las cuales se puede extraer la informacion de los componentes de
trabajo. Estas son:

1. Las base de datos de SuperPro Designer, la cual es la opcion que aparece
configurada desde el momento en que se abre esta ventana.
2. La base de datos personal del usuario: Esta es una base de datos especial donde el

usuario puede registrar los componentes que le interesan y que no se encuentran en
la base de datos anterior.

Una vez seleccionada la fuente se procede a buscar los compuestos presentes en el

proceso. Se busca dentro de la lista correspondiente, se selecciona y posteriormente se da
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clic en la opcion “registrar (register)”, la cual se encuentra ubicada al lado derecho de la

lista desplegada.

En el caso de no encontrarse en componente buscado en la base de datos de SuperPro
Designer se procede entonces a dar de alta este componente. Una vez que se ha abierto la
lista desplegable de las bases de datos mostrada en la figura A2.1 se puede observar que

arriba de los componentes elegidos se encuentran 3 botones distintos. EI primer boton de la
izquierda a derecha ( N ) es la opcion para dar de alta un componente nuevo. El segundo
(X ) es la opcion para borrar uno de los compuestos de la lista que se haya registrado por

error y el tercero (cﬁg ) es para ver o editar las propiedades de los compuestos de trabajo.
Al dar clic sobre el primer boton aparece entonces una ventana como la Figura A2.2, en la

cual se dara de alta el componente a utilizar.

M New Component Definition X

Name [| [uninue)

CAS Number

Trade Name |

Local Name [unique]

Foimula |

Company |0 |

Source for Default Property Values

Component Name [Water

Location

O InDatabase | Designer © List of Registered Components

v Ok | X Cancel 2 Hep

Figura A2.2 Ventana de registro de nuevos componentes

Al agregar todos los datos que nos pide la ventana (Figura A2.2) damos clic en

aceptar y ahora el compuesto ya aparece en la lista de compuestos registrados.

Después de haberse realizado lo anterior se selecciona el componente registrado de la
lista de componentes activos y se da clic sobre el tercer boton (mostrando en la Figura
A2.1) para dar de alta las propiedades fisicas del mismo. Al hacer esto se despliega una
ventana como la siguiente donde se deberan poner los valores encontrados para dicha
sustancia. Cabe mencionar que el programa tiene dados valores de propiedades fisicas y
quimicas de un nuevo componente tomando en cuenta las propiedades del agua. Estos

valores se deben cambiar entonces para poder terminar con la operacion.
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Pure Component Properties for: GA3

Economics Paollutant Categories Comments
IDs Physical (Constart) Physical (T-dependent) Agueous

Main Properties
MW [T8015  o/gmol
Enthalpy of Formation [-285830.00  J/gmol
Nomal Boiling Point [10000  °C
Mommal Freezing Poirt [0.00  °C

Critical Properties
Temperature | 37419 e
Pressure [22120  bar
Compressibilty Factor [02350
Acentric Factor (Omega)[0.3440

Miscellansous
Henny's Const x10™4 [0.000000  atm-m3/gmol
Particle Size | 0.00 micron
Defaut Volumetric Coefficient [ 1.00

o Aceptar| > Cancelar| Ayuda

Figura A2.3 Registro de propiedades fisicas de un nuevo componente

Una vez que ya se han dado de alta todos los compuestos involucrados en el proceso

entonces se acepta el registro dando clic en la opcion “Aceptar”.

Se debe mencionar que algunos de los componentes con los cuales se va a trabajar no
son componentes utilizados de manera convencional en SuperPro Designer y por ello es
necesario agregarlos. La siguiente tabla muestra los compuestos que se agregaron a la base
de datos de SuperPro Designer y algunas de las propiedades de interés para realizar una

simulacion correcta.
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Tabla A2.1 Componentes agregados a la base de datos de SuperPro Designer

Componente Densidad (g/l) P. M. (g/gmol)
Extracto de Levadura 1562 180.16
Micelio 1103.38 58.50 de NaCl 9%
Biomasa 1050 342.299
Caldo in6culo 1103.38 18.020
FeSO,4.7H,0 1898 278.05
MnSQO4.H,0 2660 169.01
Na;Mo00,.2H,0 3280 241.98
ZnS04.7H,0 1970 287.55
NH,4CI 1520 53.50
Harina de arroz 650 147.60
GA3 1050 346.00

Para algunos de los compuestos que se agregaron no se encontraron todos sus datos y
se agregaron los del agua. Se tratd de que la densidad y el peso molecular si fuera el

correcto para todos, ya que eran de las propiedades importantes para una buena simulacion.

A3. Editar sistema de unidades

Ya que se ha dado de alta los componentes involucrados en el proceso se procede a
seleccionar entonces las unidades que el simulador debe tomar en cuenta para calculos. De
este modo, puede el usuario pedir reportes y trabajar con el sistema que mejor le parezca.
Para realizar esto es necesario ir al menu “Editar (Edit)”, seleccionar “Flowsheet Options
(opciones de diagrama de flujo)” y posteriormente dar clic en la opcion “Physical Unit
Options (Opciones de unidades fisicas)”. Ya que el usuario ha seleccionado lo anterior,
SuperPro abrira una ventana como la mostrada en la Figura A3.1, en la cual el disefiador
del proceso podra manipular las unidades de cada variable presente en el mismo de acuerdo
a sus necesidades. Cabe mencionar que si el usuario no cambia esta unidades el programa

trabara con el sistema de unidades que tiene por default (como en la Figura A3.1).

75



® " Physical Units Opticns

.q‘:— W —

— [S5)

Common Properties

Composition _
Concentration lg.-"l_—

Dengity ’Q/L—

Temperature l‘t—

Prezsure lbar—

Pressure Drop | bar/m
Dimerisions | mmdem/m

Area ’”127

Yelocity [ cm‘h
Heating/Coaling Ciuty W
Heat Transfer Coef. [HTC] m
HTC » Area ’m
Heating/Cooling Rate ’W
Specific Heat Capacity W
Mass-Heat Capacity [kealPT ]
Energy / Enthalpy [FW7h (]
Specific Energy / Enthalpy ’W
5 pecific Yolume W
Surface Density ,kg.-"T
Wiscosity ’CP—

Surl. Tersion | dvndem
Diffusivity [em2ls [ ]

Foee [N 3]

Time:
Startup, Process & Tumaround [ min

Time in Operations

Absalute Stat/End Times lh—

Cycle Times, Batch Time ete.

Plart's Annual Operating Time
i h

ampaign Time

I Operations, E quipment
Mazz lkgi
vaume [T (%]
Mass Thraughput ,kg:"h—
Yolume Throughput |L.-"h—
Discrete Throughput | entities/h

Mazz Throughput Tahiim

per Length

Yolume Throtghgtﬁ W

per Len

tass Flux [ kg/m2-h

Mass Flux PerVal. | [kg/h)/m3

Walume Flus [Timzh [ #]
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Specific Power [per Yolume) IW
Specific Power [per Area) IW

[per Magsp-ﬁirﬁocuzﬁ;\‘uet; ’W
[perVUSIF%llrf\IquEE;\‘u?; Kl Am37h]

[per Mass-ThmiEi;iijELF;gﬁ:],W
{per Vel. Thmi';i?ﬂﬁffnﬁfﬁ] ki {[m3h]
Specific Power ,m

[per Discrete Throughput]

Area per Unit Volume | m2/m3

In Streams
Mazz [ kg
Wolume |L
Time Reference lh—

far Flows

Zero Flow [0.0000000007
Threshald 0.0000000001

Uszed w/ Agents
Masz lkg—
Yaolume IL—
Mass Flow [ka/h [ ¥]
Volume Flow [Ch %]
“alurne Flusx m
Gas Wolume Flow IW

Wolume Flow -
per Length L/mirvth
Wolume: Flow TR

per Yolurme

Set Units Universally ta ...

[ siony | | Bitish Qnly |

| Preset Defaults |

@ Help
2 Cancel

v Ok

Figura A3.1 Seleccion de unidades para variables del proceso

A4. Registro de equipos para el diagrama de equipos

Al haber realizado los pasos anteriores (la edicién del sistema de unidades y de
componentes) se procede entonces a crear el diagrama de flujo correspondiente al proceso
que se va a simular. Para ello es necesario seleccionar los equipos con los cuales cuenta el
proceso para después interconectarlos y examinar los flujos de salida del proceso en general

o0 del equipo que se desee.

Para agregar un nuevo equipo al proceso que se desea simular es necesario ir al mend
“Operaciones Unitarias (Unit Procedures)” ubicado en la barra de mends del entorno
grafico principal de este software. Después de ello se selecciona el equipo que se desea
afiadir en el diagrama. En la seccion 3.2 se muestra como se agregaron cada uno de los

equipos del proceso y cuales son los equipos necesarios para este.

76



Ab5. Insercion de lineas de corriente y conexion entre equipos

Ya que los equipos han sido registrados se procede ahora, como Ultimo paso de
disefio, a insertar las lineas que representan los flujos de entrada y salida de cada equipo, asi
como a conectar la salida de un equipo con la entrada de otro. Para realizar esto es

necesario primeramente tener acomodados cada uno de los procedimientos existentes.

Después de ello se debera recurrir al botén “Modo de conexion” ( wd ). Y este sirve para
dibujar cada una de las lineas que representaran los flujos de materia del proceso. Ya que
ha seleccionado esta accion se da clic en el escritorio se SuperPro Designer cerca de donde
se tiene al equipo que se requiere y posteriormente se debera acercar el apuntador del raton
a la entrada del equipo requerido. Se debe observar que al acercar el apuntador a este lugar
la flecha cambiara la forma en que se ve, transformandose en un icono con una doble
flecha, lo cual es sefial de que ya se puede conectar la alimentacion del equipo por medio de
un simple clic. Posteriormente para indicar la salida de un equipo se realiza lo mismo, se
recurre al botén de modo de conexidn y se coloca el apuntador cerca de la flecha que indica
la salida de un equipo. Después se lleva la linea de flujo hasta el lugar que se requiera 'y se
finaliza el proceso con un doble clic en el lugar del escritorio donde se requiera llevar este

flujo. La interconexion de los equipos se realiza del mismo modo.

Del mismo modo en que se puede manipular los nombres de cada uno de los equipos
en SuperPro Designer se pueden manipular los nombres de las corrientes involucradas en el
diagrama. Para ello se selecciona la linea que representa al flujo del cual se desea cambiar
el nombre y se oprime un clic derecho sobre la linea. Al hacer esto se puede observar que la
linea se pone de color rojo y se despliega un menu en el cual aparecen varias opciones. Se
selecciona “Editar Nombre de la Etiqueta (Edit Tag Name)”, con lo cual aparecera una

ventana en la cual se podré cambiar el nombre de la corriente.

Todo lo anterior es lo que concierne a la creacion, manipuleo y disefio de un

diagrama de flujo para la simulacién de un proceso en SuperPro Designer.
A6. Especificaciones de las corrientes de entrada a un equipo

En la simulacién de cualquier proceso utilizado en SuperPro Designer es necesario

especificar las condiciones de presion y temperatura de cada corriente asi como especificar
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la composicion de las mismas. Esto se realiza una vez que el diagrama de flujo ha sido

dibujado y que se han especificado los componentes presentes en el proceso a simular.

Es importante mencionar que solo es necesario especificar las corrientes de entrada
del proceso general. Esto debido a que las corrientes intermedias y de salida, asi como su

composicion, son resultado de las especificaciones que se den a los equipos del diagrama.

Bueno, se inicia dando doble clic sobre la linea de corriente (del diagrama de
proceso) que se desea modificar o especificar. Con ello se abrira una ventana como la
mostrada en la Figura A6.1, en la cual se especificardn los datos necesarios que cada

corriente deba llevar para realizar la simulacion del proceso.

Stream nutrientes/fuen (INPUT > P-2 )& M 00 0 0 0 . 'l 1 e
Composition, etc: | Physical State I Env.Properties I Commerdsl
Registered Ingredients Composition
O Eomponers;
O Stock Mixtures
Comp Flowrate Mass Comp Concentration Bxra-
Amm. Nitrate Ingrediert: Name 5 {a/batch) ) /) Cell % |
Amm. Nitrate X 1139999.99827 11.8100 120.00000 1000
Blomasa2 harina de armoz ® 18999.99997 0.1963 200000 100.0
Calgof: KH2PO4 x 28499 99936 0.2353 3.00000 100.0
caldo F.
caldo inoculo Magne Suffate X 14249.99998 0.1476 1.50000 1000
Carb. Dioxide )
Bihyl Acetate NH4C x 47455.95993 0.4521 5.00000 100.0
extracto de lev Water x 8403545.52869 87.0582 884 58378 100.0
FeS04.7HZ0
Glucose
harina de amoz
KH2PO4
Magne Sulfate Set O ir O e Commostion a @
sl s
Mn504.H20
EaH%%oOll Total Flowrates bl Temperature | 25.00 C
Mtrogen
Orygen O it e [9652795827  g/batch Pressure [1073— [oar (3]
Water
Erthal 7 kW-h/batch
ZnS04.7HZ0 G- 3500,000 Ubatch £ 5|20
Activity | 0.00 UsmL
Units  Mass [g E‘ Vol [L El Composition [ Cone.[g/L Enthalpy [k\Wh
Time Reference for Flows Q Batch O e Dycda ) Destination Cycle (@ sz [h
+  Aceptar | > Cancelar | @ Hfyuda |

Figura A6.1 Especificaciones en las corrientes de alimentacion a un equipo

Se debe mencionar que la manera de introducir los datos de las corrientes puede ser
de dos formas. Se pueden dar los flujos molares por componente o poner la cantidad de
masa total y especificar la composicion de la misma. Para realizar esto primeramente se
deben seleccionar los componentes presentes en la corriente especificada. Esto se realiza

seleccionando de la parte izquierda de la ventana los componentes presentes y dando clic
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sobre el botén “registrar” ( “%) el cual se encuentra al lado derecho de la lista
mostrada. Una vez que ya se han dado de alta los componentes presentes se procede
entonces a especificar si dichos componentes se encuentran en flujo mésico o en
composicion. En el ejemplo anterior se han introducido flujos masicos para cada
componente, a una temperatura de 25 grados centigrados y 1 atmosfera de presion. Es
importante mencionar que dentro de estas ventanas de especificaciones también pueden
seleccionarse las unidades en las que entrara la corriente. Esto debido a que el software
realiza la conversion de unidades y posteriormente entrega los resultados en las unidades

especificadas.

El caso anterior ha sido la especificacion de la corriente de alimentacion al tanque de
agitacion para realizar el medio de cultivo. Del mismo modo como se ha introducido esta
corriente se introduciran las composiciones de las otras corrientes de alimentacién que se

encuentren en todo el proceso a simular.

APENDICE B

B1. Especificaciones de trabajo de los equipos presentes en un diagrama de flujo en

SuperPro Designer

Como se puede ver, el éxito en los resultados de una buena simulacion depende en
gran parte de las condiciones que el usuario introduzca como datos, ya que seran estas
condiciones las que favoreceran o bloquearan la convergencia en los modelos utilizados. Es
por esto que se hacen necesarias las especificaciones de condiciones trabajo de cada equipo
ya que, dependiendo de estas, tanto la convergencia como la Idgica de las condiciones de
salida, se veran afectadas. Antes de introducir las especificaciones a cada uno de los
equipos, es necesario agregar las operaciones que realizara cada uno (como se muestra en el
capitulo 3), despues de agregarlas se procede a realizar las especificaciones de cada una de

esas operaciones.

Para llevar a cabo tales especificaciones, se realiza lo mismo que lo que se hizo con la

especificacion de corrientes. Se selecciona el equipo al que se le desean registrar las
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condiciones de operacion y se da un doble clic sobre él. Entonces, aparece una ventana
como la siguiente (Figura B1.1), en la cual se llenaran los espacios que indican las
condiciones de trabajo del equipo a utilizar.

«carga del medio (Charge) lﬂ

Oper.Cond’s ‘Vclumes I Vent/Emissions | Labor, etc I Description I Eatch Sheet I Scheduling‘

[, S CANE el In #2 : Medio/propagacidn EE

Amourt Scaleable ¥

© Use Amourt on Stream
QO Set by User

© Mass 500412574 ]
O Volume 500.000 L

Duration
Setup Tme [15.00 W
Frocess Time
O SetbyUser [5004 WE
Q Calculated Based on

© Mass Flowrate 600,000 ka/h
O Volumetric Fowrate [599.505 Lh

) Set by Master-Slave Relationship

Match the duration of this operation ta the duration of
another operation or string of operations.

‘ v | | \_/_)L | J.,-,'TE‘IV| v Aceptar| b4 Cancelar| @ Ayuda |

Figura B1.1 Especificaciones de condiciones de operacion de un fermentador

La Figura B1.1 muestra la operacién de carga de nutrientes al fermentador para
generar el indculo. Como se puede observar, los datos requerido para este equipo en esta
operacion son el tiempo que tarda en cargar el medio y los flujos méasicos o volumétricos.
Cabe mencionar también, que la ventana que aparece es distinta en cada operacion unitaria.

Esto es debido a que las condiciones de operacion dependen del equipo que se utilice.

Solo por dar un ejemplo las condiciones de operacion de un fermentador y una
centrifuga no seran las mismas. En el primer caso hay que indicar la estequiometria o
cinética que ocurre en la fermentacion, agregar el tiempo de incubacion, la temperatura, el
flujo de aire alimentado, etc., mientras que para la centrifuga solo es necesario indicar el

porcentaje de remocion, el tiempo de operacion, entre otros datos.
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Las condiciones de trabajo que se utilizaron en la simulacion fueron las presentadas

en el capitulo 3.
B2. Especificaciones particulares de los equipos presentes en el diagrama de flujo

Si se desea ser mas especifico en el disefio de un equipo en especial, SuperPro
Designer tiene una seccion especial en cada equipo donde se pueden especificar
caracteristicas especiales que influyen en el disefio mismo. Para acceder a este apartado se
debe seleccionar el equipo al cual desea sefialar las caracteristicas. Enseguida se da clic
derecho sobre el equipo y se selecciona la opcion “Equipment Data”. Entonces se despliega
una ventana en la cual se realizaran las especificaciones de disefio. Estas especificaciones
particulares influirdn de una manera significativa en el reporte de costos que este software
arroja. Esto es debido a que esta seccion se enfoca mas en el disefio del equipo que en su
funcion. La siguiente figura muestra un ejemplo de las especificaciones particulares para un

fermentador utilizado en la simulacion de este trabajo:

V-106 (Fermentor) e (]

F S W N W W e N B W W T Y )

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

Selection Description
Name |V-106

Type |Ferrner|t0r
Mumber of Units | 1

Maxx Volume [350000.00 T
Size Volume 63576 L
I Mz Allowable E e
O Calculated (Design Mode) Working/Vessel Volume 50.00 '
{7 Set by User (Rating Mode) Height / Diameter [ 3.000
Height [7.939 m |
Diameter | 0.646 m |
Stanger Made on [ Design Pressure [1.520 bar
uipment
Use [0 exra sets of equipment units Heat Cap:cq'rtyp[m(:p} 0.00 kcal“C

ASME Vessel [®

v ;'-‘\ceptar| > Cancelar| Ayuda |

Figura B2.1 Especificaciones particulares para un fermentador
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Como se puede observar en la Figura B2.1 el software ya tiene ciertas
especificaciones preestablecidas para el disefio de un fermentador, sin embrago, si se desea

modificar alguna de estas condiciones se puede realizar.

Tal y como se muestra en la Figura B2.1, es posible modificar el volumen maximo de
trabajo, la relacion altura/diametro del tanque, el maximo volumen que puede tener el
tanque del fermentador, etc. Los datos que se requieran cambiar de aqui se haran en funcion
de lo que el usuario quiera hacer o, en su defecto, de si se dispone ya de un equipo que se
pueda utilizar para esta operacion unitaria. Ademas de estas caracteristicas mostradas en la
Figura B2.1, se puede modificar también el material con el que se van a fabricar los
equipos, el costo de ese materia, el costo de compra del equipo si el usuario lo quiere
especificar, etc. Todo esto se ve reflejado en los reportes de costos del proceso.

Se debe tener en cuenta que estas especificaciones seran diferentes dependiendo del
tipo de operacién unitaria con la que se trabaje.

B2.1 Especificaciones particulares para la simulacién de la fermentacion del Inéculo

Las condiciones de operacion para la fermentacion del in6culo se especifican en la
seccion de la metodologia, al igual que cada una de las operaciones que realiza el equipo.
En esta seccidn solo se mostraran aquellas condiciones gque se consideran mas criticas para
la simulacion de tales operaciones y para el proceso de 10000 litros de volumen de trabajo.
En el caso de escalamiento a diferencia del caso base, en lugar de simular el in6culo en un
matraz ahora se simula en un fermentador ya que el volumen de trabajo es mucho mayor
que en el caso base, y ademas se agrega a la alimentacién para el indculo la solucién de

oligoelementos, entonces resulta la estequiometria como se muestra en la Tabla B2.1.

Tabla B2.1 Estequiometria para el in6culo en un fermentador

Materia Entrada Salida
g/l g/l
Glucosa 20 1.99
Extracto de levadura 3 -
Nitrato de amonio 2.5 -
Fosfato de potasio 0.5 -
Sulfato de magnesio 0.1 -
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Carbonato de calcio 1

Solucion de oligoelementos 2ml/I
Micelio 8 mi/l -
agua 973.73 96.84
Biomasa - 7.51
Caldo indculo - 886.42

La solucién de oligoelemento se describe en la Tabla 3.3 de la seccion de metodologia.

Ahora, en la Figura B2.2 se muestran las condiciones de reaccién para que se dé la
estequiometria del indculo, mostrada en la Tabla B2.1.

FERMENT-1 (Batch Stoicfufermentation] (il i M RS S U S S

2t

Oper.Cond's | Volumes | Fed Batch | Reactions | Vent/Emissions | Laber, etc. | Description | Batch Sheet | Scheduling |
Reaction Data

Reaction Sequence
Name |Fementation #1 Parallel 7 [

X x 6§ E
Reaction-Limiting Comp. [ Magne Sufate g 8 & d

[ Femeroionz [
Extent Achieved [30.000 %

Reaction Progress
© Set Baent [50000 %

@ Reaction-Limiting Component
Based on

Exert Achieved [23.910 %
O Calculate to Achieve Tanget Concentration

00000 JoL  [3]of Jinons)
Reaction Heat lgnore X
Enthalpy [0.0 [kcalkg
for Reference Comp. [ inone)
at Reference Temp. |25.0 T
Fermentation Mass Stoichiometry
2.50 Amm. Nitrate + 1.00 CaC03 + 3.00 extracto de lev + 0.00 FeS04.7H20 + 20.00 Glucose + 0.50 KHZPO4
+ 0.10 Magne Suffate + 7.96 micelio + 0.00 NaZMoO4 + 975.71 Water + 0.00 ZnS04.7H20 —>
8.50 Biomass + 1002 .28 caldo inoculo

-
-

va | ve | x| 2 | i v Acsptar | 3¢ Canestar Ayuda

Figura B2.2 Datos para la estequiometria del in6culo

En la Figura B2.2 se puede observar el avance de la reaccion y otros datos como la

reaccion estequiométrica que se da en la fermentacion. Esta se observa mejor en la Figura
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B2.3. Para acceder a la estequiometria es necesario dar clic en el boton X y arroja una
tabla como la Figura B2.3:

e — ——— — 1
# ' Stoichiometry Balance for Fermentation #1 lé]
— -, . -— - -
Reactants Products
Component Mass Coeff. & Component Mass Coeff. Ewtra Cell %
1 Amm. Nitrate 2.5000 1 Biomass 8.5000 100.0
2 CaCO3 1.0000 2 caldo inoculo 1002.2760 1000
3 extracto de lev 3.0000
4 FeS04.7H20 0.0020
5 Glucose 20.0000 -
s b
Total Mazs | 1010776 Total Mazz [ 1010.776
Staichiometric Cosfficients O Mass ) Malar « 0K | ¥ Cancel | Help

— -_— =

Figura B2.3 Balance estequiométrico para la reaccién en el simulador SPD
La estequiometria masica de la reaccion completa es la siguiente:

2.50 Amm. Nitrate + 1.00 CaCO3 + 3.00 extracto de lev + 0.0020 FeSO4.H20 + 20
Glucose + 0.50 KH2PO4 + 0.10 Magne Sulfate + 7.96 micelio + 0.0030 Na2MoO4 +
975.7110 H20O - 8.50 Biomass + 1002.28 caldo in6culo

Y con ello se cumplen las condiciones a la salida del fermentador del in6culo que se
han reportado en los trabajos anteriores, como se muestran en la tabla 3.2 ubicada en la

seccién de metodologia.

En caso de tener una estequiometria diferente resultante de la fermentacién, esta
puede ser facilmente modificada en el simulador y calcular resultados con los nuevos

valores.

B2.2 Especificaciones particulares para la simulacion del medio de cultivo en un

tanque agitado

En el caso de la simulacion del tanque agitado para el medio de cultivo, se agregaron

las operaciones que se muestran en la siguiente imagen:
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carga de nutrientes (Charge)
carga de oligoelementos (Charge)
agitar (Agitation)

esterilizar (In-Place-Steaming)
transferir (Transfer Out)

Para la carga de nutrientes y de oligoelementos se tiene que seguir las condiciones de
la Tabla 3.3 ubicada en la seccion de metodologia, enseguida este se agita unos minutos (se
puede considerar un tiempo dependiendo de la cantidad del volumen de trabajo, para el
caso de 10000 litros se supuso una agitacion durante 15 min, en caso de un volumen mas
bajo se puede reducir el tiempo de agitacion), después se esteriliza a las condiciones
mencionadas en la seccion 3.2.2.2 y finalmente se transfiere al biorreactor previamente

esterilizado.

B2.3 Especificaciones particulares para la simulacion del fermentador (produccion de
GA)

Para la simulacién del fermentador (el corazon de la planta) es necesario también que
se cumplan ciertas concentraciones, para ello es necesario las siguientes condiciones para el

balance mésico estequiométrico en el simulador.
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Oper.Cond's | Volumes | Fed Batch | Reactions | Vent/Emissions | Labor, etc. | Description | Batch Sheet | Scheduling|

Reaction Data Reaction Sequence
Name |Fementation #1 Farallel 7 [T o
X ~ /A

[remesion

Reaction-Limiting Comp. | NHAC]
Extent Achieved [100.000 %

Reaction Progress

O Set Bent [100.000 %

QO Reaction-Limiting Component
Based on

Extent Achieved |93.767 %

(0 Calculate to Achieve Target Concentration

00000 JoL  [Fof [fone)
Reaction Heat lgnore [X
Enthalpy [0.0 [kealkg
for Reference Comp. | {none)

at Reference Temp. [25.0 i

Fermentation Mass Stoichiometry

3.00 Biomass + 443.00 caldo inoculo + 0.01 FeS04.7H20 + 275600 Glucose + 46.00 harina de amoz + 68.75 R
KH2PO4 + 34.00 Magne Sulfate + 0.00 Mn5S04.H20 + 0.01 Na2MoO4 + 115.00 NH4Cl + 18028.97 Water + &
0.01 ZnS04.THZD —

WK | v | '_/__(i| \_/__)i | /—»—E‘1'| Jﬁceptar| XCanceIar| Pqﬂ.lda|

Figura B2.4 Datos para la estequiometria de la fermentacién del medio de cultivo

Se puede observar ademas de las condiciones de la reaccion, la estequiometria mésica
necesaria para cumplir con las condiciones de operacion reportadas en la Tabla 3.4, en el
apartado de metodologia. Y el resto de las condiciones de operacién del equipo ya se
describen en la seccion 3.2.2.2. Se debe mencionar que las cantidades de los gases son
supuestas ya que no hay reportes de la cuantificacion del gasto real de ellos, entonces lo
unico que se hiso fue calcular un estimado de acuerdo a las vvm de aire alimentado al
biorreactor. Entonces siendo asi esta seccion, es recomendable para trabajos posteriores se
busque la manera de tener valores mas reales. Cabe mencionar que si la estequiometria
obtenida experimentalmente no corresponde a la establecida en el simulador, esta puede ser
modificada en el simulador de manera muy sencilla y realizar estudios con los valores
reales.
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B2.4 Especificaciones particulares para la simulacion de los tanques de

almacenamiento

Para los tanques de almacenamiento, solo es necesario agregar las operaciones de
carga y descarga y conectarlos a los equipos. Los tiempos para carga y descarga dependen

del volumen con el que se trabaje y de los flujos a los cuales se quieran manejar.
B2.5 Especificaciones particulares para la simulacion de la centrifuga con filtracion

En la centrifuga solo es necesario agregar el porcentaje de remocion del material que
se desea retirar de la alimentacién al equipo, estas condiciones ya se mencionaron
anteriormente. En este caso también se modificaron los flujos de alimentacion a la
centrifuga dependiendo del volumen del proceso, esto para buscar que los tiempos de

operacion fueran similares en todos los casos estudiados.
B2.6 Especificaciones particulares para la simulacion de la filtracion

El caso de la filtracién es similar a la centrifuga, solo es necesario el dato del

porcentaje de remocion y establecer el tiempo de operacion.
B2.7 Especificaciones particulares para la simulacion de la extraccion liquido-liquido

En la extraccién liquido-liquido se buscaron las condiciones para operar una columna
con ciertas dimensiones, para ello solo se modificaba el valor de Flux Combined Streams y
se establecio el porcentaje de recuperacion, y el resto de los valores se dejaron lo que estan
por default ya que no se tenia informacion de ellos para el proceso analizado. Enseguida se

muestra una imagen de los datos de operacion utilizados:

87



Oper.Cond’s | Mat Balance | Labor, etc. | Description || Batch Sheet | Scheduling

Themal Made Fliee of Combined _
B Streams | 360.000 L/m 2-mir
O Set Tempersture  [27.14 [ C Specific M
e e s 1200000 [m2/m? 3]
QO Adizbatic
O Set Duty NTU [2.446

HTU [872 m
0.00 kealh 2]
Wlm Product Component

Name | GA3
Recovery Yield |50.00 7
Heat Transfer Agent Mass Transfer Coeff. [D.72000000 [em/h
Mame | Chilled Water hd Extracted From
H Ph i
inlet Temp. [E00 " °C G Heavy Phase () Light Phase

Outlet Temp. (1000 T

Agert Rate [00 ko [3]

Operating Pressure [1.013 bar

v .Pu:eptar| > Cancelar| Ayuda

Figura B2.5 Datos de operacion para la etapa de extraccion

Se debe mencionar que las condiciones de operacidn a las cuales se trabaja la etapa de
extraccion se reportan en una columna de extraccién tipo Karr, pero en el software no se
cuenta con una operacion de este tipo, entonces se simul6 esta etapa en una columna
diferencial. Ahora, ademas de agregar los datos de operacion, es necesario agregar los datos
para el balance de masa, e indicar cudl es la fase pesada y cual la ligera y para ello se

muestra la Figura B2.6:
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RACT-1 (Differential Extr

Oper.Cond’s | Mat.Balance | |abor, etc. | Description | Batch Sheet | Scheduling

Partition coefficients (Ki=yiAd) Solvent System
of non-solvent components Q Two-Solvent System
—xiand yiing/L -
Heavy Phase Solvent
-~
Component K Name |caldo F.
Ethyl Acetat 0.000
o Acetate Solubility in Light Phase [3.000 oL 3
extracto de lev 0.000
FeS04.7H20 0.000 Light Phase Solvert
GA3 1500 Name [Ethyl Acetate
Glucose 0.0:00 Solubilty in Heavy Phase [0.000 g/L
harina de amoz 0.000
KH2PO4 0.000 ' Single-Solvent System
Magne Suffate 0.000 Common Solvent [Ethyl Acetate
micelio 0.000 w Fraction in Light Phase | 0.400

v Aceptar| b4 Cancelar| @ Pyuda

Figura B2.6 Datos para el balance de masa en la extraccion L-L

Y también es necesario agregar si este equipo trabaja desde el inicio del batch o
después de la filtracion, en este caso se indica que trabaje en forma conjunta con el tanque

que alimenta a la columna.

B2.8 Especificaciones particulares para la etapa de purificacion y recirculacién de

solvente.

Estas etapas solo son representativas de las operaciones de purificacion, ya que se
muestran como esquemas para mostrar la separacion de los compuestos y la mezcla del
solvente recirculado. Para posteriores trabajos se recomienda buscar datos reales para
simular los equipos necesarios de estas etapas. En este caso, solo es necesario agregar el
compuesto y el porcentaje a separar de la corriente que se alimenta al esquema, el tiempo

de operacion y algunos datos de consumo de energia.
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APENDICE C

C1. Reporte de Resultados

Una vez que ya se ha realizado el diagrama de flujo y se han especificado las
corrientes y equipos se procede entonces a analizar la viabilidad técnica, economica y
I6gica del proceso general, esto resolviendo el balance de materia y energia del proceso.
Entonces se puede obtener los reportes que nos arrojen los resultados y asi poder realizar el
andlisis completo del proceso. La Tabla C1.1 muestra los tipos de reportes que este

software puede ofrecer una vez que se han cubierto todos los sefialamientos anteriores.

Tabla C1.1 Reportes de resultados finales que ofrece SuperPro Designer

Tipo de Reporte
Corrientes y balance de materia
Evaluacién econémica
Anélisis de flujo de caja
Anélisis de rendimiento
Costos detallados
Impacto ambiental
Emisiones
Equipos
Entrada de datos

La manera de tener acceso a toda esta informacion es en la barra de menus de
SuperPro Designer, dando clic en “Reports”, enseguida se muestra un menu como el de la

tabla C1.1 y se selecciona el que guste 0 sea necesario.
C2. Analisis técnico de los equipos del proceso de produccion de GA;

De forma predeterminada, SuperPro Designer tiene incorporado un modelo para
estimar el costo de compra de los equipos debido a su tamafo. Si las estimaciones que
realiza el software no se consideran adecuadas, el usuario puede proporcionar su propio
modelo para el calculo del costo del equipo en base a sus dimensiones, o directamente
establecer el costo directo del equipo si agregar algin modelo. Algunas de las formulas

utilizadas para el célculo de costos de compra de equipo en SuperPro Designer se han dado
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por los fabricantes de los equipos, es por ello que estas no son publicadas en el software. Si
las estimaciones son para un afio anterior al afio del proyecto, se puede ajustar el costo de
compra del equipo con el indice publicado por la revista de ingenieria quimica para otros

afios, solo se indica en el simulador que afio y listo.

Si se desea informacion més detallada de la forma de trabajo en SuperPro Designer se
puede consultar el manual de operacion del mismo, se puede descargar el documento

completo en formato PDF de http://www.intelligen.com/demo.html.

Tabla C2.1 Lista detallada de equipos

. Num. De Factor de Factor de Material de
Equipo . . . . .

unidades instalacion mantenimiento  construccion
V-101 (Blending Tank) 1 0.30 0.10 SS316
FR-101 (Fermentor) 1 0.30 0.10 SS316
BCF-101 (Basket Centrifuge) 1 0.50 0.15 SS316
DE-101 (Dead-End Filter) 1 0.50 0.10 SS316
DX-101 (Differential Extractor) 1 0.50 0.10 SS316
V-106 (Fermentor) 1 0.30 0.10 SS316
LD-101 (Liquids Drum) 10 0.10 0.10 SS316

El resto de los equipo (de purificacién) no se encuentran en la Tabla C2.1 ya que
estos solo se usaron el forma de bloques para el diagrama, pero no se utilizaron los equipos
necesarios para cada una de esas operaciones, por lo que estas no estan involucradas en los
costos finales del proceso. El resto de las caracteristicas de los equipos mostrados en la
Tabla C2.1 ya se muestran en la Tabla 4.7 ubicada en la seccidn de resultados.

C3. Anélisis econdmico del proceso de 107000 litros para la produccién de GA3

La Tabla 4.8 ubicada en la seccion 4.5 de resultados muestra los costos globales de
los procesos simulados. Ahora, como ya se observé que los dos primeros casos de estudio

no son econémicamente factibles, solo nos preocupamos por los datos para el Gltimo caso.
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Tabla C3.1 Capital total de los costos directos de la planta (TPDC)

Costo de compra de equipo 2,622,500 $
Instalacion 920,000
Tuberias de proceso 918,000
Instrumentacion 1,049,000
Aislamiento 79,000
Eléctricos 262,000
Infraestructura 1,180,000
Mejora de espacios 393,000
Instalaciones auxiliares 1,049,000
Total $ 8,472,500.00

Tabla C3.2 Capital total de los costos indirectos de la planta (TPIC)

Ingenieria 2,118,000 $
Construccion 2,965,000 $
Total $ 5,083,000.00

C3.1 Costo total de la planta = TPDC + TPIC

C =183,556,000 USD

C3.2 Cargos del contratista y contingencia (CFC)

Tabla C3.3 Costos de contratista y contingencia

Honorarios del contratista 678,000 $
Contingencia 1,356,000 $
Total $ 2,034,000.00

C3.3 Costo capital fijo directo (DFC = TPC + CFC)

DFC = 15,848,925.00 USD



C3.4 Costo por consumibles

En cuanto al gasto por consumibles en el proceso, solo es necesario el cambio de los

cartuchos en la etapa de filtracion. Cada cartucho cuesta 1000 por cada batch, generando un

costo anual de 34,000 délares.

C3.5 Costo de servicios

Tabla C3.4 Anadlisis de costos por tipo de servicio

. Monto anual Unidades de Costo anual %
Servicio ]
referencia
electricidad 850,893 kW-h 85,089 87.51
Vapor 58 MT 242 0.25
Agua de enfriamiento 29,762 MT 11,905 12.24

Cabe mencionar que todos los costos estan en dolares.
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C4. Parametros econémicos

Los parametros econdmicos utilizados para la evaluacion econémica y algunos otros
datos de interés se muestran en la Figura C4.1.

Section: 'Main Section’ (Capital Investment)

DFC | Cost Alloc | Misc

Direct Fed Capital (DFC) | 15585.31 thous. §
DFC Estimation Options
T Set by User

O Estimated Based on Total Equipment Purchase Cost (PC):

PC = Listed Equipment Puchase Cost + Unlisted Equipment Purchase Cost
Unlisted Equipment Purchase Cost [0.20 x PC
PC Factor Options

() Using a Composite PC Factor: DFC = [4.00 xPC
O Using a Distributed Set of PC-Factors

Direct Ficed Capital (DFC) =Direct Cost (DC) + Indirect Cost {IC) + Other Cost (OC)

Direct Cost (DC) e tde DatalT Indiect Cost (IC) i sal”
Piping (A} [0.35 = PC
Instrumentation (B) [0.40 xPC Engineering (H) [0.25 = DC
Insulation (C) [0.03 xPC
Constructi I} 10.35 DC
Blectrical Facilities (D) [0.10 = PC nstruction (1) x

Buildings (E) [0.45 = PC
Yard Improvement (F) [0.15  x PC
Awdliary Facilities (G) [0.40 xPC

Installation = Installation of Listed Equip. + Cther Cost (OC) L e Daia [T
Installation of Unlisted Equip.
Unlisted Equip. - : Contractor’s Fee |0.08 x(DC+1
Installation Cost 050 % Unlisted Equip PC ( C)
DC = PC + Instalation + A+B+C+D+E+F+G Contingency ]0.10 = ({DC +1C)

vy Ace-ptar| » Cancelar| (2] Ayuda

Figura C4.1 Factores para el calculo econémico

APENDICE D

D1. Cotizacion de equipos

94



ASESORIA Y VENTA DE MATERIALES Y EQUIPO PARA PROCESOS

QUIMICO-FARMACEUTICOS, BIOTECNOLOGIA Y MANEJO
Y CONTROL DE FLUIDOS. Ppl

PURE PROCESS LATINOAMERICA

i México, D.F. 29 de agosto del 2013
INSTITUTO TECNOLOGICO DE CELAYA
Tel.: (461) 611-7575 Ext.:.5591

Atentamente:
Montserrat Valdovinos Garcia

investigador
montserrat.valdovinos.g@gmail.com

COTIZACION: GAR-0099 - BIOFLO 310 de 14.00 L

Anexo al presente y como representante exclusivos de New Brunswick Scientific en México, envio a
usted la cotizacion de un equipo con las caracteristicas que solicito.

New Brunswick
BB an eppendorf company

Sistema de fermentacion de 14 litros de Volumen Total
(Volumen de operacion de 3.0 litros minimo y 10.5 litros méax.)

Opcional:

BioCommand Bach Control Software.

Computadora para BioCommand Bach Control.
Compresor libre de aceite para procesos biotecnoldgicos.
Chiller movil para recirculacion de agua.

Kit de refacciones basicas.

Analizador de gases CO2/O2 EX-2000.

Medidor de Densidad Optica (Turbidimetro).

Y Mas!

Quedamos de Usted por dudas y/o aclaraciones.

Atentamente:
Atentamente:
Antonio Ramos Segura
Consultor Técnico. Divisidn Biotecnologia.
Pure-Process Latinoamérica SA de CV
antonio.ramos@pure-process.com

Visitenos en: www.pure-process.com
Tels.: (+52) 55 6273-4046 / (+52) 55 6273-4047 | Fax: (+52) 55 6273-4048
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GAR-0099

BIOFLO 310-14.0L

ITCELAYA

&

PPl

PURE PROCESS LATINOAMERICA

PRECIOS Y CONDICIONES DEL PROYECTO:

PART. | CANT.

PRECIO UNIT

DESCRIPCION

MONTO (USD)

1 1

$ 56,875.00

Bioflo 310 x 14L. 100-120 V. 50/60Hz.
Sistema de Fermentacion Bioflo 310:

Estacion de control principal la cual incluye pantalla tactil de 15” y
(CPU) con la cual se pueden controlar hasta 3 jarras totalmente
independientes.

Control de temperatura.

Control de agitation.

Control de pH y DO2.

Controlador de niveles de espuma.

3 Bombas peristélticas para adicion de acido, base, nutriente o
antiespumante.

1 TMFC (Controlador Masico Térmico) de (0.4 a 20 SLPM) con
Mezcladora Automatica de 4 Gases: 4 valvulas solenoides
controlaran el suministros de dos, tres o cuatro gases por lo
general (aire, oxigeno, diéxido de carbono y nitr6geno) para
controlar el pH y DO2 en sistemas de cultivo celular o para mejorar
la oxigenacidn en procesos de fermentacién. Trabaja junto con el
controlador de pH/DO2.

Electrodo, adaptador y cable del sensor de espuma.

Electrodos, adaptadores y cables de pH.

Electrodos, adaptadores y cables de DO2.

Jarra de Vidrio esterilizable con las siguientes capacidades:
Volumen Total de: 14 Litros.

Volumen de trabajo maximo: 10.5 litros.

Volumen de trabajo minimo: 3.0 litros.

Tapa y contra tapa de la jarra construida en acero inoxidable tipo
316.

Motor del sistema de agitacion de 50 a 1200 RPM.

Sistema de agitacion directo.

Sistema de calentamiento de agua mediante chaqueta.
Vélvula para control de agua de refrigeracion.

Termo pozo para el sensor de temperatura.

Sensor de temperatura.

Ensamble de 4 bafles o deflectores en acero inoxidable 316.
Dos propelas tipo Rushtom de 6 alavés cada una.
Condensador de Gases de escape.

Muestreador estéril.

Adaptador de triple puerto para adicion.

Septum Kit.

Tubos de adicién de liquidos y adaptador para la tapa.

Kit de mangueras requeridas.

Caja con herramientas basicas.

Manuales de operacion.

$ 56,875.00

CONFIDENCIAL

Www.pure-process.com

Pagina 2 de 16
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2 1 $ 2,000.00 | Servicio de instalacion, puesta en marcha y capacitacion en México. $ 2,000.00
Incluye viaticos y transportacion de dos técnicos certificados para realizar
las siguientes actividades.

Servicio de puesta en marcha de servicios de aire, nitrégeno, oxigeno y
CO2 filtrados y regulados (Provistos por el cliente en cantidad y calidad
requeridos en caso de ser necesario, no se incluye la instalacién de los
mismos solo el acoplamiento a estos de ser necesario). En un fermentador
0 bioreactor Bioflo/Celligen 115/310/415/510/610, Marca New Brusnwick
Scientific. Acoplamiento a lineas de agua, vapor si es el caso y drenaje
(provistos por el cliente) para control de temperatura. Verificacion de
hermeticidad de las lineas.

Puesta en marcha del equipo y prueba de correcto funcionamiento de
todos sus sensores y loop’s.

Servicio de capacitacion sobre el funcionamiento del mismo al personal
designado por el instituto para la operacién del mismo, consistente en:

Reconocimiento del equipo y sus componentes, lineas de servicio,
suministro de aire, nitrégeno, oxigeno y CO2.

Interconexiones que unen el moédulo de control con la jarra de
fermentacion y/o cultivo celular.

Vélvulas de adicién, cosecha y toma de muestras, electrodos de pH y DO,
sistema de mediciéon y control de temperatura, sistema de control de
agitacion.

Funcionamiento y control de pH.

Funcionamiento y control de DO.

Funcionamiento de Cascadas.

Funcionamiento y control de temperatura.

Funcionamiento y control de niveles de espuma.

Funcionamiento y control de bombas peristalticas para adiciéon de acido,
base nutriente y antiespumante.

Funcionamiento y control de velocidad de agitacion.

Calibracion de electrodos de pH.

Calibracion de electrodos de DO.

Generalidades sobre P-1-D en parametros permitidos.

Ciclos de esterilizacién (En caso de que el equipo cuente con esta opcion)

Servicio de capacitacion* Software BioCommand Bach Control:
Enlace PC/Fermentador.

Conceptos basicos y manejo del sistema de adquisicion de dato.
Captura de informacion.

Elaboracion de reportes.

Manejo y generacion de graficos y tipos segun parametros.
pH/DO/TEMP/RPM/PUMP1/PUMP2/PUMP3/PUMP4/PUM5/FOAM.
Manejo y Asignacion de Alarmas.

(*En caso de que se adquiera el Software).

Sub Total. $ 58,875.00

IVA 16% Aplicado al Facturar. $ 9,420.00

TOTAL USD. $ 68,295

Pagina 3 de 16
CONFIDENCIAL WWW.puUre-process.com Tel:(+52) 55 6273-4046/6273-4047 Fax: 6273-4048



http://www.pure-process.com/

GAR-0099
BIOFLO 310-14.0L
ITCELAYA

&

PPl

PURE PROCESS LATINOAMERICA

PART. | CANT. | PRECIO UNIT

DESCRIPCION

MONTO (USD)

1 1 $ 56,875.00

Bioflo 310 x 7.5L. 100-120 V. 50/60Hz.
Sistema de Fermentacién Bioflo 310:

Estacion de control principal la cual incluye pantalla tactil de 15" y
(CPU) con la cual se pueden controlar hasta 3 jarras totalmente
independientes.

Control de temperatura.

Control de agitation.

Control de pH y DO2.

Controlador de niveles de espuma.

3 Bombas peristalticas para adicion de acido, base, nutriente o
antiespumante.

1 TMFC (Controlador Mésico Térmico) de (0.4 a 20 SLPM) con
Mezcladora Automatica de 4 Gases: 4 valvulas solenoides
controlaran el suministros de dos, tres o cuatro gases por lo
general (aire, oxigeno, diéxido de carbono y nitr6geno) para
controlar el pHy DO2 en sistemas de cultivo celular o para mejorar
la oxigenacion en procesos de fermentacion. Trabaja junto con el
controlador de pH/DO2.

Electrodo, adaptador y cable del sensor de espuma.

Electrodos, adaptadores y cables de pH.

Electrodos, adaptadores y cables de DO2.

Jarra de Vidrio esterilizable con las siguientes capacidades:
Volumen Total de: 7.5 Litros.

Volumen de trabajo maximo: 5.5 litros.

Volumen de trabajo minimo: 2.0 litros.

Tapa y contra tapa de la jarra construida en acero inoxidable tipo
316.

Motor del sistema de agitacion de 50 a 1200 RPM.

Sistema de agitacion directo.

Sistema de calentamiento de agua mediante chaqueta.
Valvula para control de agua de refrigeracion.

Termo pozo para el sensor de temperatura.

Sensor de temperatura.

Ensamble de 4 bafles o deflectores en acero inoxidable 316.
Dos propelas tipo Rushtom de 6 alavés cada una.
Condensador de Gases de escape.

Muestreador estéril.

Adaptador de triple puerto para adicion.

Septum Kit.

Tubos de adicion de liquidos y adaptador para la tapa.

Kit de mangueras requeridas.

Caja con herramientas basicas.

Manuales de operacion.

$53,661.00

2 1 $ 2,000.00

Servicio de instalacién, puesta en marcha y capacitacién en México.

$ 2,000.00
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Incluye viaticos y transportacion de dos técnicos certificados para realizar
las siguientes actividades.

Servicio de puesta en marcha de servicios de aire, nitrdgeno, oxigeno y
CO2 filtrados y regulados (Provistos por el cliente en cantidad y calidad
requeridos en caso de ser necesario, no se incluye la instalacion de los
mismos solo el acoplamiento a estos de ser necesario). En un fermentador
0 bioreactor Bioflo/Celligen 115/310/415/510/610, Marca New Brusnwick
Scientific. Acoplamiento a lineas de agua, vapor si es el caso y drenaje
(provistos por el cliente) para control de temperatura. Verificacion de
hermeticidad de las lineas.

Puesta en marcha del equipo y prueba de correcto funcionamiento de
todos sus sensores y loop’s.

Servicio de capacitacion sobre el funcionamiento del mismo al personal
designado por el instituto para la operacién del mismo, consistente en:

Reconocimiento del equipo y sus componentes, lineas de servicio,
suministro de aire, nitrégeno, oxigenoy CO2.

Interconexiones que unen el moédulo de control con la jarra de
fermentacion y/o cultivo celular.

Vélvulas de adicién, cosecha y toma de muestras, electrodos de pH y DO,
sistema de medicion y control de temperatura, sistema de control de
agitacion.

Funcionamiento y control de pH.

Funcionamiento y control de DO.

Funcionamiento de Cascadas.

Funcionamiento y control de temperatura.

Funcionamiento y control de niveles de espuma.

Funcionamiento y control de bombas peristalticas para adicion de acido,
base nutriente y antiespumante.

Funcionamiento y control de velocidad de agitacion.

Calibracién de electrodos de pH.

Calibracion de electrodos de DO.

Generalidades sobre P-I-D en pardmetros permitidos.

Ciclos de esterilizacién (En caso de que el equipo cuente con esta opcidn)

Servicio de capacitacion* Software BioCommand Bach Control:
Enlace PC/Fermentador.

Conceptos basicos y manejo del sistema de adquisicion de dato.
Captura de informacion.

Elaboracion de reportes.

Manejo y generacion de graficos y tipos segun parametros.
pH/DO/TEMP/RPM/PUMP1/PUMP2/PUMP3/PUMP4/PUMS5/FOAM.
Manejo y Asignacion de Alarmas.

(*En caso de que se adquiera el Software).

Sub Total. $ 55,661.00

IVA 16% Aplicado al Facturar. $ 8,905.76

TOTAL USD. $ 64,566.76
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PART. | CANT. CATALOGO DESCRIPCION MONTO (USD)
1 1 BF-610-65L | Standard Unit: $ 184,195.00
Bioflo 610 Fermentor with 65L Vessel.
Control System — NBS Reactor Process Controller with 3 built-in peristaltic
pumps.
Mobile Skid.
Total Capacity 65L.
Maximum Workin Capacity 50.0 L.
Minimum Working Capacity 16.0 L.
Impeller
2 1 Bottom Drive Included
3 1 Rushton type Impellers Included
Aeration
4 1 Bafles Included
5 1 Ring Sparger Included
Vessel Additions and Sampling
6 2 Resterilizable Addition Valve Included
7 1 1-1/2” Port Tri-Clamp Septum — 7 individual ports. Included
8 1 Resterilizable Sample Valve Included
Gas Mixing and Control
9 1 Two Gas Mixing with Solenoid Valves Included
10 1 Thermal Mass Flow Controller (2-75 SLPM) Included
Gas Overlay
11 3 Without and Overlay valve Included
Exhaust Condenser
12 1 With Exhaust Condenser Included
Vessel Pressure Control
13 1 Automatic Pressure Control Included
Vessel Volume
14 1 Load Cells — The cantilever vessel design of this system allows for the Included
incorporation of load cells which measure the weight of the system and
convert that information to a digital display of vessel volume.
NOTE: Weight will be displayed on operator interface and can be setup
as a control parameter for the pumps.
pH /DO / Redox Housing and Probes
15 1 Ingold Polarographic 120 mm DO Probe/Cable/Housing Included
16 1 Ingol Gel Filled 120 mm pH Probe/Cable/Housing Included

Miscellaneous

CONFIDENCIAL
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17 2 Level Probes Included
19 1 SER-INSTAL | Servicio de Instalacién, puesta en marcha y capacitacion de personal $ 2,000.00
designado para la operacion del equipo en el laboratorio del cliente en
México, Incluye gastos de transportacion aéreos y viaticos para dos
técnicos.
Servicio de puesta en marcha de servicios de aire, nitrégeno, oxigeno y
CO2 filtrados y regulados (Provistos por el cliente en cantidad y calidad
requeridos en caso de ser necesario, no se incluye la instalacion de los
mismos solo el acoplamiento a estos). En un fermentador o bioreactor
Bioflo/Celligen 115/310/415/510/610, Marca New Brusnwick Scientific.
Acoplamiento a lineas de agua, vapor si es el caso y drenaje (provistos
por el cliente) para control de temperatura. Verificacion de hermeticidad
de las lineas.
Puesta en marcha del equipo y prueba de correcto funcionamiento de
todos sus sensores y loop’s.
Servicio de capacitacion sobre el funcionamiento del mismo al personal
designado por el instituto para la operacion del mismo, consistente en:
Reconocimiento del equipo y sus componentes, lineas de servicio,
suministro de aire, nitrégeno, oxigeno y CO2. Tanto para configuracion
como fermentador como bioreactor.
Interconexiones que unen el moédulo de control con la jarra de
fermentacion y/o cultivo celular.
Valvulas de adicion, cosecha y toma de muestras, electrodos de pH y
DO, sistema de medicion y control de temperatura, sistema de control
de agitacion.
Funcionamiento y control de pH.
Funcionamiento y control de DO.
Funcionamiento de Cascadas.
Funcionamiento y control de temperatura.
Funcionamiento y control de niveles de espuma.
Funcionamiento y control de bombas peristalticas para adicién de
acido, base nutriente y antiespumante.
Funcionamiento y control de velocidad de agitacion.
Calibracion de electrodos de pH.
Calibracion de electrodos de DO.
Generalidades sobre P-1-D en parametros permitidos.
Ciclos de esterilizacion (En caso de que el equipo cuente con esta
opcién)
Servicio de capacitacion* Software BioCommand Bach Control:
Enlace PC/Fermentador.
Conceptos basicos y manejo del sistema de adquisicion de dato.
Captura de informacion.
Elaboracion de reportes.
Manejo y generacion de graficos y tipos segun parametros.
pH/DO/TEMP/RPM/PUMP1/PUMP2/PUMP3/PUMP4/PUMS5/FOAM.
Manejo y Asignacion de Alarmas.
(*En caso de que se adquiera el Software).
Sub Total. | $186,195.00
IVA 16% Aplicado al Facturar. $29,791.2

CONFIDENCIAL
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| Total USD. | $215,986.2 |
PART. CANT. CATALOGO DESCRIPCION I\/I(SQEI)')O
1 1 BF-PRO-3000L | 3000-Liter Vessel Assembly $ 668,857.00
»  3:1 height to diameter ratio
»  (3) Rushton impellers
» Spring assisted manway
» 47 sight glass
» Bottom drive with Double Mechanical Seal
Piping and Instrumentation
» Valves for automatic sterilization
»  Automatic temperature control
»  Automation speed control
» Manual airflow control
»  Automatic back pressure control
> Inlet filter with test integrity ports
» Heated exhaust filter
Control Cabinet
» 10" Touch Screen interface
» Allen Bradley PLC
» Necessary /O
Documentation
»  Operating Manual includes P & ID and 3-D Model
» User's Manual operating systems
Training
»  2-days hands on training program at New Brunswick Scientifics’
facility in Enfield, Connecticutt.
Set-up Assistance
1-day Verification of Utilities and General Operating Procedure
Air Inlet Line
2 1 2 gas Included
3 1 Air is controlled via a thermal mass flow controller. Included
4 1 Standard inlet filter. Included
5 1 Air can be injected into the vessel at the sparge port only, Included
overlay will be capped.
Exhaust Line
6 1 Condenser is mounted on vessel to reduce dew point of exiting Included
process stream
7 Single Exhaust Filter Included
8 1 Vessel pressure is automatically controlled at user entered Included
setpoint: includes control valve, transmitter, I/P
Sensors, Housings, and Transmitters
9 1 Single 325 mm gel filled Ingold pH probe and cable Included
10 1 Single 325 mm Ingold DO probe and cable Included
11 1 Dual Ph/DO transmitter selected Included
12 1 SIP Housings Included
Pagina 8 de 16
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Addition Ports
13 3 1/2” Addition valve will be included with the system (contains steam $12,132.00
crosses, steam traps, and interconnecting piping) (Maximum of 3 per
system)
14 2 1” Addition valves will be included with the system (contains steam $12,242.00
crosses, team traps, and interconnecting piping).
Addition Options
15 4 User definable 100 RPM pumps will be included with the system (flow $6,977.00
rates between 1.26 and 16.8 liters/hour)
16 2 Tri-clamp septum $1,476.00
Sampling Options
17 1 A resterilizable sample valve will be included for sampling the content $5,929.00
of the vessel
Miscellaneous Options
18 Glycol/Chiller Heat Exchanger. $9,170.00
19 High Foam and Foam Control $ 2,000.00
20 High High Foam Control $1,025.00
Precios Exwork Planta New Brunswick Enfield Connecticut. $ 719,808.00
IVA 16% aplicado al facturar. $115,169.28
TOTAL USD. $834,977.28
Partidas y Configuraciones Opcionales:
PART. | CANT. PRECIO UNIT DESCRIPCION l\/(ISSNI'DI')O
1 OP. 1 $ 15,327.00 | EX-2000 Off-Gas Oxygen/Carbon Dioxide Monitor $ 15,327.00

The EX-2000 gas analyzer provides continuous and unattended monitoring
of exhaust carbon dioxide (CO2) and oxygen (O2) gasses in benchtop
fermentors & bioreactors.

Applications: suitable for use with any size fermentor/bioreactor.t

Features: infrared (IR) sensor determines carbon dioxide concentration.
Electrochemical sensor monitors the oxygen concentration. Factory
calibrated.

Signal Output: provides 4 — 20 mA output. Requires interfacing into ML-
6100 or General Purpose or 4 — 20mA Multi-Loop Controller with
BioCommand® software to allow for visualization and archiving of carbon
dioxide and oxygen levels. BioCommand also allows for supervisory control
and calculations.

Construction: Enclosure material is corrosionresistant fiberglass (NEMA
12); all external interface-plumbing components are 316 stainless steel. All
necessary tubing and connection fittings are included for out-of-the-box
installation.

Dimensions: 13" W x 16.2” H x 8.07” D (33 x41.1 x 20.5 cm).

Weight: 9 Ibs. (4.1 kg).

Electrical Service: 100 — 240V 50/60Hz.

Include Stand for bench mounting.

CONFIDENCIAL
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2 OP. 1 $1,321.00 | Kit de Refacciones: Maletin plastico que incluye refacciones minimas de $1,321.00
remplazo como ser empaques para tapa y jarra, botellas de muestreo, o ring
de todas las medidas y materiales requeridos para el equipo, jeringas,
pinzas de cierre, filtros para condensador y toma de muestra y mas!.
Para Fermentador Bioflo 310 de 14 Litros.
3 OP. 1 $ 10,837.00 | Sensor de turbidez esterilizable en autoclave de 12mm/297mm Inpro 8100. $10,837.00
4 OP. 1 $ 1,530.00 | Cable de 5 metros de longitud para sensor de turbidez $ 1,530.00
5 OP. 1 $5,412.00 | Turbidity Transmitter, TRB 8300 $5,412.00
60P. 1 $ 258.00 | PG 13.5 Probe-Adapter for 19 mm para sensor de turbidez. $ 258.00
70P. $900.00 | Redox Transmitter, Panel Mount (For Bioflo/Celligen 110/115) $900.00
80P. $ 1,140.00 $1,140.00
90P. $940.00 | Electrodo para medicion de Redox de tipo Gel. Largo de 425 mm conector $940.00
requerido PG 13.5. Cable K8.
Para jarra de 14 Litros.
100P. $ 315.00 | Cable de 5 metros de longitud para sensor Redox. Para Bioflo/Celligen $ 315.00
110/115.

CONFIDENCIAL

Pagina 10 de 16
WWW.pUre-process.com Tel:(+52) 55 6273-4046/6273-4047 Fax: 6273-4048



http://www.pure-process.com/

GAR-0099
BIOFLO 310-14.0L
ITCELAYA

PPl

PURE PROCESS LATINOAMERICA

110P.

$5,915.00

CO2 Transmitter, 510E (For Bioflo/Celligen 110/115)

$5,915.00

120P.

$190.00

Cable para sensor de CO2. Para Bioflo/Celligen 110/115.

$190.00

130P.

$4,812.00

Electrodo para medicién de CO2 VP Connector. De 12mm/320mm de largo.
Para jarra de 7.5 Litros.

E'N‘- s m—

$4,812.00

140P. 1

$ 1,500.00

Compresor de aire libre de aceite de 1 HP con tanque pulmén de 70 litros
para almacenamiento y suministro continuo, propio para procesos
biolégicos y su utilizacién con fermentadores y bioreactores.

Incluye mandmetros y regulador para presion de salida, filtro coalescente,
vélvula de seguridad, mangueras para interconexiones. Sistema de purgado
automatico y manual. Interruptor de arranque, apagado y modo automético.
Presion maxima de trabajo de 150 PSI.

Ciclo de operacién 50%-50%. Bajo nivel de ruido y vibraciones. Pintura
electroestatica.

Datos eléctricos: 120 Volts, 60 Hz.

$ 1,500.00

150P. 1

$5,700.00

Chiller Movil: Sistema de recirculacion y enfriamiento de agua para
temperaturas por debajo de la ambiente.

Aplicaciones: para enfriamiento y recirculacion de agua en sistemas de
control de temperatura y suministro de agua de enfriamiento a
condensadores. Para ser utilizado con la mayoria de los fermentadores y
bioreactores de mesa de New Brusnwick Scientific, incluidos los modelos:
Bioflo 110 / Celligen 110, Bioflo 115 / Celligen 115, Bioflo 310 / Celligen 310
/ Celligen 415, Bioflo 3000 / Celligen Plus, Bioflo 2000. Bioflo I, lic, I, 1V, V.
En los siguientes volumenes de trabajo 1.3L, 3.0L, 5.0L, 7.5L, 14L.

$5,700.00

CONFIDENCIAL
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Rangos de Temperatura: de -25° C a 85° C.
Caracteristicas:
e Bomba de desplazamiento positivo.
e Pantalla con control digital.
120 Volts, 60 Hz.
M1326-0010 Sistema avanzado de supervision, control y adquisicion de datos. Para | $12,973.00
sistemas de fermentacion y Cultivo Celular de la linea de Equipos de New Precio sin
Brunswick Scientific. Equipo:
Permite: $6,750.00
Precio con
¢ Registro automatico de datos. la Compra
e Compatibilidad de control y monitoreo remoto. del
. fermentador.

Sistema OPC compatible con otros dispositivos en su laboratorio o
planta de produccion para una mejor integracion y control.

Permite el control y supervision de otros fermentadores vy
bioreactores desde una sola computadora.

Compatible con modelos antiguos de fermentadores y bioreactores
asi como con sistemas operativos Windows XP y Windows Vista.
Incluye capacidades avanzadas y herramientas de programacién
faciles de usar para la mayoria de Bidlogos y Técnicos.

El BioCommand Bach Control:

Informacién de la Jarra.

Registro de Sucesos y Eventos definidos por el usuario.

Sumario.

Informacién de Loop o parametros (pH, O2, temp, velocidad de
agitacion, espuma, etc).

Alarmas sobre desviacion de pardmetros requeridos (pH, 02, temp,
espuma, etc).

Graéficos en tiempo real.

Registro de datos en intervalos determinados por el usuario (pH,
02, temp, espuma, etc).

Impresion de reportes.

Programacion.

Pantalla Sinéptica.

Blogueo de Equipo.

Sistema de auditoria.

Seguridad por niveles de acceso (Operador, Supervisor,
Administrador)

Para conveniencia de los usuarios se pueden manejar multiples vistas al
mismo tiempo:

CONFIDENCIAL

WWW.pure-process.com

Pagina 12 de 16

Tel:(+52) 55 6273-4046/6273-4047 Fax: 6273-4048



http://www.pure-process.com/

GAR-0099 Q
BIOFLO 310—14.0 L
ITCELAYA ool

PURE PROCESS LATINOAMERICA

 BloCommund 21 CFR Pt 11
e  looks Securty Window Resorts Databise  lelp

| mmewRedpe L Newlatch | HCopyRecipe | 3 Copy llatch as Recipe

70 I N I ]
|7 | | |
® & 032309 | 120 | |
= & BPECOS03K | |
« § 01009
® § BPECISNIA °

& 040109

§ BPECD904A
040603

4 BPECOA04K

® & 040809

o 1AB

w § 041509
= § vszo0y
= & BPECO307K | s
= O stae050603 Al COIAM few 18000 0180 000 000 5400
9% Batch Cox < >
& Equpmen
o Botch Sur [L_sooe_Jl Sumsay |
4
i a Z’:’:I: T; 3505 [

03

1 Trond!
[ User Dete
#a EvernLog
# Datalog

w BPECOI05A
& Borchcon
£ Equpmes 3 2
0 4o Joun
49 Baich Swr Yewp.! Press_ yri.tAB[0B00 ) ) 000 400
& Loops y %
% @ Aams
L Progem || ST (RN [Lass tvent | [Lzoomout Jil__teis I} B2

1L Cruote

I¢
| motonmand Lvent Lsg 3

Tmestarp = Desopwn

b Unertiame

SNE 1217 P User logondIn s

W Trandl LA 16PM Usew Logged Out b
& UserDofr _ | | 572008 1214 M User logoad In

o oo Fumenl 0 ¥4 | err0m 1212PM New User Account Cresed o Groxp BiCormand Advriotos
oz r ;

il
5 Corrent User : nbsadewn]

1) Pantallas de Lote y Jarra: permite la rapida y facil visualizacion y
navegacion por toda la informacion de su proceso, alarmas, ajustes,
control de loops y mas.

2) Pantalla de Gréficos: permite abrir multiples gréaficos en la misma
ventana, estos son totalmente personalizables, permiten dar
seguimiento y realizar comparaciones de todos los datos de su
proceso.

3) Pantalla de resumen de su jarra: mostrando puntos de ajuste,
valores actuales, cascadas y mucho mas.

4) Pantalla de Programacion: con rutinas definidas por el usuario con
anterioridad.

5) Pantalla de reqgistro de eventos: captura automaticamente el
nombre del usuario asi como la fecha y hora de su ingreso al
sistema y los cambios realizados por este. Proporcionando asi un
registro validable que no puede ser alterado.

Compatibles con: todos los equipos que utilicen NBS AFS, NBS MODBUS,
BioFlo Pro y Celligen Pro con protocolo de comunicacion Allen Bradley.

También estan incluidos: BioFlo y Celligen 110, 115, 310, 415, 510,
Celligen Plus, BioFlo 3000, 4000, 4500, Allen Bradley Controller. NBS
Controller, USB to Serial Converter; 4-20 mA Controller, General Purpose
Controller.

Comunicacién:

Protocol: NBS AFS/NBS MODBUS

Fermentor to MCA: RS-422 Multidrop

MCA to fermentor: RS-232

Maximo de 4 sistemas por puerto COMM es recomendado.
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Base de Datos: Inicia autométicamente, el usuario selecciona el intervalo,
registro de datos independientes para cada proceso, base da datos segura.
Pantalla:
Graficos: hasta 8 x-y en una ventana.
Resumen del lote: alfanumérico tabla de valores de los diferentes loops
(Temperatura, agitacion, pH, O2, espuma, bombas peristélticas, etc)
Sindptico: Representacion grafica de su sistema.
Programas: Muestra esquemas de control definidos por el usuario.
Alarmas: alarmas actuales, alarmas configuradas y registro de alarmas
sucedidas durante su proceso.
Informes: Se puede ejecutar en cualquier momento, histéricos y actuales
guardados por lotes.
Registro de Eventos: se muestran todos los eventos, cambios vy
modificaciones asi como accesos que se han registrd durante el proceso de
su lote.
Regqistro de Eventos definidos por el usuario.
Registro de Datos: incluye todos los datos de los loops establecidos en su
lote.
Kit de Conexidn: Incluye un cable de 50’ (16 metros) del fermentador a la
computadora y una interfaz RS-422 y un adaptador RS-232/RS-422.
Requerimiento del sistema:
Sistema Operativo: Windows Vista; Windows Vista Service Pack 1;
Windows XP Service Pack 2; Windows XP Service Pack 3.
Requerimientos de hardware: CD-ROM y puerto RS-232 disponible.
Sistema de 32 Bit: Computadora Personal con procesador de 1GH (2GH
recomendado). 512 de memoria RAM (1 GB recomendado). 4 GB de
espacio libre en disco rigido para su instalacién.
Sistema de 64 Bit: Computadora Personal con procesador de 1.4GH (2GH
recomendado). 512 de memoria RAM (1 GB recomendado). 4 GB de
espacio libre en disco rigido para su instalacion.
PC-BIOCOM Computadora personal tipo PC: para Sistema de Supervision Control y $ 1,300.00
Precio Unit: Adquisicion de Datos. Para sistemas de Fermentacion y Cultivo Celular.
$ 1,300.00 BioCommand Bach Control Plus de New Brunswick Scientific.
Marca: DELL o Hewlett Packard.
(Puede variar segun disponibilidad).
Caracteristicas:
e Procesador de 1 GB o superior.
¢ Disco Rigido de 160 GB o superior.
e Memoria RAM 1 GB. O superior.
e Monitor Plano de 17”. O superior.
e Lectory Grabador de CD’s y DVD’s. O superior.
e Puertos USB.
e Puerto Ethernet para red local o internet.
e Teclado, Ratdn y bocinas.
e Puerto RS232 para conexion mediante interfaz entre la PC y los
fermentadores.
e Sistema Operativo Windows XP o Windows Vista. (Software

CONFIDENCIAL
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Original, se entregan las licencias correspondientes)
e Voltaje 120V, 60 Hz.

Partidas y configuraciones Opcionales algunas deben de ser solicitadas de fabrica.
Los precios de las mismas son mas IVA al facturar.

Beneficios garantizados que Unicamente Pure Process en su calidad de representante exclusivo
para México de New Brunswick Scientific Co. Inc. puede ofrecer:

Beneficios sin costo adicional:

a)
b)
c)

d)
e)

Garantia contra defectos de fabricacién en refacciones originales y mano de obra durante un afio.
Certificado de calidad de los servicios realizados.

Contrato de confidencialidad sobre informacién, procesos, instalaciones y cualquier otro tema que
usted considere critico.

Carta de representacion exclusiva otorgada por el fabricante, apostillada y legalizada.

Disponibilidad garantizada de refacciones originales durante diez afios a partir de lacompra de su
unidad.

Beneficios con costo adicional:

a)
b)

c)
d)

Extension de garantia a dos y tres afios.

Servicio de diagnéstico realizado por personal nacional y extranjero certificado, utilizando
refacciones originales.

Mantenimiento preventivo trimestral, semestral y/o anual realizado por personal nacional y
extranjero certificado, utilizando refacciones originales.

Mantenimiento correctivo - vencida la garantia - realizado por personal nacional y extranjero
certificado, utilizando refacciones originales.

Condiciones Comerciales.

e Tiempo vy lugar de entrega: CONSIDERAR QUE POR CADA EQUIPO ES UN TIEMPO DISTINTO DE
ENTREGA 'Y PUEDE LLEGAR HACER HASTA DE 22 SEMANAS.

e Condiciones de pago: DAlares Americanos (USD) y/o Moneda Nacional al tipo de cambio
Interbancario de Ixe Banco del dia de pago de la siguiente forma:
50% junto con su orden de compra.
50% contra aviso de embarque. (SEGUN EL EQUIPO CAMBIA LAS CONSIDERACIONES)

e Precios expresados en: Ddélares Americanos (USD).

e Vigencia de la Cotizacion: 30 dias a partir de la fecha de la misma.

e Unavez formalizado el pedido no se aceptan cambios ni devoluciones.

e Informacién bancaria:

Solicitar datos bancarios tanto en délares americanos y/o
Moneda Nacional, tanto para depdsitos como transferencias
asi como dudas o comentarios referentes a su orden de
compra o pagos de la misma: tesoreria@pure-process.com
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Atentamente:

CONFIDENCIAL

Www.pure-process.com

Antonio Ramos Segura

Consultor Técnico. Divisidn Biotecnologia.
Pure-Process Latinoamérica SA de CV
antonio.ramos@pure-process.com
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