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1. RESUMEN.

En este trabajo se ha planteado el diseno de una planta demostracion para la
optimizacion del proceso de obtencion y purificacion de ectoina producida por
bacterias metandtrofas alimentadas con residuos, partiendo de resultados
experimentales obtenidos en el laboratorio y referencias bibliograficas. El disefo se
ha realizado para una produccion de 20 kg ectoina/ano.

El proceso consta de dos etapas principales. En la primera de ellas se extrae la
ectoina de las bacterias mediante un bio-milking con agua, mientras que en la
segunda se procede a purificar la ectoina extraida.

La purificacion consta de una centrifugacion inicial para separar la biomasa de la
disolucion de ectoina, seguido de una electrodialisis para eliminar las sales,
presentes en elevada concentracion en el medio de cultivo. A continuacion, se
acidifica la disolucion desalinizada para ionizar la ectoina y se pasa por una columna
de intercambio i6nico donde queda retenida. La ectoina adsorbida se eluye con una
disolucion de NaOH 1,3 M, se neutraliza con H2SO4, y se concentra por evaporacion
hasta un 95% en masa. Se anaden 10 kg metanol/kg ectoina para precipitar los
sulfatos, y el liquido filtrado se lleva a un cristalizador evaporativo. EI metanol
residual se seca para obtener el producto final: ectoina purificada al 95%.

El proyecto incluye trabajo experimental, un diseno preliminar de la planta
demostraciony el disefno de algunos de los equipos, como la columna de intercambio
i6nico. Se ha realizado ademas un estudio de la viabilidad econémica, incluyendo los
diferentes escenarios ante la variacion del precio de venta.
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2. ABSTRACT.

In this work, the design of a demonstration plant for the optimisation of the process
of obtaining and purifying ectoine produced by methanotrophic bacteria fed with
waste has been proposed, based on experimental results obtained in the laboratory
and bibliographic references. The design has been carried out for a production of 20
kg ectoine/year.

The process consists of two main steps. In the first step, the ectoine is extracted from
the bacteria by bio-milking with water, while in the second step, the extracted ectoine
is purified.

Purification consists of an initial centrifugation to separate the biomass from the
ectoine solution, followed by electrodialysis to remove the salts, which are present in
high concentration in the culture medium. The desalted solution is then acidified to
ionise the ectoine and passed through an ion exchange column where it is retained.
The adsorbed ectoine is eluted with a 1,3 M NaOH solution, neutralised with H2S04,
and concentrated by evaporation to 95 % by mass. 10 kg methanol/kg ectoine is
added to precipitate the sulphates, and the filtered liquid is taken to an evaporative
crystalliser. The residual methanol is dried to obtain the final product: 95% purified
ectoine.

The project includes experimental work, a preliminary design of the demonstration
plant and the design of some of the equipment, such as the ion exchange column.
An economic feasibility study has also been carried out, including different scenarios
for the variation of the selling price.

3. PALABRAS CLAVE.

Valorizacion, salinidad, cristalizacion, intercambio idnico, evaporacion.

4. KEYWORDS.

Valorisation, salinity, crystallisation, ion exchange, evaporation.
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5. INTRODUCCION

5.1. PROBLEMATICA AMBIENTAL.

El metano es el segundo gas de efecto invernadero (GEI) mas importante,
representando el 20% del total de GEls. Este posee un potencial de calentamiento
global 25 veces mayor que el CO2 y su concentracion atmosférica aumenta cada ano

entre un 0,2 y 1 %, provocado principalmente por actividades humanas.(Cantera et
al., 2016; Lopez et al., 2013)

1950 (328 ppm CO; eq.) 1990 (414 ppm CO; eq.) 2017 (491 ppm CO; eq.)

&

2 @CHS @N20 @ FPFC, HF ® Montreal gasses

Figura 1. Contribucion de los diferentes GEI prevista por el protocolo de Kyoto y Montreal de la concentracion
global de GEl en 2012 y su evolucién prevista (EEA, n.d.).

El metano se produce en la digestion anaerobia, su concentracion atmosférica haya
alcanzado niveles hasta un 150% superiores a los de la era pre-industrial, siendo un
60 % de las emisiones causadas por la actividad humana. Las principales fuentes
antropogénicas son: zonas de extraccion y transporte de gas natural (33%), la
fermentacion entérica (granjas de rumiantes) (22%), gestion de residuos (20%),
minas de carbén (9%), gestion de estiércol (8%) y otros (6%).(Hanson & Hanson,
1996; Intergovernmental Panel on Climate Change, n.d.)
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Figura 2. Cambios en las concentraciones de los GEls a lo largo de los anos.(Delgado et al., n.d.)

El metano tiene un gran interés como combustible en la produccion de energia. Para
ello se requieren concentraciones de este gas superiores al 30% en volumen en la
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emision gaseosa. Este tipo de emisiones sélo se dan en determinados escenarios,
como grandes vertederos o plantas de tratamiento de agua residuales.(Cantera et
al., 2017a; Estrada et al.,, 2014). Concentraciones de metano inferiores son
considerados residuos que es necesario tratar y valorizar.

Debido a los crecientes danos que genera el metano, se han desarrollado diferentes
estrategias politicas y sociales para combatir su emision. En este contexto, los
miembros de las Naciones Unidas se han comprometido a reducir las emisiones de
los GEls con el objetivo de mantener la temperatura media global 2° C por encima de
los niveles preindustriales, resultando, por tanto. fundamental la reduccion de la
llegada de estos gases a la atmédsfera. Una alternativa de valorizacion de estas
emisiones es la produccion de ectoina, que aprovecha el metano como fuente de
alimentacion de las bacterias productoras, evitando su emision a la
atmosfera.(Cantera et al., 2017a; Intergovernmental Panel on Climate Change, n.d.)

5.2. ECTOINA: ¢QUE ES Y CUALES SON SUS APLICACIONES?

La ectoina, un compuesto ciclico derivado del aspartato (acido 2-metil-3,4,5,6-tetra-
4-pirimidinocarboxilico), es uno de los productos mas rentables producidos por
microorganismos, con un valor aproximado de 1000-1300 US$/kg (Strong et al.,
2015, 2016).

Asi, la ectoina, extremolito y osmoprotector, que fue detectada por primera vez en la
bacteria Halorhodospira halochloris, es el compuesto mas importante de los
producidos en base a CHa. (Carmona-Martinez et al., 2021).

OH

Figura 3. Estructura quimica de la ectoina.(Ectoina - Wikipedia, La Enciclopedia Libre, n.d.)

Las bacterias que habitan medios con un alto contenido salino han desarrollado la
capacidad de generar compuestos que les ayuden a soportar el estrés osmético,
ademas de otros aspectos como pueden ser los cambios de temperatura, la
desecacion, la radiacion... y otros agentes desnaturalizantes. Entre ellos destaca la
ectoina, siendo uno de los compuestos mas interesantes debido a sus propiedades.
Las bacterias producen ectoina para protegerse del estrés salino, proporcionando un
equilibrio osmético sin intervenir en sus funciones vitales ni en el metabolismo
celular; a su vez protege a las células de otros tipos de estrés. Ademas, este
compuesto es capaz de estabilizar enzimas y tiene un papel importante en el
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plegamiento y la agregacion de proteinas y péptidos. Se han realizados otros
descubrimientos notables acerca de este compuesto como, por ejemplo, que la
ectoina inhibe la agregacion y neurotoxicidad de un péptido que desencadena
enfermedades pridnicas.

Dentro de los mecanismos de accion protectora de este compuesto, cabe destacar
la formacion de una cascara de hidratacion alrededor de macromoléculas, como ADN
y proteinas. En este grupo de macromoléculas también se encuentran los lipidos,
igualmente protegidos por la ectoina, la cual mantiene y estabiliza la organizacion de
las bicapas lipidicas (Orhan et al., 2023a).

Centrandonos en el ambito comercial, la ectoina presenta aplicaciones
principalmente en cosmética, debido a que protege las células humanas de
alérgenos, calor, sequedad y luz UV. Ademas, ha sido utilizado en el sector
farmacéutico como compuesto para productos de inhalacion y sprays nasales
(Carmona-Martinez et al., 2021). Profundizando en su papel dentro de la cosmética,
la ectoina mejora la hidratacion de la piel, ya que evita la pérdida de agua por parte
de las células de la epidermis, ademas de mejorar su barrera protectora,
protegiéndola frente a factores externos, como la luz UV. mencionada anteriormente,
y todo ello sin producir alergias ni irritaciones. Dentro del campo de la medicina se
ha descubierto otras potenciales aplicaciones de la ectoina, siendo utilizada en
terapias antiamiloides para tratar la enfermedad de Alzheimer, inhibiendo la
formacion del amiloide AB42, y reduciendo la toxicidad de las células del
neuroblastoma humano. Ademas, se ha demostrado que la administracion de
ectoina inhibe la actividad de nanoparticulas responsables de reacciones
inflamatorias en las células epiteliales pulmonares. Todo esto son solo algunos
ejemplos de las aplicaciones de la ectoina en las diferentes industrias (Pastor et al.,
2010).

U= HyLO

i INTENSE

Figura 4.Medicamento con ectoina.(Hylo Intense Colirio Lubricante Con Ectoina - 10 MI. 300 Gotas, n.d.)

5.3.  PRODUCCION DE ECTOINA.

Dada la importancia del metano como gas de efecto invernadero, y el alto valor
anadido y aplicaciones de la ectoina, una de las principales alternativas de
valorizacion de este gas es usarlo como fuente de alimentacion para bacterias
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capaces de producir ectoina. Actualmente, la ectoina solo se produce a escala
industrial a partir de cultivos de las bacterias metanétrofas de la cepa y-
Proteobacteria Halomonas elongata, siendo ésta capaz de ser reutilizada hasta
nueve veces por cultivo para la produccion de ectoina, presentando alta tolerancia a
la sal y sintetizando el compuesto de manera eficaz. Estudios recientes aceptan la
posibilidad de utilizar cultivos de M. alcaliphilum 20Z para lograr el mismo objetivo.

El proceso de obtencion de la ectoina a partir de estas bacterias, denominado bio-
milking, consiste en una fermentacion long-fed batch variando las concentraciones
de NaCl. Inicialmente, la bacteria H. elongata se cultiva en un medio de baja salinidad
con el fin de obtener cultivos de alta densidad. A continuacion, se llevan a un medio
de alta salinidad que favorece la produccion de ectoina, generada por las bacterias
para protegerse del estrés salino, como se ha comentado en el primer apartado.
Finalmente, se exponen los cultivos a un shock hiposmético para inducir la liberacion
de ectoina, que posteriormente sera purificada.(Cantera et al., 2017b).

Debido al aprovechamiento de emisiones de metano de baja concentracion como
alimentacion de las bacterias, este proceso se ha convertido en una alternativa muy
atractiva para la produccion de ectoina. Es necesario tratar este gas para
suministrarselo a las bacterias, mediante una desulfuracion previa, comenzando con
una etapa de eliminacion del sulfuro de hidrogeno HsS, previniendo asi la formacion
de H>SO4 en presencia de agua y el dano en el biorreactor y en el equipo de
purificacion. Se ha determinado que la mejor manera de llevar a cabo este proceso
es mediante un filtro andxico de biotrickling, ya que consigue la mayor eficacia de
eliminacion (Pérez et al., 2021).

Segun varios estudios, las poblaciones de un solo tipo de bacteria son menos
robustas y acumulan menor cantidad de ectoina que otras poblaciones conformadas
por un conjunto de especies. Ademas, las condiciones del medio, como el pH, la
temperatura, los nutrientes o la salinidad, también afectan a la generacion de
ectoina, al igual que la presencia de tungsteno en el medio, que evita la acumulacion
de acido formico, el cual inhibe la produccion del compuesto deseado (Carmona-
Martinez et al., 2021).

Los estudios han determinado que la concentracion de ectoina es de 12-16 mg/100
mg de biomasa utilizando un medio con una concentracion salina de 6% NaCl,
obteniendo entre 1-3 g de biomasa/ 1 L de medio (Rodero et al., 2022).

Por ultimo, dentro del marco de la Universidad de Valladolid, en el Instituto de
procesos Sostenibles, se vienen realizando estudios acerca de la produccion de
ectoina a partir de metano. Se trabaja actualmente en el laboratorio con un reactor
aislado de columna de burbujeo con un volumen de 20 L y una concentracion salina
en el medio de 6% NaCl. Este reactor y su produccion se han comparado con otra
instalacion, constituida por dos biorreactores interconectados, ambos con un
volumen de 10 L, uno con una concentracion de 0% NaCl y el otro con un 6% NaCl.
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En dicha investigacion se realizaron estudios preliminares de bio-milking,
obteniéndose buenos resultados al aplicar una centrifugacion inicial al cultivo del
reactor a 10000 rpm durante 5 min, para, a continuacion, trabajar con la biomasa
centrifugada; mezclandola con agua destilada en una ratio 1.5 L agua destilada/4 L
caldo de cultivo durante 5 min para favorecer la liberacion de ectoina. Seguidamente
se vuelve a centrifugar a 10000 rpm durante 5 min, para separar la biomasa del
sobrenadante que contiene ectoina. Este Ultimo producto es con lo que se trabajaria
en posteriores etapas de purificacion. De este proceso se llegaron a obtener 87 mg
ectoina/ g VSS en el biorreactor con 6% NaCly 52 mg ectoina/ g VSS en el biorreactor
de 0% NacCl.

Figura 5. Reactor de Flujo de Taylor para produccion de ectoina empleado en el laboratorio del Instituto de
Procesos Sostenibles.

5.4.  PURIFICACION DE LA ECTOINA.

La purificacion de la ectoina es una etapa muy importante para la produccion
comercial de la misma, ya que las aplicaciones farmacéuticas y cosméticas requieren
una elevada pureza. Debido a ello se investiga para hallar un proceso viable, tanto
de manera técnica como econémica, que facilite esta purificacion.

Comenzaremos comentando el proceso de purificacion que se trata de disenar y
optimizar en este proyecto, basado en el paso por una columna de intercambio idnico
seguido de una cristalizacion con metanol.

De acuerdo con la bibliografia disponible, el proceso mas viable actualmente para
lograr esta purificacion de la ectoina consta de varias etapas. En primer lugar, una
vez realizado el bio-milking y una posterior centrifugacion para separar la biomasa
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de la disolucion con ectoina, se realiza una electrodialisis para desalinizar dicha
disolucién. En el segundo paso, la corriente liquida es acidificada hasta pH 2
mediante la adicion de una disolucion 1.5 M de HCI con el fin de ionizar la ectoina. A
continuaciéon, extraemos la ectoina de la disolucion empleando una columna de
intercambio i6nico, de la que se eluye con una disolucion de NaOH 1.3 M; se han
observado diferentes eficiencias de recuperacion en funcién de las resinas
utilizadas. Estudios previos ya habian identificado la importancia de este factor en
esta etapa, proporcionando costes entre 291.9 y 181.1 €/kg ectoina producida y
purificada para eficiencias de recuperacion del 45% y del 100%, respectivamente.
La seleccion de resinas altamente activas (gran capacidad de adsorcion), compactas
(alta densidad) y selectivas es un factor determinante en el precio de la ectoina, ya
qgue influye de forma importante en la cantidad y calidad de ectoina producida, aun
cuando se mantienen similares costes fijos, de amortizacion y operativos.

Seguidamente, la disolucion alcalina que contiene la ectoina se neutraliza con H2SO04
y se seca por evaporacion hasta obtener una concentracion del 95% en soélido. En el
Gltimo paso, la ectoina concentrada se purifica mediante una cristalizacion con
metanol, para lo cual el concentrado de ectoina se solubiliza en metanol, en un
reactor continuo de tanque agitado durante 1 hora, anadiéndose los compuestos en
una relacion de 10 kg metanol/kg ectoina. El metanol precipita el sulfato de sodio,
presente debido a la adicion de NaOH y H2S0a4. Una vez filtrada la disolucion, la
ectoina se recupera por cristalizacion evaporativa.

Para recuperar el 90 % del metanol empleado se sometera la disolucion a un ciclo
de evaporacion-condensacion que utiliza vapor a baja presion (2 bar) y agua de
refrigeracion (15 °C). El producto final, la ectoina, se obtiene, por fin, tras eliminar el
metanol restante mediante un posterior secado en bandeja con aire (Pérez et al.,
2022).

Ademas de este método, que es el que utilizaremos en nuestro proyecto, existen
varias alternativas.

Por ejemplo, la ectoina puede ser purificada empleando métodos cromatograficos.
Estos métodos son simples y practicos, sin embargo, pueden presentar desventajas
debido a su elevado coste. (Orhan et al., 2023b)

Otra alternativa en investigacion es la extraccion con sistemas acuosos bifasicos
(ABS). Esta técnica consiste en el empleo de dos fases liquidas inmiscibles para
recuperar un biomaterial, como pueden ser proteinas, anticuerpos u organulos
celulares. En torno al 80-95% del contenido del ABS es agua, que proporciona un
entorno biocompatible para el procesamiento de estas biomoléculas, conservando
su conformacion nativa. Ademas, la baja tension interfacial del ABS hace que sea un
sistema de operacion sencillo, anadiendo esto a la facilidad para ser implementado
a escala laboratorio con elevados rendimientos y productividad. En este tipo de
métodos también entra en juego un liquido idnico, que se usa para recuperar la
ectoina intracelular de las bacterias. Este tipo de procesos esta aln en fase de

10
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desarrollo, estudiandose la influencia de diferentes parametros, como el tipo de sal
utilizada o el pH, para ver como afectan al porcentaje de ectoina recuperada (Ng et
al., 2020).

5.5.  PROYECTOS ACTIVOS IMPLICADOS EN LA PRODUCCION Y PURIFICACION DE
ECTOINA.

Este trabajo se encuadra dentro de dos proyectos europeos actualmente activos en
los que participa el Instituto de Procesos Sostenibles. En ambos proyectos se
propone la valorizacion de corrientes de metano residuales y/o de biogas para la
produccion de ectoina y se estudia la extraccion y recuperacion de este producto.

CHEERS

Proyecto en el que participan varias empresas, desde las espanolas Mahou o
Aqualia, entre muchas otras, hasta algunas extranjeras, como pueden ser la empresa
holandesa Entogourmet B.V. o la empresa suiza Zurcher Hochschule fir Angewandte
Wissenschaften, todas ellas en colaboracion con la UVa.

El objetivo de este proyecto es ofrecer una solucion para el tratamiento de la gran
cantidad de residuos generados por la industria alimentaria y de la bebida, ya que
en Europa se producen anualmente 30 Mton de residuos y 94 Mton de CO2
provenientes de este sector.

En el caso de la industria cervecera se generan grandes cantidades de CO2y CH4
debido al ingente volumen de cerveza que produce: 405 millones de hL anuales;
generando 3.5 kg CO2y 0.7 kg CH4 de residuos por cada hL de cerveza.

Por ello, el objetivo principal del CHEERS es contribuir a disminuir el impacto
ambiental y aumentar la eficiencia de los recursos de las empresas de bioprocesos,
demostrando que algunos residuos que no se aprovechan pueden biotransformarse
en productos con aplicaciones a nivel industrial.

Aqui es donde entra la UVa, que tratara de obtener ectoina a partir de los residuos
de las plantas cerveceras, teniendo intencion de implantar este sistema de
aprovechamiento en la planta de Mahou en Lleida. Para ello, el biogas generado,
junto al bioCHa4, se aprovechara como alimento para bacterias metanotrofas en un
biorreactor de flujo de Taylor en condiciones de alta salinidad, de las que se pretende
obtener la ectoina. La UVa también participara en la optimizacion del proceso de bio-
milking y de purificacion (CHEERS, n.d.; CHEERS: Nuevo Proyecto Europeo de
Horizonte Europa Empieza - Innovarum, n.d.).

DEEP PURPLE
Este proyecto presenta un objetivo similar al CHEERS, aunque con diferente materia
prima. En este caso se propone un tratamiento integrado y sinérgico para el

aprovechamiento de tres tipos de residuos: la fraccion organica de los residuos de
sélidos urbanos, los fangos de estaciones depuradoras de aguas residuales y las
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aguas residuales urbanas. Este se lleva a cabo en una fotobiorrefineria
multiplataforma basada en bacterias puUrpuras fototréficas, permitiendo la
generacion de cinco nuevos bioproductos con aplicacion comercial en los sectores
de cosmética, plasticos, construccion y fertilizantes.

DEEP PURPLE esta coordinado por Aqualia, que ademas es la empresa responsable
del escalado de la tecnologia Advansist para el tratamiento de aguas residuales
urbanas a bajo coste. Esta tecnologia se basa en el uso de bacterias puarpuras
fototroficas en carruseles anaerobios con un doble propdsito: la depuracion de aguas
residuales y la generacion de una biomasa enriquecida como materia prima para la
generacion de nuevos bioproductos.

El proyecto DEEP PURPLE contempla la recuperacion de celulosa y su posterior
aplicacion en recubrimientos para fertilizantes y en aditivos de construccion, asi
como la valorizacion de biogas en ectoina con aplicacion en el sector cosmético,
etapa donde entra la UVA para tratar de optimizar el proceso de obtencion y
purificacion (Deep Purple., n.d.).
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6. OBJETIVOS.

El objetivo de este proyecto es disenar una planta de demostracion de extraccion y
purificacion de ectoina generada en un biorreactor con organismos metanétrofos
alimentados con corrientes gaseosas residuales que contienen metano. El tamano
de la planta viene dado por el proyecto europeo en el que se integra, que marca la
necesidad de producir 20 kg ectoina/ano con una pureza del 95 %, alcanzando un
rendimiento de recuperacion del 85%. Para lograr este objetivo general, se plantean
otros especificos:

Estudiar, a escala laboratorio, las principales etapas del proceso de
extraccion y purificacion propuesto en la bibliografia

Disenar la planta demostracion y sus planos.

Realizar el balance de materia de la planta.

Elaborar un analisis medioambiental preliminar.

Elaborar un analisis econémico preliminar.
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7. TRABAJO EXPERIMENTAL.

7.1. ESTUDIO EXPERIMENTAL BIO-MILKING.

7.1.1. MATERIALES Y METODOS.

Se utilizaron como métodos una centrifugacion y una extraccion con agua y como
materiales agua destilada y el caldo de cultivo de las bacterias metanoétrofas
proporcionado por el proyecto Deep Purple.

7.1.2. EQUIPOS.

Se utilizaron una centrifugadora refrigerada de la marca ThermoFisher Scientific
modelo Sorvall X4R Pro, con capacidad para tratar 4 muestras de 1 L o0 6 muestras
de 0.2 L; un equipo de analisis de carbono organico total (TOC) de la marca Shimadzu
modelo TNM-L ROHS; un cromatégrafo HPLC Polaris 3 NH2 150x4,6 mm, de Agilent,
para medir la cantidad de ectoina; una balanza analitica, un agitador, una mufla, un
horno y un microscopio.

7.1.3. TECNICAS ANALITICAS.

Analisis del carbono organico total (TOC) y de carbono inorganico total, analisis de
solidos volatiles y totales y analisis de ectoina. El carbono organico total e inorganico
se analiza mediante un equipo de medicion del mismo que lo que hace inicialmente
es eliminar de la muestra las fuentes inorganicas de carbono, que existen en forma
de sales de carbonato y bicarbonato y minerales. Esto se hace tipicamente tratando
la muestra con acidos no oxidantes como H2S04y HCI, liberando CO2 y H20, como se
muestra en la siguiente reaccion:

2HCl + CaCO5 - CaCl, + CO, + H,0
HCl+ NaHCO3 — NaCl + H,0 + CO,

A continuacion, la medida del TOC se realiza a través de la combustion completa de
la muestra en una atmésfera libre de carbono (tipicamente una atmésfera de oxigeno
puro). La cuantificacion de la muestra se realiza a través de una celda de deteccion
infrarroja no dispersiva. Se puede observar un estiramiento asimétrico caracteristico
a 2350 cm para CO.. La intensidad de esta senal infrarroja CO2 es proporcional a
la cantidad de CO2la muestra, midiendo asi la cantidad de carbono.

El analisis de solidos totales (ST) y volatiles (SV) se realiza dentro del laboratorio por
parte de un técnico. El proceso, consiste en la introduccion de la muestra una vez
pesada en el horno a 105 °C durante el tiempo necesario para la evaporacion de
todos los liquidos presentes en la misma. A continuacion, la muestra se pesa para
medir los sélidos totales y se lleva a la mufla a 550 °C para conseguir quedarnos solo
con aquellos sélidos no volatiles, se pesan y la diferencia con los ST son los SV.

Por altimo, el analisis de la cantidad de ectoina se realiza mediante HPLC,
consistente en una columna cromatografica Polaris 3 NH2 150x4,6 mm, de Agilent,
que retiene la ectoina un tiempo de 11.6 s hasta que llega al detector de absorcion
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en el ultravioleta visible en la columna cromatografica, que nos da la cantidad del
compuesto de interés en ppm.

La extraccion completa de la ectoina de la biomasa se realiza mediante un
procedimiento de laboratorio que consiste en centrifugar dos mL del caldo de cultivo
con la biomasa a 9000 G durante 10 min para después desechar el sobrenadante.
A continuacion, se agrega al tubo donde se encuentra la biomasa centrifugada una
disolucion de 6% NaCl en agua tipo 1, para luego resuspender la biomasa utilizando
un vortex, centrifugar nuevamente a 9000 G durante 10 min, desechar el
sobrenadante y repetir con el objetivo de lavar la biomasa. Seguidamente se pasa a
la extraccion de ectoina, agregando 1.8 mL de etanol al 70% a la biomasa, para
resuspender otra vez, anadir 25-30 mg de zirconia y ya llevar esta mezcla al Minbead-
beater por 10 min con el objetivo de romper las células. Una vez rotas las células y
ya liberada la ectoina, se vuelve a centrifugar, desechando en este caso la biomasa
y llevando el sobrenadante al HPLC para el analisis de ectoina.

7.1.4. PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL.

El primer paso realizado a nivel de laboratorio fue estudiar la etapa de extraccion con
agua. El uso de volimenes reducidos para biomilking disminuye el tamano y costes
de operacion de los equipos necesarios. Ademas, el trabajo con disoluciones
concentradas aumenta el rendimiento de eliminacion de sales en la electrodialisis.

Para esta optimizacion se han desarrollado varias pruebas. La primera que se llevo
a cabo fue la recuperacion de la biomasa del caldo de cultivo. Para ello se realizaron
dos centrifugaciones:

=>» Una centrifugacion inicial de 1 L de caldo de cultivo a 4000 rpm durante 10
minutos.

=>» El sélido de este primer centrifugado se resuspende en Unicamente 250 mL
de sobrenadante de la primera centrifugacion para poder trabajar en la
centrifuga a mayor velocidad. Se emplea medio y no agua para la
resuspension con el objetivo de evitar la liberacion de la ectoina debido a un
shock hiposmoético durante el centrifugado. Se realiza una segunda
centrifugacion a 10000 rpm durante dos minutos para acabar de concentrar
la biomasa.

El objetivo principal de la centrifugacion es, aparte de recuperar la biomasa, eliminar
la mayor cantidad de sal posible que se encuentra en el caldo de cultivo y, como
consecuencia, en la biomasa. La sal retenida en la biomasa se va a liberar durante
el bio-milking, por lo que cuanto mas centrifugue, menos sal pasara a las etapas
posteriores, ya que la biomasa liberara mas medio salino de cultivo, y, por lo tanto,
se reducira el gasto en la etapa de electrodialisis.

Al analizar las fases liquidas de la centrifugacion, se observd un aumento de la
concentracion de sélidos volatiles en la fase liquida durante el segundo centrifugado,
lo que podria indicar pérdida de ectoina en esta segunda etapa. Ante esta posible
perdida, se realizaron analisis de ectoina de este segundo sobrenadante en el HPLC

16



©

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

para comprobarla, obteniendo la no presencia de ectoina (Tabla 1). Por lo tanto, se
decidié seguir trabajando con este método de doble centrifugacion en la posterior
experimentacion.

Muestra ST (g/kg) SV (g/kg) [Ectoina] TOC
(ppm) (mg/L)
Liquido inicial 78.37 6.82 0 41.41
ler sobrenadante 76.53 4.99 0 -
2° sobrenadante 137.44 66.55 0 16.93

Tabla 1. Propiedades de los sobrenadantes y el liquido inicial

Una vez obtenida la biomasa himeda se realizd un analisis de la cantidad de ectoina
que esta presentaba y la cantidad real de biomasa seca presente en esta biomasa
hdmeda tras el doble centrifugado, obteniendo los siguientes resultados:

Muestra ST (g/kg) SV (g/kg) mg ectoina
obtenida/g
biomasa seca
Biomasa himeda 107.09 38.4 13.3

Tabla 2. Analisis realizados sobre la biomasa con la que se trabajo.

A continuacion, se paso a las pruebas de extraccion. Para ello se vertieron diferentes
volimenes de agua destilada en diferentes muestras de biomasa himeda, de
aproximadamente 2 gramos.

Uno de los problemas que se podia presentar en estas pruebas era que el exceso de
agua supusiese un shock hiposmoético demasiado fuerte sobre las bacterias,
provocando su ruptura y muerte, lo que no interesa porque se desea devolverlas al
biorreactor. Por ello se hicieron dos pruebas para cada volumen, una anadiendo todo
el volumen en una sola adicion, y otra anadiéndolo de manera gradual, vertiendo el
volumen en 4 adiciones cada 3 minutos, para observar si de esta forma se lograba
que las bacterias se fueran aclimatando al medio sin que el shock fuese muy
agresivo. Tras los analisis no se encontraron diferencias remarcables entre los
resultados de ambos procedimientos.

A continuacion, se vuelven a centrifugar todas las muestras para separar todo el
sobrenadante, donde se supone que esta la ectoina de la biomasa que ha sido
liberada, de las bacterias que se devolveran al biorreactor.

Una vez centrifugado se llevaron las muestras a analizar sélidos volatiles/sodlidos
totales, carbono organico total y ectoina.

Ademas, la biomasa de las diferentes muestras se llevo al microscopio para ver si
las bacterias siguen vivas.
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En el analisis microscopico no se aprecié apenas diferencia en la actividad de las
bacterias y el nimero de ellas que permanecian vivas, por lo que, a priori, no afecta
la cantidad de agua anadida ni la forma de hacerlo.

Figura 6. Bacterias vistas a través del microscopio.

En el analisis de TOC, se obtuvieron los siguientes resultados:

mg TOC en los diferentes bio-milking
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Figura 7. Resultados del primer analisis TOC de extracciones con diferentes cantidades de agua.

Como se puede observar, todas las muestras tienen un nivel similar de mg de
carbono por g de biomasa. Estos resultados, parecen indicar que la cantidad de
ectoina liberada no cambiaria con la cantidad de agua, por lo cual se probé a trabajar
con menor cantidad para reducir el coste posterior de evaporacion.

De esta forma, se realizd la extraccion con 0.02 L y 0.06 L de agua destilada por
gramo de biomasa humeda, anadidos tanto de manera gradual como de golpe, y se
llevaron al analisis TOC, ademas de repetir el anélisis de la muestra de 0.5 L anadido
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de manera gradual, que corroborara si el resultado previo es correcto. Los resultados
del segundo analisis TOC fueron los siguientes:

mg TOC en los diferentes bio-milking

mg TOC/ g biomasa hiumeda
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Figura 8. Resultados del segundo analisis TOC de extracciones con diferentes cantidades de agua.

La cantidad de sélidos volatiles y solidos totales liberados por gramo de biomasa
himeda son similares, aunque en ligero aumento, para volimenes de agua anadidos
mayores de 0.01L/g. La extraccion resultd mucho menor para 0.01L/gy 0.02 L/g de
agua (Figura 9).

Resultados del andlisis de ST/SV
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Figura 9. Resultados de los analisis de ST y SV en los diferentes bio-milking realizados.

Tal y como ocurrid con el contenido en sélidos totales y sélidos volatiles, los
resultados de los analisis de ectoina fueron muy diferentes:
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Muestra mg ectoina [Ectoina] % Ectoina extraido
extraidos/g (ppm) respecto a lo
biomasa contenido en la
seca biomasa
0.02 L agua destilada/g 0.4857 2.601 3.92%
biomasa himeda
0.25 L agua destilada/g 13.2996 5.697 100%
biomasa himeda

Tabla 3. Resultados concentracion de ectoina en las muestras tras su extraccion.

Como se puede observar en base a los resultados obtenidos, la extraccion con 0,25
L agua destilada por g biomasa himeda consigue un rendimiento de extraccion del
100%, mientras que a volimenes bajos de agua anadida la liberacion es muy
deficiente. Se decide trabajar con 0.25 L de agua destilada/g de biomasa himeda.

En el desarrollo de este estudio no fue posible determinar el rendimiento de
extraccion de ectoina para los volimenes intermedios de agua anadidos, debido a
problemas en el equipo de analisis de ectoina. Futuros trabajos en este campo
incluiran el estudio de rendimientos de extraccion de ectoina en el rango de 0.06 a
0.25 L de agua anadida por gramo de biomasa humeda, para tratar de reducir al
minimo posible la adicion de agua.

7.2.  ESTUDIO EXPERIMENTAL ELECTRODIALISIS.

7.2.1. MATERIALES Y METODOS.

Una centrifugacion para separar la biomasa, una vez que ha liberado la ectoina y un
equipo de electrodialisis de la marca Guochu Technology modelo GCM-E-10 para
eliminar el NaCl de la disolucion de ectoina.

Como materiales se han utilizado agua destilada para preparar la disolucion
desalinizadora y agua destilada con NaOH con una concentraciéon 2 M como
disolucion polar para ser utilizadas en la electrodialisis.

7.2.2. EQUIPOS.

La centrifuga para separar la biomasa que ya ha cumplido su funcién, la maquina de
electrodialisis para desalinizar la muestra y un conductivimetro para medir de
manera continua la conductividad de nuestra disolucion, ya que, con la eliminacion
de NaCl de nuestras muestras, la conductividad descendera de manera proporcional
con el avance de la electrodialisis.

7.2.3. TECNICAS ANALITICAS.

La medida de la variacion de la conductividad y, con ello, de NaCl. La medida de la
variacion de la conductividad se realiza mediante un conductivimetro, como ya se ha
comentado, el cual basa su funcionamiento en la aplicacion de un campo eléctrico
entre dos electrodos, de los cuales uno se introduce en la disolucion que se quiere
medir, y una vez aplicado mide la resistencia eléctrica de dicha disolucion,
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convirtiendo esta medida en S/cm, indicando este valor la cantidad de sélidos
disueltos que pueden atravesar la fibra de vidrio.

7.2.4. PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL:

La electrodialisis consiste en el movimiento de iones a través de una membrana
semipermeable, impulsado por una diferencia de potencial eléctrico. Las
membranas utilizadas tienen la propiedad de ser intercambiadores idnicos para los
cationes o para los aniones. Las primeras dejan pasar los cationes y repelen los
aniones, mientras que en las de intercambio anibnico es al revés.

Cadena-C Cadena-D
(Concentrado) T (Producto)

2e-+2H,0 » i A
H; + 2 OH- + T 4 + T = + I = %0, + 2e-
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Figura 10. Funcionamiento esquematico de la electrodialisis.(Condorchem Envitech, n.d.)

Para estudiar el funcionamiento de la electrodialisis, se realizaron ensayos con dos
muestras de biomilking, una con adicion de baja cantidad de agua (0.02 L/g de
biomasa, y otra con alta (0.25 L/g de biomasa). En primer lugar, se centrifugaron las
muestras para separar la biomasa que ya habia liberado la ectoina de la disoluciéon
con dicha ectoina. Para llevar a cabo la electrodialisis se requiere un volumen a
desalinizar de en torno a 500 mL.

Asi se podra realizar la electrodialisis, utilizando la maquina que se muestra en la
Figura 12 conectando a cada una de las parejas de conductos una disolucion de las
preparadas, o la disolucion de ectoina que se desee desalinizar, o el agua destilada
que recibira la sal o la disolucién polar.

Se medira, ademas, la conductividad de manera continua de la disolucién de ectoina,
ya que a medida que disminuya la concentracion de NaCl disminuira la
conductividad, pudiendo seguir asi el avance del proceso. Asi, se pudo apreciar que
la conductividad disminuia de manera mas rapida en los primeros instantes del
proceso, haciéndose mas lento a medida que avanzaba. A pesar de ello, las
conductividades finales de ambas disoluciones son las mismas, por lo que se puede
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asumir que las concentraciones finales de NaCl son las mismas en ambas

disoluciones:

Evolucidon de la conductividad en las muesras
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Figura 11. Evolucion de la conductividad durante la electrodialisis.
Con ello obtuvimos los siguientes descensos en la conductividad:
MUESTRA Conductividad | Conductividad | Tiempo (min) Flujo (Lpm)
inicial final (uS/cm)
(mS/cm)

0.02L/g 5,83 20.17 42 1.6

0.25L/g 0.614 20.4 26 1.6

Tabla 4. Datos del proceso de electrodialisis.
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Figura 12. Maquina de electrodialisis.

Tras el paso por la electrodialisis se volvio a realizar analisis de ectoina, STy SV de
las muestras, obteniendo los siguientes resultados:

Muestra Volumen de Ectoina ST SV Ectoina [mg]
muestra (L) [ppm] (&/kg) | (g/kg)
Bio-milking 05L 3.84 0.04 0.08 1.92
0.25L/g
Bio-milking 0.24 L 3.26 0.38 0.38 0.78
0.02 L/g

Tabla 5. Cantidad de ectoina en las muestras tras desalinizacion

Debido a un fallo en el equipo de electrodialisis se perdié una parte de la muestra
del bio-milking de 0.02L/g. Como conclusion, se observa una pérdida del 33% de la
ectoina en el caso de bio-milking de 0.25L/g, mientras que en el otro caso se pierde
un 40%. Son resultados bastante elevados, por lo que habria que tratar de reducir
este porcentaje mejorando las condiciones de operacion en el equipo.
Probablemente el tiempo de operacion ha sido excesivo y se podria haber terminado
mucho antes esta etapa. Sin embargo, el objetivo principal de la etapa, que era
reducir la cantidad de sal, se ha logrado, ya que el total de sélidos presentes en la
disolucion son SV, lo que indica la ausencia de NaCl en ambas disoluciones, mientras
que antes de pasar por el equipo, la relacion de SV/ST era del 35% en el caso del
bio-milking 0.25 L/g biomasa y de un 15% en el otro. Respecto a los volatiles, se
perdieron alrededor del 33% en ambas muestras, o que es un porcentaje similar al
de la ectoina, por lo que se puede concluir que es un resultado aceptable y que el
objetivo de la etapa se ha logrado.
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7.3.  ESTUDIO EXPERIMENTAL DE LA COLUMNA DE INTERCAMBIO IONICO.

7.3.1. MATERIALES Y METODOS.

Para esta etapa de proceso fue necesario montar un dispositivo experimental nuevo
en el laboratorio. Teniendo en cuenta la informacion recibida de otros miembros de
uno de los proyectos en los que se enmarca este trabajo, se seleccioné la resina de
intercambio i6nico comercial DOWEX 50w X8. Esta resina tiene un diametro de
particula muy pequeno (200-400 mesh, 35-75 micras). Tras unas pruebas
preliminares, considerando la hidrodinamica, y los valores habituales de operacion
en este tipo de columnas, se decidio utilizar dos columnas de adsorciéon operando
en serie, con un diametro de 3 cm y una altura total de 42 cm (21 cm cada lecho), lo
que equivale a 0.205 kg de resina utilizados en un volumen de lecho de
aproximadamente 0.3 L. Antes de pasar por la columna, se acidifico la disolucion de
ectoina procedente de la electrodialisis con HCI 1.5 M hasta alcanzar un pH de 1.5
con el objetivo de ionizar la ectoina. Las columnas de intercambio idnico basan su
funcionamiento en el intercambio del ion de su grupo funcional por el ion presente
en la disolucion, el cual se desea eliminar, en nuestro caso la ectoina. En funcion del
tipo de ion que se desee eliminar, se empleara un tipo de resina u otro. En nuestro
caso es una resina acida, que recoge la ectoina, que gana un H* al ser llevada a un
pH de 1.5, lo que la hace unirse a la resina. La velocidad de paso de nuestra
disolucion por la columna es 0.025 L/min, lo que supone una velocidad en la
columna de 0.06 cm/s, bastante inferior a los valores standard de este tipo de lecho.
Esta baja velocidad viene motivada por el pequeno diametro de particula de la resina
empleada.

Una vez adsorbida, para recuperar la ectoina, se empled como eluyente una
disoluciéon de NaOH 1.3 M, con un volumen de 1.2 L, lo que equivale a 4 veces el
volumen de lecho de la columna, haciéndola circular a la misma velocidad que la
disolucion de ectoina. La resina se regener6 con una disolucién de H2S04 0.25 N tras
su uso, utilizando un volumen de 0,5 L que también se hizo circular a 0.025 L/min.

7.3.2. EQUIPOS.

Dos columnas de adsorcion y dos bombas peristalticas para impulsar el fluido por la
columna, ademas de tubos que conectaban las columnas, sumado todo esto al
pHmetro para controlar el pH de la disolucion a la entrada.

7.3.3. TECNICAS ANALITICAS.

En esta parte también se ha llevado a cabo analisis de ST y SV, analisis de ectoina,
aparte del analisis de metales pesados, que se lleva a cabo mediante
espectrofotometria, que consiste en una técnica analitica utilizada para medir cuanta
luz absorbe una sustancia quimica, midiendo la intensidad de la luz cuando un haz
luminoso pasa a través de la solucion muestra, con base en la ley de Lambert-Beer.
Se aprovecha la absorcion de radiacion electromagnética en la zona del ultravioleta
y visible del espectro. La muestra absorbe parte de la radiacion incidente en este
espectroy promueve la transicion del analito hacia un estado excitado, transmitiendo
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un haz de menor energia radiante. En esta técnica se mide la cantidad de luz
absorbida como funcion de la longitud de onda utilizada. La absorciéon de las
radiaciones ultravioletas, visibles e infrarrojas depende de la estructura de las
moléculas, y es caracteristica de cada sustancia quimica.

7.3.4. PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL.

Lo primero que se hizo fue intentar trabajar con una sola columna, para ello se cargo
la columna con la resina de intercambio idnico a utilizar, suspendida en agua. Como
ya se ha comentado, la longitud total del lecho es de 42 cm, aproximadamente 21
cm en cada columna, con 3 cm de diametro, cargando 0.1 kg de resina en cada una
de las columnas, la cual tiene una densidad de 690 kg/m3.

Una vez montada la columna, se hizo pasar por ella agua destilada para comprobar
su correcto funcionamiento, pero al ser una resina con un tamano de grano muy
pequeno el flujo no era correcto, por lo que se probd a trabajar con dos columnas,
reduciendo a la mitad la cantidad de resina por columna, logrando asi el correcto
funcionamiento del equipo (Figura 13).

=

- [ 1]

Figura 13. Montaje de las columnas de intercambio i6nico en serie.

Una vez montado el equipo, se paso a la extraccion de la ectoina. Para ello se
adicioné HCI 1.5 M, hasta alcanzar un pH de 1.5, para lograr ionizar la ectoina. Se
presentan aqui Unicamente los resultados del biomilking con 0.25L de agua/g de
biomasa, debido a la escasa cantidad de ectoina presente en el biomilking con baja
cantidad de agua. Fue necesario anadir 20 mL de acido 1.5 M a la disolucion
correspondiente al bio-milking de 0.25 L/g de biomasa.

Con la ectoina ya ionizada se inici6 el paso por la columna de la disolucion
procedente de electrodialisis, con una velocidad de paso de 0.025 L/h, como ya se
ha comentado. Una vez pasada toda la disolucion y, al haber quedado, a priori, la
ectoina retenida en la resina se inicia la recuperacion de la misma.

La bibliografia (Pérez et al., 2022) indicaba un paso inicial por la columna con H2SO4
al 98 % w/w, y a continuacion agua destilada, con el objetivo de eluir los metales
pesados presentes en la disolucion inicial. Sin embargo, el uso de HoSO4 concentrado
seguido de agua conlleva importantes riesgos de seguridad, un impacto ambiental
del proceso y, probablemente podria degradar la ectoina retenida en el lecho. Todo

25


https://es.wikipedia.org/wiki/Ultravioletas

©

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

ello, junto al hecho de que no cabia esperar la presencia de metales pesados en la
disolucién de ectoina, maxime después de una etapa de electrodialisis, motivo la
eliminacion de esta etapa del proceso, comprobando posteriormente la ausencia de
metales pesados en la corriente de ectoina.

Para extraer la ectoina de la columna se hizo pasar por ella una disolucion de NaOH
1.3 M de volumen cuatro veces el del lecho (1.2 L), con una velocidad de paso de
0.025 L/h. Se analizaron metales pesados (hierro, cobre, zinc, cobalto, niquel y
manganeso) en el primer volumen de eluyente, no encontrandose trazas de los
mismos, por lo que se descartd su presencia en la columna, ya que deberian haber
sido arrastrados por este volumen en caso de estar presentes.

Aunque existian discrepancias en la bibliografia respecto a este punto, para
regenerar la columna se emplearon 0.5 L de una disoluciéon H2S04 0.25 N a una
velocidad de 0.025 L/min (Pérez et al., 2022).

Se realizaron analisis de ectoina para las muestras de la disolucion de NaOH 1.3 M
una vez que salieron de la columna, obteniendo los siguientes resultados.:

MUESTRA [Ectoina] (ppm) mg ectoina
12 bio-milking 0.25 L/g 0 0
22 bio-milking 0.25 L/g 0 0
32 bio-milking 0.25 L/g 2.56 0.77
42 pio-milking 0.25 L/g 0.88 0.27

Tabla 6. Resultados de la concentracion de ectoina con la nueva biomasa en las diferentes fracciones tras el
intercambio ionico.

Los resultados parecen indicar que seria necesaria una mayor cantidad de volumen
de eluyente, ya que, al tratarse de un lecho fijo, el resultado del paso por la columna
deberia ser causar la ausencia de ectoina en el Gltimo volumen de eluyente, algo que
no ocurre, por lo que parte de la ectoina ha podido quedar retenida en la columna.
El rendimiento de recuperacion de ectoina en esta etapa ha resultado de solo un
54% respecto a la proveniente de la etapa anterior. Es un porcentaje de recuperacion
bastante bajo, que se podria achacar a varios motivos. Uno es que hubiese quedado
ectoina en la disolucioén inicial, para descartarlo se analizé esta tras su paso por la
columnay se vio que no habia ectoina. Por tanto, creemos que la causa podria ser la
necesidad de utilizar un mayor volumen de disolucion de NaOH 1.3 M, ya comentado.

No se dan resultados de sélidos porque se cometio un error en el proceso de analisis,
analizando Unicamente la muestra de la segunda fraccion, que no es representativo,
ya que ni siquiera contiene ectoina. En futuros experimentos que habra que
analizarlos para tenerlos monitorizados durante el proceso.
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7.4. ESTUDIO EXPERIMENTAL DE LA PRECIPITACION CON METANOL.

7.4.1. MATERIALES Y METODOS.
Para la primera parte del proceso, que consistia en acidificar las muestras hasta pH
neutro, se utilizd la disolucion de NaOH 1.3 M con la que se extrajo la ectoina de la
columna, acido sulflrico al 98 % w/w para neutralizar nuestra muestra, un pHmetro
para controlar el pH de nuestra disolucion, una pipeta para ir anadiendo la disolucion
de acido sulflrico y un agitador.

El segundo paso consistid en evaporar una gran cantidad de la disolucion que
contenia la ectoina, tratando de lograr una concentracion en la disolucion del 95%
en masa de ectoina, para lo que se utilizdé un rotavapor con bomba de vacio.

Por ultimo, a la disolucion ya concentrada se le anadié metanol (Pérez et al., 2022),
Como no se disponia de los datos de la cantidad de ectoina en cada fraccion, ya que
el método de analisis cromatografico no estuvo a punto hasta el final de toda esta
experimentacion, se anadié la misma cantidad de metanol (0.2 L) a todas ellas,
formandose asi un precipitado de Na2S04, que a continuacién se filtra utilizando un
filtro y una bomba de vacio, obteniendo la disolucion de metanol+ectoina sin ningin
tipo de soélido.

7.4.2. EQUIPOS.

Un pHmetro para ir controlando el pH de la disolucion, el agitador para mantener el
movimiento durante la medicion del pH y mezclar durante la adicion de metanol. Para
la evaporacion se utilizé un rotavapor y una bomba de vacio para la evaporacion de
la disolucién de NaOH. Por ultimo, para la filtracion, se utilizé una bomba a vacio,
filtros de microfibra de vidrio con un tamano de poro de 1.5 ym y un soporte para el
propio filtro.

7.4.3. PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL.

Una vez obtenida la disolucién con ectoina de la columna necesitamos neutralizarla.
Tras esto se paso6 a concentrar por evaporacion las disoluciones neutralizadas. Al no
disponer de analisis de la cantidad de ectoina, como ya se ha comentado, debido a
la no disponibilidad del cromatografo HPLC, se decidié reducir el volumen de la
disolucion de 300 a 10 mL, trabajando a una temperatura de 70 °Cy una presion de
0.3 bar, logrando reducir el volumen en 20 min.
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Figura 14. Rotavapor utilizado en la fase experimental.

A continuacion, se pasé a la precipitacion con metanol, para lo cual se anadieron
200 mL del mismo en cada muestra concentrada, logrando precipitar el Na>S0a,
obteniendo solo la disolucién con ectoina y metanol tras su filtrado.

Figura 15. Equipo utilizado para el filtrado del precipitado formado tras la adicion del metanol.

Figura 16. Precipitado recogido durante el filtrado.
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Tras el filtrado se procedio al analisis de ectoina de todos los volimenes de metanol

obtenidos tras el filtrado:

MUESTRA [Ectoina] (ppm) mg ectoina
12 bio-milking 0.25 L/g 0 0
22 bio-milking 0.25 L/g 0 0
32 bio-milking 0.25 L/g 2.32 0.46
42 pio-milking 0.25 L/g 0.64 0.13

Tabla 7. Resultados de la cantidad de ectoina tras el filtrado de la disolucién de metanol.

El porcentaje de ectoina recuperado respecto a la etapa previa es del 57%, lo que es
un resultado bastante deficiente respecto a lo esperado. Por ello, claramente, hay
que implementar cambios en esta etapa. Se cometié un error y deberiamos haber
analizado el precipitado para ver si se habia quedado ectoina retenida en el mismo,
al no hacerlo suponemos que es una posibilidad que habria que comprobar en
futuros ensayos. Otra posibilidad es que algo de ectoina haya quedado retenida en
el filtro, lo que parece poco probable, por lo que habria que estudiar la primera
opcion. Al igual que en la anterior etapa del paso de la disolucion de NaOH por la
columna, se prosiguido con el error en el analisis de sélidos, tomando solo el
correspondiente a la segunda muestra, por lo que habra que realizarlo de manera
correcta en proximos ensayos.

7.5.  ESTUDIO EXPERIMENTAL DE LA CRISTALIZACION.

7.5.1. MATERIALES Y METODOS.

Como materiales se utilizaron la disolucion ya filtrada de metanol y ectoina y agua
tipo Il que se utiliza como bano en el rotavapor para evaporar el metanol y recuperar
la ectoina. Como principio nos basamos en la utilizacion de una bomba de vacio para
disminuir la presion en el interior del rotavapor, logrando asi reducir la temperatura
de ebullicion de nuestra muestra. Con ello logramos evaporar el liquido, en este caso
el metanol, y podemos recuperar la ectoina, que queda precipitada en el matraz.
Para lograrlo trabajamos a una temperatura de bano de 50 °C y a una presion de
0.56 bar generada por la bomba de vacio.

7.5.2. EQUIPOS.

Se utiliz6 un rotavapor para reducir el volumen de nuestra muestra mediante su
evaporacion y una bomba de vacio para reducir la presidon en nuestro recipiente,
logrando asi que la temperatura de ebullicion fuese menor.

7.5.3. PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL.

Una vez filtrada nuestra muestra, se ha obtenido una disolucion de ectoina en
metanol. Asi, para recuperar la ectoina, se evaporara el metanol mediante un
rotavapor, logrando obtener por fin la ectoina purificada.
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Figura 17. Ectoina obtenida tras el proceso de purificacion.

Como resultado de esta operacion, se pesa el compuesto obtenido tras la
evaporacion, obteniendo un peso en la muestra obtenida del bio-milking de 0.25L/g
de 0.6432 g. Teniendo en cuenta que la cantidad de ectoina presente en la muestra
previa a la evaporacion era de 0.5906 g, se puede concluir que la pureza de la
ectoina obtenida es del 88.72%, no muy lejos del objetivo, pero alin asi no es el 95%
deseado al principio del experimento, por lo que habria que tratar de aumentar esta
pureza mediante la mejora del proceso. Como se ha visto, a la salida de la
electrodialisis se obtenia que todos los soélidos eran volatiles, por lo que las
impurezas presentes se han ido recogiendo a lo largo de las siguientes etapas del
proceso. Por ello habria que analizar los puntos criticos en los que se puede haber
producido, como pueden ser el paso por la columna o la precipitacion con metanol,
ya que se puede haber arrastrado algun compuesto presente en la columna, o en el
caso de la precipitacion con metanol se puede no haber anadido la cantidad
adecuada de metanol para que precipite todo el Na>S04, por lo que puede haber
restos en la muestra de ectoina obtenida al final. Asi que seria necesario estudiar
estas dos etapas en el caso de querer mejorar la pureza de la ectoina obtenida.
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8. RESUMEN RESULTADOS EXPERIMENTALES.

El primer paso dado a la hora de realizar este experimento es obtener la biomasa
con la que se va a trabajar. Asi, sometimos el caldo de cultivo recibido a un proceso
de centrifugacion, en el cual se comprobé que las células no se rompian durante el
proceso de centrifugado, o que implicaba la posibilidad de devolverlas al biorreactor
una vez concluido el proceso de extraccion. Ademas, también se comprobd que se
podian realizar dos centrifugados sin perder ectoina durante el proceso, lo que nos
permite centrifugar una mayor cantidad de tiempo y a mayor velocidad, logrando
reducir la humedad dentro de las bacterias y con ello la cantidad de sal presente en
las mismas, que nos ayuda a una menor liberacion de la misma en la etapa de bio-
milking, logrando un menor coste econdmico y de tiempo en la etapa de
electrodialisis.

En la siguiente etapa, una vez se ha obtenido la biomasa humeda, se realiza el bio-
milking, para lo que se probd con diferentes cantidades de agua desde 0.01 L agua
destilada/g hasta 0.25 L agua destilada/g. Asi, aunque las concentraciones de TOC
para todos los bio-milking eran similares, se observé que habia diferencias claras
tanto en la liberacion de SV como de ectoina para volimenes por encima y por debajo
de 0.06 L/g de biomasa. También se comprobd que para valores de 0.06 L/g en
adelante, la ectoina liberada iba aumentando hasta lograr la liberacion del 100% de
la ectoina presente en el bio-milking de 0.25 L/g. En este bio-milking se obtuvo que
las ST son de 0.1875 g/kg, mientras que los volatiles, entre los que se encuentra la
ectoina, son de 0.13 g/kg, por lo que podemos decir que la cantidad de sales es
aproximadamente la mitad que la cantidad de volatiles que tenemos en la muestra,
teniendo como objetivo en las etapas posteriores eliminarla. Por otro lado, en la
disolucion preparada con 0.02 L/g, el porcentaje de SV respecto a ST es mucho
menor, teniendo 0.168 g/kg de STy 0.11 g/kg de SV. Donde podemos apreciar la
variacion en las muestras es en la relacion ectoina/ST, de 0.0076 g/kg en el caso
de 0.25L/gy de 0.0003 g/kg en el de 0.02L/g, al igual que la relacion de ectoina/SV,
de 0.01 g/kg en el caso de 0.25L/g y de 0.0005 g/kg en el caso de 0.02L/8.

El siguiente paso dentro de nuestro proceso de purificacion es la electrodialisis. El
objetivo era reducir el contenido de sal de las disoluciones introducidas. A pesar de
que la concentracion de sal era mucho mayor en la muestra correspondiente al bio-
milking de 0.02L/g, se logro llevar ambas disoluciones a la misma concentracion de
sal a la salida, aunque si que nos tom6 mas tiempo lograrlo en la de 0.02L/g. Asi, a
la salida del proceso teniamos que la totalidad de los sélidos en ambas muestras
eran SV, por lo que logramos eliminar la totalidad de la sal presente. A nivel de
ectoina, tras la desalinizacidon se aprecia que se pierde una parte, recuperando
Unicamente un 67.33 % en el caso del bio-milking de 0.25 L/gy un 60.1 % en el caso
del bio-milking con 0.02 L/g, por lo que parece necesario optimizar esta etapa de
proceso.
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A continuacion, se realiza el paso por la columna de intercambio idnico. En este caso
trabajamos con la resina DOWEX 50W x8 en condiciones ambientales. Para lograr
una velocidad de flujo constante en esta columna se trabajé con dos bombas
peristalticas, obteniendo que la velocidad adecuada para un flujo constante era de
0.025 L/min, lo que equivale a una velocidad superficial de 0.059 cm/s. Esta
columna de intercambio idnico opera como un lecho fijo, por lo que la ectoina sale
tras cierto tiempo de paso del eluyente (disolucion de NaOH 1.3 M) por la misma. En
este experimento se trabaj6 con cuatro volimenes de 0.3 L de disolucion, ya que era
el volumen de lecho. En los resultados se aprecia que en los dos primeros pasos no
hay ectoina, lo que hace indicar que la ectoina sale de la columna tras el 3¢ paso, lo
qgue equivale a unos 24 minutos. Aqui es probable que se haya cometido un fallo a
la hora de decidir el volumen de eluyente necesario, ya que parece que con el 4°
paso todavia quedaba ectoina en la columna, por lo que lo ideal en futuros
experimentos seria trabajar con volimenes de disolucion mayores para lograr extraer
toda la ectoina de la columna. Otro problema surgido en esta fase fue el modo de
regenerar la columna, ya que segln las indicaciones del fabricante se debia
regenerar utilizando una disolucion de H2S04 0.25 N, pero segln estudios previos
(Pérez et al., 2022) se regeneraba con la propia disolucion de NaOH 1.3 M. Durante
el experimento se tratoé de realizar una prueba haciendo pasar dos disoluciones de
concentracion de ectoina conocida e idéntica habiendo regenerado la columna de
una manera diferente para cada una de las disoluciones, sin embargo, los resultados
obtenidos no fueron concluyentes, por lo que es un punto en el que habria que
trabajar en proximos ensayos. A nivel de resultados de ectoina, se obtuvo una
recuperacion del 53.96 % respecto a la anterior etapa, siendo un porcentaje
bastante bajo para el objetivo.

Seguidamente, se realizo el proceso de precipitacion con metanol y posterior filtrado.
Al desconocer los niveles de ectoina debido a la no disponibilidad del cromatégrafo,
se optd por anadir 0.2 L metanol/muestra. Tras el proceso de filtrado, se recuperd
una cantidad de ectoina correspondiente al 57.1% de la presente en el paso anterior,
pudiendo deberse este bajo rendimiento a coprecipitacion de ectoina junto a los
sulfatos o a degradacion de ectoina durante esta etapa. Este es otro punto sobre el
que trabajar en posteriores estudios.

Por Gltimo, se realizé la evaporacion del metanol para obtener finalmente la ectoina
purificada, para lo que se trabajé en un rotavapor con un bano a 50°C y una bomba
de vacio que generaba un descenso de presion a 0.2 bar. Una vez obtenida la
ectoina, se peso la muestra, obteniendo un peso de la muestra de 0.6432 g.

Teniendo en cuenta que habia una cantidad de ectoina de 0.5706 g en la muestra
de metanol, podemos decir que la pureza de nuestra muestra es del 88.7 %, que
esta cerca del objetivo, pero no lo cumple, ya que este era del 95 %, por lo que habra
que implementar mejoras.
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Como conclusion, se recupera el 20.7% de la ectoina que se introduce en el proceso,
lo que implica una gran pérdida de la misma a lo largo de la purificacion, por lo que
habria que tratar de implementar mejoras en el proceso en futuras etapas, como lo
comentado en la columna de intercambio idbnico de trabajar con mayor volumen de
la disoluciéon de NaOH 1.3 M o evitar la degradacion de la misma durante el proceso.
Como también se ha comentado, habria que tratar de medir la cantidad de SV y ST
en todas las etapas en futuras investigaciones para tener un conocimiento mas
profundo del efecto de cada etapa en el rendimiento y en la pureza de la ectoina
recuperada.
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9. CALCULO Y DIMENSIONADO DE UNA PLANTA DE
PURIFICACION.

9.1. DISENO DE LA PLANTA.

9.1.1. BASES DE DISENO DEL PROCESO.
9.1.1.1. Capacidad de produccion.

La planta de purificacion de ectoina descrita en este proyecto opera de forma
discontinua con el objetivo de poder trabajar con la columna de intercambio iénico,
ya que esto es un proceso discontinuo que necesita un tiempo de elucion,
regeneracion y lavado, por lo que operara 8 horas diarias los 365 dias del ano,
obteniendo, al 100 % de su capacidad, unos 20 kg ectoina/ ano.

En el caso de una sobreproduccion del 20 %, la planta obtendria 24 kg ectoina/ano,
mientras que en el caso de una produccion al 75 % de la capacidad total, el producto
obtenido seria de 15 kg ectoina/ano.

9.1.1.2. Especificaciones de materia prima.

La materia prima a partir de la cual lograremos obtener la ectoina, como ya se ha
comentado, es el CHs contenido en una corriente de gas residual con la que
alimentaremos a nuestras bacterias metanétrofas, capaces de acumular ectoina.
Como concentracion inicial de ectoina consideraremos 5 mg ectoina/g biomasa
himeda, lo que implica que sera necesaria una optimizacion del biorreactor en
futuras investigaciones. La biomasa presentara una humedad del 892.9 g/kg
biomasa, ademas de 68,7 g cenizas/kg biomasa y 38.4 g SV/kg.

A continuacion, para la purificacion, nuestra alimentacion sera la disoluciéon donde
ya se encuentra disuelta la ectoina y ya se ha eliminado la biomasa.

Como producto obtendremos ectoina al 95% de pureza, generada con un
rendimiento del 85% respecto a la ectoina introducida.

9.1.1.3. Limites de bateria del proyecto.

El proceso se dividira en dos secciones principales. La primera comprendera la zona
del bio-milking con la posterior centrifugacion para separar la biomasa, mientras que
en la segunda sera la fase de purificacion, con la columna de intercambio ionico y el
cristalizador.

9.1.1.4. Localizacion.

La planta esta situada en Valladolid, concretamente en el Parque Tecnoldgico de
Boecillo, situado a 25 minutos del centro de Valladolid.
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Figura 18. Vista satélite del Parque Tecnoldgico de Boecillo.

Esta localizacion sitla la planta cerca de los servicios auxiliares necesarios tales
como acceso a la red municipal de agua potable, redes de saneamiento y
abastecimiento energético, y cuenta con grandes facilidades para el posterior
transporte del producto obtenido, como la red ferroviaria y de carreteras.

9.1.2. DESCRIPCION DEL PROCESO.

Se realizd el diseno de una planta de demostracion de extraccion y purificacion de
ectoina partiendo de un biocultivo de bacterias metandtrofas como materia prima
inicial, que van a ser alimentadas con una corriente residual que contiene metanoy
un medio de cultivo de alta salinidad.

En la planta inicialmente encontraremos un biorreactor, V-101, donde habra un
cultivo de bacterias metanétrofas, las cuales seran extraidas del propio reactor junto
con una corriente del medio y se llevaran a la centrifugadora V-104, donde
obtendremos la biomasa libre de liquido, con una humedad del 892.9 g de agua/kg
biomasa

El propio proceso de extraccion comienza ahora. Dicho proceso consiste en una
extraccion de la ectoina, que, como ya se ha comentado, se realiza mediante un bio-
milking. Esto tiene lugar en la mezcladora V-105, donde se emplea agua a
temperatura ambiente, la cual se anade a la biomasa obtenida previamente del
biorreactor. De esta etapa se obtiene una corriente liquida compuesta, entre otras
cosas, de ectoina, sales, otros compuestos volatiles y biomasa, que sera tratada
posteriormente.

A continuacion, esta corriente liquida se lleva de nuevo a la centrifugadora (V-104)
para separar la fraccion sélida (la biomasa) de la corriente liquida (agua con ectoina,
entre otras cosas). La biomasa sera devuelta al biorreactor, mientras que la
disolucion de ectoina se lleva a un proceso de electrodialisis, V-201, con la idea de
eliminar la mayor cantidad posible de NaCl, procedente del medio salino de cultivo.
La salida de la electrodialisis se controlara mediante la medida continua de la
conductividad de la disolucion. Tras ello, a la disolucion se le anade HCI 1.3 M hasta
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conseguir un pH de la disolucion de 1.5, logrando asi que se ionice la ectoina y pueda
ser adsorbida por la resina que se encuentra en las columnas de intercambio idnico,
colocadas en serie, C-211y C-213.

Una vez la disoluciéon ha pasado en flujo descendente, a través de las columnas, se
hace pasar por ellas una disolucion de NaOH 1.3 M, mediante la cual se eluye la
ectoina adsorbida. Esta resina sera regenerada con una disolucién de H2S04 0.25 N,
lo que obliga a trabajar en un proceso discontinuo. Es posible que pueda servir con
la propia disolucion de NaOH 1.3 M que se hace pasar por la columna para recuperar
la ectoina, como se ha comentado en el apartado del desarrollo experimental, pero
habria que hacer una investigacidon mas exhaustiva acerca de este tema. Por ultimo,
se realiza un lavado del lecho en sentido ascendente.

Una vez se obtiene la disolucion de NaOH con ectoina, esta se acidifica con H2SO04
98% masa, hasta lograr un pH neutro. Una vez neutralizada, la disolucion se lleva a
un evaporador, E-301, con el objetivo de obtener una disolucion al 95 % masa de
ectoina, este evaporador opera a 60 °Cy 0.2 bar.

Seguidamente, la disolucion con el producto deseado se lleva a la mezcladora V-305,
donde se anaden 10 kg metanol por cada kg de ectoina, lo que hace que precipiten
sustancias no deseadas, que se eliminan en el filtro que hay a continuacion, F-306.

Por altimo, la disolucion, ya libre de sélidos, se lleva al cristalizador evaporativo V-
309, donde se elimina gran parte del metanol, obteniendo cristales de ectoina. Estos
se llevan a un secadero, E-310, donde se elimina el metanol y los restos de agua que
aun quedan en el sélido.

El diagrama de flujo del proceso se muestra en el ANEXO 1.
La planta constara de los siguientes elementos:

= Mezcladoras (V-105, V-305): para adicionar diferentes compuestos a la
disolucion de ectoina, homogeneizando las disoluciones para lograr su
extraccion.

= Centrifugas (V-104): centrifuga que se utilizara para separar la biomasa de
diferentes disoluciones.

= Equipo de electrodialisis (V-201): para desalinizar la disolucion una vez se
elimina la biomasa.

=» Columnas de intercambio i6nico en serie (C-211 y C-213): para extraer la
ectoina de la disolucion del bio-milking, quedando retenida en la resina de la
propia columna.

=» Evaporador (E-301): para eliminar el liquido sobrante en alguna etapa de la
purificacion de la ectoina.

=» Cristalizador evaporativo (V-309): para lograr la evaporacion del metanol y
obtener asi los cristales de la ectoina.

=>» Secadero de soélidos (E-310): para eliminar el exceso de liquido que pueda
haber quedado retenido por el producto final tras la cristalizacion.
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=» Filtro (F-306): para eliminar los sulfatos presentes en la disolucién, los cuales
precipitan mediante la adicién del metanol.

=» Tanques de almacenamiento (V-108, V-203, V-204, V-206, V-302): tanques
de almacenamiento de los diferentes compuestos durante el proceso para
poder controlarlo de manera discontinua.

=» Condensador (E-307): para recuperar el metanol una vez evaporado y
devolverlo al proceso.

9.1.3. DISENO DE EQUIPOS.
Los equipos que se van a disenar son la columna de intercambio i6nico (C-211, C-
213), una bomba (P-212), un tanque de almacenamiento (V-204) y una tuberia.

Los calculos pertinentes para el diseno de los equipos se muestran desarrollados en
el ANEXO 2: CALCULOS.
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9.1.3.1. Disefio de la columna de intercambio i6nico C-211.

HOJA DE DATOS
COLUMNMNA DE INTERCAMEIO

Lirshwo pabalinid bW mbamadul il

REV. [ THABAN N™ 3
FECHA 3-jul-2023 UIRIDAD =114
POR |P'EI-' CLIEMNTE LI'VA
APROBADSBER LOCALZACION WALLADDLID
HEN.
1 | N deequipe G114 Canticad 12
2 | Barvicio Columna de imtercambio para adsobar la actolna.
3 | Fluida Agua an disolucitn oon NaOH. H2504 v actoina
4 | woluman QLOE3  m 3,04 dm
5 | CHérmatro 204  dm Altura 1233 dm
6 | Horzontal o Vertical Vartical
T | Domishor Pda AR bar Espasor mim
] e B
a Prasitin bar g TEMPERATURA T / M
10 Oporockdn  Disafio Oporaciin | Disafo L
11 | Farod oz 3.5 Nota 3 20 &0
12 | Ercamisado
1#|BobdPi@ < | < § =« 1 =« | F———————————— -4
14
] MATEALAL TOL CORRO.
16 | Farod ] Moo 1 Laalyt
17 | Caibwiirns 55 Modn 1 [1ay] -
18 | Encamizada mm S| E .
19| Babima mim m| D
20 | D bsbasr mim i
[ Y
21 —
¥ | Rewastimiento inbema WO Espeiesinr mm
23 | Tipn dcabirnl Hemn e
24 | Codigo ASMEYIIDNY 1 e e -
25 | Alura do becha 1.6 dm
6 | Gravedad espacifica Lok-oa H 211 T
27 | Condiclones dovapordasa FY  barg " 150 T
8 | Alivie de tonskdn por azonss Do prooss D \"m /
23 | Elewackdn minima (HTL al sualo) 12 dm —
30 | Amlamienio:  Tipa HC
3 Espasor Mota 1 mm
32 kS
] A
T BOOUILLAS
£ N Cantidad | Tamaho Sarvioo
35
ar
=5
]
40
41
42 HOTAS
43 |1} Por estudiar on otapas pOSIONo NG
44 |2} El equipo pussds sof somatito & steam uot {1Y50CFY| uwsanda LFS
45 [Td = T50°C, Pd =5 hargl
46 3 El resipiontn pudcks INnarsd O 0o duramms un fusnblonia s
47 ancimnal. El vondedor dotn cordslderar la cokimna
48 lhna di iopuidor para cadnrminar [ pros idn oo disafa.
43
B0
51
-]
53
4
55
55
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9.1.3.2. Disefio de la bomba P-212.
HOJA DE DATOS
DE LA BOMBA
REV. a THABAJD N° E]
DATE 3-Jul-23 UNIDAD
BY PSH CLIENTE LIV
APPRV SBR LOCALIZACION VALLADOLID
REY.
1 |NUMERD DE EQUIPD P-212
2 |SERVICO Bombear las disoluciones gue atraviesan las columnas
3 |TrO Cenftrifuga
4 |N° DE BOMBAS [
& |EM OPERACION [
& |REFUESTO 0
7 MOTOR X
] TUREIMA
a OTRAS
10 |LIQLIDD BOMBEADO Agua con MaOH, HZ50d o ecioina en disolucitn
11 |CASD DE OPERACION Minima Marmal Rated
12 |TEMPERATURA DE IMPULSION C 20 i) 20
13 |VISCOSDIDAD (& T) cP 1 1 1
14 |PRESIOM DE VAPOR [ET] bar a 1 1
15 |DEMNSIDAD (2T k":l""""lI 1000 1000 1000
18
17 |CAPACIDAD NORMAL mh 0O7E 01542
18 |CAPACIDAD DE DISENO m'th 0,163
19 |PRESIOM DE DESCARGA bar g 1.73 1,47 1,23
20 |PRESIOM DE SUCCION bar g 0.5 0,34 0,28
¥ |DIFERENCIA DE PRESION Bar 1,73 112 1.06
X2 |CABEZAL m 12,8 11,6 10.7
X3 |NPSH MINIMO DISPONIBELE m 2.1 |Nota 2|
24 |PRESIOMN MAXIMA DE SUCCION bar g 4,08
¥5 |PRESIOM DE SHUTOFF bar g E.di (Nota 3]
26 | TRABAMD |Continuadntermilente] Intermitente
27 |MINIMO FLLUO CIRCULAMTE Dependiente de la valvula de contral
X8 |CORROSION O EROSION DEBIDN A Mola 1
X5 |SOUDOS EN SUSFENSION
30 |LOCALIZACION (INTERIOR'EXTERIOR) Interior
3 |POTEMCLA HIDRALLICA CON EL FLULIO DE INSEM kW 0, 015
32 |MATERIALES DE CONSTRUCCION CARCASN 55
1 IMFULSOR 55
a4 JEJE 55
15 |NOTAS
I8 (1) Maximo contenido en HE504 0,26 N de la disolecion que circula por la bomba
a7 [i2] Serd estudiado en posteriores stapas
28 |{2] Consultar al vendedar
3
4
41
42
41
44
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REW.

LI | wme im0 Vall milal il

HOJA DE DATOS

TANQUE DE ALMACENAMIENTO

a

THABAMD N™

3

FECHA

Spul-2023

LUINIDALD

W=11E

POR

PEH

CLIEMTE

LA,

AFROBAL

SHR

LOCALZACION

WALLADDLID

HEW.

W™ iy | o

120-D-1071

Carticiad

Eaarvicio

Tarsque da almaobnanmlanis oo agua destileda

Fluida

Agua dustileda

alumian 1.28

4
m

CHarmro T.74

i A Huaray

ZAFT dm

Horzomial o Vertical

Horizonial

D kb

AP

bar Espasor

PRESION bar g

TEMPERATURA "C

Diparacion Do

Dparacs Disafio

Farod

a

20 40

Ercam isada

Baobina

MATERLAL

TOL. COAROSION

Farod

S

Nodm 1 i

Caburas

s

Motm 1 e

Ercam isada

i i

Bobira

i

Do Hsbar

Fearvastimianto intat

O Espatior

Tipo da cabazal

2:1 Elipsoidsl

Cidign

ASMIEE VIl Div 1

Alura da lquida

65.80

dmi

Gravadad aap oo

0,B57

a2

Candicionoes e salkda dol vaps

FV  barg ]

Z|s

Tarahin por motiveds del promsn

Lin)

Minima alvvaciton dol sueds ol tanopues

i

Atslarmignio Ll=-]

Mo s lodo

Espatar

Tl

BOOUILLAS

L Cartidad

Tairraifi

Sarvicio

22,37 dm

LTddm

FITALLL &2 dn
LL-HLLe82 1
ML= M
HrL L= Ch

NOTAS

|1} Gard analEads on postanons atapas

|23 EL tangui puahs S SOt ido

o una salida de vapor {15FCFY] usands LPS

b EE R AR EE R E R EEEE

[Td = 150, Pd =5 banrgl
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9.1.3.4. Disefio de la tuberia que conecta la columna C-211 con la bomba P-212.

Por esta tuberia circula 2.57 - 1073 que es el flujo que circula por la columna

minuto’
C-211. Teniendo en cuenta que la velocidad tipica de fluido liquido que circula por

tuberias es de 1-3 m/s, podemos con esto hallar el diametro de nuestra tuberia a
partir de la siguiente expresion:

m3

2.57-1077 minuto
A= =43-10"5m?2 - D =0.23dm

60 —2
minuto

Al tratarse de una linea de succion de bomba, presenta una APmax unitaria de 0.8
bar/km.

El material utilizado en estas tuberias sera acero al carbono (CS), ya que no
trabajaremos con T muy bajas en este proceso y este material aguanta hasta
temperaturas de -29 °C, ademas de poder trabajar con cloruros. No puede trabajar
con compuestos corrosivos en este tipo de materiales, pero al hacer pasar por ella
también una disolucion H2S04 someteremos la tuberia a un tratamiento provisto por
NACE (The National Association of Corrosion Engineers).

Segun el diseno de la bomba P-212, nuestra presion de shutoff es de 5.4 barg, por
lo que, segln el codigo ASME B31.3, la Pgisefio de nuestra tuberia es de ese mismo
valor, 5.4 barg. Conocido esto podemos hallar el espesor minimo de nuestra tuberia
a partir de la siguiente expresion:

t—(P'DO +C> M Ecuacién 10.1.1
= ZSE cuacion A,

Dondet es el espesor minimo del tubo en pulgadas (in), P la presion interna de disefo
en psig, Do el diametro externo de la tuberia en in, S la tension maxima admisible del
material a Taisero, Ibf/in2, E la eficiencia de soldadura (valor tipico 0.8), M la tolerancia
de fabricacion (1.125 valor tipico) y C el sobreespesor por corrosion (0.12 in como
valor tipico). Asi, recogiendo los valores necesarios para hallar el espesor, obtenemos
el siguiente valor:

. _( 78.32-0.91
~\2-15000-0.8

Con esto ya conocemos todos los parametros necesarios para el diseno de nuestra
tuberia.

+ O.12> +1.125 = 0.1383 in
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10.ESTUDIO DE LA VIABILIDAD ECONOMICA DEL PROYECTO.

10.1. COSTES DE CAPITAL.

El método de Lang se ha empleado en este estudio para estimar el TIC en este
estudio. Este método se basa en una serie de multiples factores, permitiendo asi
estimar de los costes totales de instalacion de los equipos basandose en el precio
del equipo (PEC). Para el caso de nuestra instalacion, se utilizara un factor de Lang
de 4.09, ya que es el valor adecuado segun la bibliografia para un proceso con fases
tanto liquidas como sélidas en nuestra localizacion, Valladolid.

Hew Delhi Madrid Doha
Equipment 1.00 1.00 1.00
+ Equipment inctallation labor™ 003 0.33 094
+ Instrumentation and controlz o1z 0.1z 012
+ Piping 0.51 d[:n 0.31
+ Electrical inctallations 0.10 .10 0.10
+ Buildings 0.29 029 0.29
+ Yand improvements" 0.01 .o .25
+ Gervice facilities 0.54 0.54 .54
+ Land 0.06 0.06 .06
Dhrect plant eost 245 290 3.60
t Bgineering and supervision 0.0z 0.3z 079
+ Construction expences” 0oz 0.34 0.04
Direct and indirect costs 2.50 3.56 5.23
+ Conmractor's fes 012 0.18 0.26
+Contingency 0.25 0.36 0.52
Total depreciable costs (Lang Factor) .87 4.09 6.01

Tabla 8. Factor de Lang calculado para Nueva Dehli, Madrid y Doha.

10.2. ANALISIS DE SENSIBILIDAD.

Hay varios factores que pueden afectar al precio de la obtencion y purificacion de la
ectoina. Asi, la ubicacion afecta al coste de algunos elementos basicos, como son el
agua, la electricidad o los salario. En la tabla 9 se puede observar la variacion de
precios entre las diferentes ciudades.

City Bnargy Water Wage Price

(E-kwh™"3 (£-m™ v lewel
M Delhi 0.07 0.53 1945.0 0.07
Joharmesbuzg  0.07 1.95 5541.3 0.20
Singapors 016 0.43 SO90.5 0.18
Shanghai 0.07 0.1 G532 0,34
Cofia 0.08 1.00 BT7O.E 0.32
Sao Paclo 016 213 BI76.1 0.30
Madod .10 1.59 27053.2 1.0
Toronto 0.08 228 SUTTOE 1.43
Tokyo a.17 1.50 36266.1 1.37
Sydney 021 1.27 505505 1.81
Copenhagen 0.08 5.5% SE715.6 2.11
Les Angeles 012 2,70 604128 2.17
Doha 0.02 1.21 6B557.8 2,46

Tabla 9. Coste medio de los diferentes servicios auxilisres en diferentes ciudades.

Asi, el precio de venta de la ectoina también influye en el analisis de sensibilidad,
como es légico. En este escenario, donde no sabemos si la ectoina sigue un precio
basado en el coste de produccion o en el coste de mercado, los recientes estudios
de la alta rentabilidad del biogas para la obtencion de ectoina, apoyados por la
amplia diferencia entre los costes de operacion y el precio de venta, abren el debate
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de como la implantacion de esta tecnologia afectara al precio de la ectoina y
viceversa. Por ello, para este estudio de sensibilidad, tomaremos un precio de la
ectoina de 1000 €/kg.

Dentro de los factores que afectan al coste de produccion y purificacion nos
encontramos las limitaciones biotecnoldgicas, como el diseno de biorreactores
mejorados de transferencia de masa gas-liquido o el desarrollo de procesos de
extraccion y purificacion rentables y eficientes, las cuales han sido identificados en
la bibliografia como las principales restricciones biotecnoldgicas de los productos
basados en el aprovechamiento de CHa4. Estas restricciones pueden verse reflejadas
en la tabla 10, donde se muestra los valores minimos y maximos de los diferentes
parametros valorados en este estudio de sensibilidad consultado.

Biotechnological Parameter Min Baze  Max
limitation
BCB performance RE-CH, (%] 45 o] 100
CHEC ig-m - ") 74 145 154
Microbial yieldz Biomass vield (g X-g~" CH,) oz 0.4 06
Ectoine accumulation (mg 35 7O 105
ectoine-g " X)
Ertoine excretion (%) 415 85 100
IEX resin Ectoine recoweny (3] 45 o0 10D
characteriztica Rezin capacity (kg 005 0 0125
ectoine kg ! reain)
Resin density (kg resinm™ 400 500 100
regin)
Blesin lifsspan (d) 40 a0 100

Tabla 10. Resumen de los valores minimos y maximos considerados para el analisis de sensibilidad.

Otro origen de las causas que afectan al precio de la produccion y purificacion de la
ectoina es la baja solubilidad de CH4 (biogas) y 02 (aire) en cultivos metanotroficos,
lo que implica que en el proceso se opere a altos tiempos de residencia de gas (EBRT)
y requiere la instalacion de grandes superficies de contacto gas-liquido para asegurar
una transferencia efectiva de masa entre ambos. De hecho, la puesta en marcha y
operacion de biorreactores gas-liquido ha sido tomada en cuenta en evaluaciones
tecnolégico-econémicas anteriores como la inversion principal y la etapa de mayor
coste de operacion en la obtencion de productos biolégicos basados en CH4, como
PHAs y ectoina.

Los cultivos de bacterias también afectan al coste de la operacion, asi, la menor
productividad de los metanétrofos en comparacion con otros cultivos aparece como

la principal desventaja del uso de CHs y O> para la produccion de bioproductos a
escala industrial.

El dltimo factor influyente sobre los costes de operacion es el rendimiento de la
columna de intercambio i6nico utilizada para la purificacion de la ectoina. El uso de
resinas de intercambio caras ha sido considerado en otros estudios como el mayor
coste en la produccion de ectoina, por lo que sera determinante la capacidad de
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retencion de ectoina de la misma, el rendimiento de ectoina recuperada y su
recuperacion para lograr obtener un proceso rentable. (Pérez et al., 2022)

Conociendo esto se ha realizado por nuestra parte un estudio de la viabilidad
econdémica del proyecto, haciendo un analisis del coste inicial consistente en la
compra de los equipos de la planta, asi como de las materias primas y los servicios
auxiliares.

Se ha realizado ademas un estudio de la sensibilidad de la inversién con las
fluctuaciones en el precio de venta del producto.

La cantidad de producto obtenido a partir de esta planta es de 20 kg ectoina/ano.
COSTE TOTAL DE LA PLANTA.

Para estimar el coste total de la planta se emple6 el método Lang, mediante el cual
el coste de la planta se obtiene como el coste de todo el equipo base multiplicado
por un factor. Como se encontrd en bibliografia, este factor se corresponde con un
valor de 4,1.

C=F-)E Ecuacion 9.7

Donde C se corresponde con el coste de la planta, F con el factor de Lang
previamente comentado y E con el coste de los equipos.

Para estimar el coste de los equipos se consultaron diferentes paginas web de venta
de equipos industriales, concluyendo que el precio de la planta a nivel de equipos
seria de aproximadamente 62548.06 €.

Asi, el desglose del precio de los equipos es el siguiente:

Equipo Cantidad Precio unidad (€)
Centrifugadora 1 11890
Tanques de 5 546
almacenamiento
Condensador 1 2770
Secadero de soélidos 1 600
Mezcladora 2 1130
Evaporador 1 11902
Columna de intercambio 12 1824
ionico
Equipo de electrodialisis 1 7440
Cristalizador evaporativo 1 3798

Tabla 11. Desglose del coste de los equipos.
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El precio de las centrifugadoras fue obtenido a partir del programa CAPCOST,
mientras que el resto de equipos se obtuvo su precio de diferentes proveedores
encontrados por paginas webs.

Si aplicamos el método de Lang, con un factor F de 4.09 segln bibliografia, como
ya se ha comentado, obtenemos un coste total de la planta de:

C =4.09- 62548.06 = 255821.6 €
ANALISIS DE LA VIABILIDAD ECONOMICA DE LA PLANTA.

Conociendo el coste total de la planta podemos pasar a realizar un analisis de
sensibilidad y rentabilidad de la planta tomando como coste de la ectoina 1000 €/kg
ectoina.

Hemos supuesto un tiempo de operacion de la planta de unos 20 anos, ya que es el
tiempo medio de vida de los equipos con los que trabajamos. Considerando ese
tiempo de depreciacion, con una tasa de depreciacion anual del 0.01 %, ademas de
un capital en movimiento del 0.05 % de la inversion inicial, que es del coste total de
la planta. Con ello podemos hacer un estudio del tiempo que se tarda en recuperar
la inversion inicial y empezar a obtener beneficios:

Cash Flow
50000,00

000 — ® H ®H H H H HE B §H B B § 5§ B B B B EB N
0 1.2 3 4 5 6 7 8 9 10
-50000,00

-100000,00

Euros

-150000,00
-200000,00
-250000,00
-300000,00

-350000,00
Time, Year

Figura 19. Evolucion del flujo de dinero de la planta.

Asi, podemos apreciar que la planta no daria beneficios debido al elevado coste de
los equipos y la ubicacion de la misma, pero al tratarse de una planta piloto dedicada
al estudio del proceso y a la idea de optimizarlo esto es relativamente poco
importante.
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También hemos hallado el estudio de sensibilidad del VAN (valor actual neto) y el TIR
(tasa interna de retorno), basado en la variacion de los ingresos por venta de la
ectoina, en la variacion de los costes de operacion y la variacion del capital invertido,
obteniendo los siguientes graficos:

08 085 09 035 1 105 11 115 12

-20.000,00€
-40.000,00 £
-60.000,00 €
-80.000,00€

-100.000,00€

-120.000,00 €
-140.000,00 €
-160.000,00€

-180.000,00€ Revenus —s—OpEx —s—CapEx

Figura 20. Analisis de sensibilidad del VAN.

TIR

Revenue  —a—ODEX  —smeCapEx

Figura 21. Analisis de sensibilidad del TIR.

Como se puede apreciar, el factor que mas afecta a los valores del VAN y el TIR es el
precio de venta de la ectoina, lo que es logico.
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11.ANALISIS AMBIENTAL DE LA PLANTA.

Dentro de nuestra planta encontramos varias corrientes que salen de ella y que son
potenciales contaminantes, por lo que habra que tratarlas para evitar que sean
liberadas al medio ambiente tal cual abandonan el proceso.

La primera corriente que encontramos es el medio salino que se desecha tras el
primer centrifugado en la centrifuga V-102. Este medio ha sufrido una gran pérdida
de los nutrientes que se encontraban presentes en él ya que han sido consumidos
por la biomasa. Sin embargo, esta corriente sigue presentando metales, tales como
hierro, cobre, zinc, cobalto 0 manganeso, aparte de cierta cantidad de NaCl. Por ello
sera necesario tratar esta corriente siguiendo la normativa vigente, como la Ley
22/2011, del 28 de julio, que establece el marco normativo general para la gestion
de residuos en Espana.

La siguiente corriente a tratar es la que abandona el proceso de electrodialisis V-
201, tratandose de una disolucion de agua destilada con NaCl, para cuya gestion
habra que aplicar la Ley 22/2011, del 28 de julio, ya comentada, o el Real Decreto
553/2020, del 2 de junio, por el que se regula el control de la produccion y gestion
de residuos industriales.

La corriente de agua destilada que abandona el proceso desde las columnas de
intercambio C-211y C-213 no presenta ningln tipo de impureza y GUnicamente puede
encontrar un poco acidificada, por lo que habria que someterla a un tratamiento de
neutralizacion siguiendo también Ley 22/2011.

Las dos ultimas corrientes que abandonan la planta de produccion en forma de
residuos son gaseosas. La primera de ellas, que abandona el primer evaporador E-
301, se trata de una disolucion neutralizada de NaOH 1,3 M, por lo que puede ser
eliminada sin ningln tratamiento mas necesario tras su condensacion. La segunda
abandona el cristalizador, V-309, y se trata Unicamente de metanol, por lo que
podemos introducirlo en un ciclo de condensacion para devolverlo a fase liquida y
poder asi volverlo a introducir en el proceso, reutilizandolo.
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12.CONCLUSIONES Y LINEAS FUTURAS.

Como conclusion a este TFG podemos afirmar que una adicion de 0.25 L de agua
por cada gramo de biomasa humeda consigue extraer el 100% de la ectoina
contenida en las células, sin romper las células, permitiendo la recirculacion de las
mismas al reactor. El mayor problema a nivel experimental han sido las importantes
pérdidas de ectoina durante practicamente todas las etapas de purificacion. Si bien
se obtiene resultados esperanzadores en cuanto a pureza del producto, es necesario
optimizar las condiciones de todas las unidades de proceso para aumentar
significativamente el rendimiento de recuperacion de ectoina. Respecto a la ectoina
obtenida tras el paso final, se ha conseguido Unicamente que presente un 88% de
pureza, cuando el objetivo inicial era obtener alrededor del 95% de pureza. Por lo
tanto, habria que tratar de aumentar este porcentaje, principalmente reduciendo el
aporte de sales tras la electrodialisis y evitando posibles degradaciones.

Si analizamos el diseno de la planta, debemos tener en cuenta que el objetivo de
una planta de demostracion como la disefiada no es la rentabilidad. Una produccion
de 20 kg/ano hace que el proyecto no sea rentable. Podrian reducirse gastos
abaratando costes, aumentando la concentracion de ectoina en las células del
biorreactor y reduciendo la cantidad de agua necesaria para el biomilking. Dado que
se trata de un proceso discontinuo, gran parte de los equipos (principalmente
bombas y mezcladores) podrian utilizarse en varias etapas del proceso, como se ha
hecho con las centrifugas.

Como resumen, es necesario mejorar el proceso de purificacion, a pesar de que
durante este TFG se han hecho avances acerca de la extraccion de la ectoina y su
posterior tratamiento, es necesario continuar investigando para lograr que este
proceso sea valido y rentable a nivel industrial.
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14. ANEXOS.

14.1. ANEXO 1: PLANOS.
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14.2. ANEXO 2: CALCULOS.

14.2.1. COLUMNA DE INTERCAMBIO IONICO.
En una columna de adsorcion, el tamano del lecho adsorbente esta determinado por
la velocidad de flujo del liquido y por el tiempo de ciclo deseado.

Asi, nosotros a nivel de laboratorio, hemos obtenido la fraccion de lecho usado
(FLU4), la longitud de lecho no usado (Lune1), la longitud de lecho usado (Lb1), la
capacidad de lecho util (gp1) y la capacidad total de lecho (gs1). Con todos estos datos
y el flujo de liquido que se pasa por la columna para lograr la produccion deseada se
puede proceder al diseno de la columna.

Asi, los datos obtenidos en el laboratorio son los siguientes:
Li=42cm
FLU, = 0.9
Lyngr = (1 —FLU,) - L; =4.2cm Ecuacién 15.2.1
Lys =46.2cm
tp1 = 65.5min

tr1 65.5 minutos

ty = FLU, - 09 = 72.78 minutos  Ecuacién 15.2.2
Los datos de qn1 y de gs1 Se obtienen a partir de las siguientes formulas:
u- CO ¢ M .,
Fy = —  Ecuacion 15.2.3
Pp L

qy = F4 - tp Ecuacion 15.2.4
qs =F, - t* Ecuacion 15.2.5

Donde u es la velocidad de circulacion del fluido a través de la torre (cm/s), Co es la
concentracion de ectoina en la disolucion a la entrada (mol/cm3), M es la masa molar
de la ectoina (gsoluto/ Mol), pp €s la densidad de la resina (ads/cm3) y L la longitud de
lecho (cm). Asi:
01752 0.03?1—7%- 14216 97018 0 0yy. 8S0l0
g resina " gadsorbente - s
cm3 resina

Fyp =

0.8 2cm

Con esto hallamos go1 Y Qs1, Yya que conocemos tp1 Y ts1 Se puede obtener a partir de
la Ecuacién 15.2.2.

= Fyq - tp1 = 0.022 g soluto 65.5 mi o0s _ 86.46 g soluto
dp1 = Fa1 " lp1 = U. g adsorbente - s DI i~ O g adsorbente
g soluto 60s g soluto

qs; = F, - tF = 0.022

-72.78 min - — = 96.07
1 min

g adsorbente - s g adsorbente

Aplicando el cambio de escala se obtiene que:
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Lyng1 = Lynpz = cte

ds1 = 452 = Cte
Conociendo estos datos, escogemos un nuevo punto de ruptura (tp2), y con ello
podemos calcular L2 a partir de la siguiente expresion:

L:—L L,—L
L unBEl _ 2 UnB2 Ecuacion 15.2.6

th1 tp2
Asi, con L2= 76 cm, que es un valor tipico en este tipo de columnas, podemos hallar
t12=124.42 min = 2.07 h, siendo esto el tiempo de rotura de nuestra columna.
Conocido L2 podemos calcular FLU2 a partir de la siguiente expresion:
L, —Lyngz 76cm—4.2cm
L,  76cm

Y una vez conocido este valor podemos calcular el gn2 a partir de la siguiente
ecuacion:

FLU, = = 0.945 Ecuacion 15.2.7

qp2 = Q52 - FLU, = 96.07 - 0.945 = 90.79 Ecuacién 15.2.8
Y ya para calcular ts2 lo obtenemos a partir de:

tp2
tSZ = TL]Z = th + (tsl - tbl) = 12442 + (7278 - 655)

=131.7min  Ecuaciéon 15.2.9

Asi, obtenemos que el paso de la disolucion de agua con ectoina nos lleva un tiempo
total de 124.42 min, lo que equivale a 2.07 h.

Ahora hemos de calcular el tiempo que nos lleva regenerar y lavar la columna,
teniendo en cuenta que hay que pasar 6 veces el volumen de lecho de la disolucion
de NaOH 1.3 My 1.7 veces el volumen de lecho de disolucion de H2SOa4. Para ello
primero hemos de tomar un diametro de columna légico en cuanto a la relacion L/D
y que, a su vez, no nos haga trabajar con una gran cantidad de columnas en paralelo.
Asi tomaremos un L/D=2.5, lo que nos da un diametro de 25.3 cm, obteniendo un
flujo de:

cm (30.4 cm)? cm?3 L, om
Q=0059— - m-———=4282——=2.57-10 -
S 4 S minuto
(0.304 m)?

Vlecho =T -0.76m = 0.055 m3

4

Teniendo en cuenta que el volumen que hay que pasar de cada disolucion, el tiempo
que nos lleva es de:

(6 - 0.055) m3
3
2.57-1073

= 128.4 min

Laisolucionygoy =

minuto
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(1.7 - 0.055) m3

Laisolucionygon — 3= 36.38 min
2.57 1073 —/———
minuto
(1.7 - 0.055) m3 _
Laisolucionygon — 3= 36.38 min
2.57 1073 —/———
minuto

Asi, el tiempo total que nos lleva la regeneracion es de 201.16 min, lo que equivale
a 3.35 h, por lo que el tiempo de operacion cada vez que utilizas la columna es
325.58 min, o lo que es lo mismo, 5.43 h. A todos los tiempos hay que sumarle el
tiempo de paso, que es el siguiente:

Lcolumnas _ 152 cm

tpaso 0.7 h

Vpaso "~ 0.06 cm/s -

Conocido esto, podemos disponer el tiempo que vamos a tardar en hacer pasar
nuestra disolucion de agua con ectoina. Teniendo en cuenta que nuestras columnas
pueden operar en torno a dos horas adsorbiendo ectoinas hasta que se sature, y
hemos de producir 20 kg ectoina/ano, nuestra planta debe tratar 1712.3 L
disolucién/h, para lo cual trabajaremos con 12 columnas de intercambio idnico,
agrupadas de dos en dos en serie y en paralelo con respecto a las otras, pudiendo
asi calcular el tiempo que nos lleva tratar la disolucién:

1630.9 % L
—— = 271.8 — tiene que tratar cada columna en serie
6 columnas h

Teniendo en cuenta que cada columna tiene una capacidad de tratar 154.2 L/h de
disolucion, necesita 1.85 h para tratar esa cantidad. Asi, teniendo en cuenta el
tiempo de tratamiento y el tiempo de paso, cada columna trata la disolucion de
agua+ectoina en 2.55 h, que, sumadas al tiempo de elucion, lavado y tratamiento,
obtenemos un tiempo total de 8 h exactas, que es lo que dura el turno de operacion.

Por lo tanto, con nuestro disefio en discontinuo, nos daria tiempo a operar 1 Unica
vez diaria con nuestras columnas en un turno, que es con el que vamos a trabajar.

Conocido esto podemos pasar a calcular la caida de presion en nuestra columna a
partir de la ecuacion de Ergun:

—AP

1—¢)? u-u 1—¢ - u?
= 150_( )" s+1_75_( ) p-us

&3 D? 3 D, Ecuaciéon 15.2.10

Donde L es la longitud del lecho, en nuestro caso 0.0076 m, € es la porosidad de
nuestro lecho, en nuestro caso 0.35 (Nunez et al., 2001), u es la viscosidad del fluido,
que tomaremos la del agua en todos los casos, siendo 10-3 Pas, Dp es el diametro
de la particula del lecho poroso, en este caso 0.0011 m, p es la densidad, que
también tomaremos la del agua, 1000 kg/m3, y us la velocidad del fluido, 0.00059
m/s. Con todo ello, la caida de presion en nuestra columna es de:
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—AP (1-0.35)? 1073-0.00059

(1 —-0.35) 1000 -0.00059?
T = 150 . 75 . .

0.353 0.00112 +1 0.353 0.0011
Pa bar
=72914—=73-10"3—
m m

Asi, en nuestra columna de 0.76 m, la caida de presion es de 0.0055 bar.

14.2.2. BOMBA DE IMPULSION.
ELEVACION DEL RECIPIENTE AGUAS ARRIBA.

Para realizar el diseno de la bomba supondremos un valor tipico de NPSHr (1.5 m) y
un factor de seguridad de 0.6 m (SF). Para los calculos necesitamos la presion de
operacion del recipiente que se encuentra aguas arriba y también su nivel minimo
de liquido (LLL), ademas de la presion de vapor del liquido que llega a la bomba y su
densidad. En nuestro caso tomaremos el liquido mas restrictivo, ya que a través de
nuestra bomba pasan hasta cuatro liquidos de diferentes propiedades.

También supondremos que la caida de presion en la succion es de 0.25 bar
(APratedsuccion), sumando esto a la suposicion de que la bomba esta 0.9 m elevada

respecto al nivel del suelo (CLyomba). Todo esto son valores tipicos en este tipo de
disenos.

Con estos valores podemos calcular ahora la elevacion necesaria del recipiente
previo, en este caso la columna de intercambio idnico C-211, utilizando la ecuacion
de Bernoulli en la linea de succion:

B, columna APrated, .cis P
Zrecipiente = NPSHa — (—"” +LLL — S”““’”) _ _vapor
p-g p-g p-g
— CLpompba Ecuacion 15.2.11

NPSHa = NPSHr + SF Ecuacién 15.2.12

P-103
NPSHa-Elevation

NPSHr 1.5 m

FS 0.6 m

NPSHa 2.1 m
Pop columna 1 barg

LLL 0.76 m
deltaPrat-suc 1.05 bar
densidad 1000 kg/m3
Pv 0 barg

CLbomba 0.9 m

Z (columna) 1.2 m

Tabla 12. Datos referentes a la bomba P-212.
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PRESION DE SUCCION Y DE DESCARGA:

Para calcular la presion de succion a caudal rated aplicamos el teorema de Bernoulli

a la linea de succion:

(HLL + LLL)columna
2

— APratedgyccion Ecuaciéon 15.2.13

P9
100000

Psucrated = Pcolumna + (Zcolumna + < - CLbomba)

Para calcular la presion de succion a flujo minimo y flujo normal, usamos la misma
expresion cambiando el valor de la caida de presion en la succion:

(HLL 4 LLL) .o, p-yg
Psucnormal = Pcolumna + (Zcolumna + < 2 o - CLbomba : m
1 2
— APratedgyccion * <§> Ecuaciéon 15.2.14
Siendo 1.2 el factor de sobrediseno.
(HLL 4 LLL) oo, p-g
Psucml’n = Pcolumna + (Zcolumna + < 2 o - CLbomba ' m
0.75\* 3
— APratedgyccion (ﬁ) Ecuacion 15.2.15

Siendo 0.75 el factor de turndown.
Conocido esto podemos calcular el valor de las presiones de descarga.

Para esto también necesitamos conocer la elevacion del equipo que se encuentra
aguas abajo para poder calcular la caida de presion debido a la diferencia de altura.
También necesitamos la caida de presion en la propia tuberia de descarga
(tomaremos 0.15 bar como valor tipico. En este caso, la linea de descarga también
presenta una valvula, cuyo valor tipico de caida de presion es de 0.7 bar.

La caida de presion debida a la altura (APH) se calcula a partir de la siguiente
expresion, conocida ya la elevacion de la columna:

((ZC - CLbomba) : pg))
APH = E i6n 15.2.1
100000 cuacion 15 6

Asi, la caida de la presion total es la suma de todas las caidas, lo transformamos a
metros y la llamamos APH;ga1-

También tenemos que calcular la APHormal Y APHpminima, 1@S cuales se calculan a
partir de multiplicar la APHy, calculada previamente por 1.07 y 1.17
respectivamente (valores tipicos). Con estos valores calculamos las presiones de
descarga:

Pdescargamted = Poauc,gr0q T APHiotal Ecuacién 15.2.17
Pdescarganormal = Poucrprmar T APHnormal Ecuaciéon 15.2.18
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Paescarga i = Poucon T APHpin Ecuacion 15.2.19
deltaP bomba
deltaP valvula 0.7 bar
deltaP linea 0.15 bar
deltaPH 0.21 bar
deltaPtot 1.06 bar
delHtot 10.8 m
Psuc-rat 0.28 barg
Pdes-rat 1.34 barg
Psuc-norm 0.34 barg
deltaP-norm 1.13 bar
Pdes-norm 1.47 barg
Psuc-min 0.50 barg
deltaP-min 1.2 barg
Pdes-min 1.74 barg

Tabla 13. Datos referentes a la bomba P-212.

MAXIMA PRESION DE SUCCION.

La maxima presion de succion se calcula aplicando el balance de Bernoulli en la linea
de succion cuando no hay flujo, por lo que no hay caida de presion en la tuberia. Aqui
consideramos el maximo nivel en el recipiente y la presion de diseno en el equipo de
aguas arriba para hacer el calculo lo mas restrictivo posible.

Psucméxima = Pdcolumna + (Zeotumna + HLL — CLpompa)

pg .,
100000 Ecuacion 15.2.20

Para calcular la presion de shutoff, necesitamos conocer la APHgpyto55, que la
consideraremos como 1.25 veces la de APHya1-

Asi, la presion de shutoff se calcula a partir de la siguiente expresion:

Pshutoff = Psucméx + APHshutoff Ecuacion 15.2.21

Shutoff
Pdcolumna 3.50 barg
HLL 1.58 m
Max P suc 4.08 barg
deltaPshutoff 13.47 m
deltaPshutoff 1.32 bar
Pshutoff 5.40 barg

Tabla 14. Datos referentes a la bomba P-212..

CABEZAL DE LA BOMBA.

Se calcula como la diferencia entre las presiones de succion y descarga para el
caudal minimo, normal y rated. El resultado se da en metros y se calcula a partir de
la siguiente expresion:
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_ (Pdescarga - Psuccién) 100000

h Ecuacion 15.2.22
pg
Minimo Normal Rated
Diferencia de 1.23 1.13 1.05
presion (bar)
Cabezal de la 12.55 11.53 10.71
bomba (m)

Tabla 15. Comparacion de diferencias de presion y cabezales a diferentes caudales.

POTENCIA HIDRAULICA.

Py = Qratea - Pg - h =17.7kW  Ecuacién 15.2.23

Utilizamos el flujo rated porque es como conseguimos la maxima potencia requerida
por la bomba.

h es el cabezal calculado previamente.

14.2.3. TANQUE DE ALMACENAMIENTO
El diseno de los tanques debe ir relacionado con el de las bombas, ya que la
elevacion de los mismos depende de la bomba que tiene a continuacion.

Para el diseno de estos tanques necesitamos conocer el flujo de liquido que entra'y
su densidad, en este caso, si nos centramos en el V-126:

Densidad (kg/m3) 1000
Flujo (dm3/min) 28.53

Tabla 16. Caracteristicas del flujo que entra en el tanque a disenar.

Para este tipo de tanques, consideramos los siguientes valores de tiempos de diseno,
que son los tipicos utilizados en estos casos:

BTT-LLL 3 min
LLL-NLL 20 min
NLL-HLL 8 min
HHLL-HLL 1 min

Tabla 17. Tiempos tipicos utilizados en el disefio de tanques.

También consideraremos una relacion L/D de 2.5, también comun en este tipo de
disenos. Con el caudal que entra al tanque y los tiempos previamente mencionados
podemos calcular las diferentes alturas a partir de la siguiente expresion:

Q-

h; = 1 Ecuaciéon 15.2.42

Consideraremos que la distancia entre el HHLL y la altura maxima del tanque sea de
1 m, siendo este también un valor tipico.

66



©

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Asi, se resuelve el sistema para despejar las incégnitas, como son el D y la h,
pudiendo asi calcular el volumen del tanque.

BTT-LLL 1.82 dm
LLL-NLL 12.1 dm
NLL-HLL 4.84 dm
HHLL-HLL 0.61 dm
h total 29.37 dm
D 7.74 dm

Tabla 18. Dimensiones del tanque de almacenamiento V-204.

14.3. ANEXO 3: BALANCE DE MATERIA.

Nuestro objetivo es producir 20 kg/ano de ectoina, para lo cual, segun los resultados
obtenidos en el laboratorio, deben entrar al proceso de purificacion al menos 23.53
kg/ano, ya que se pierden el resto de kilogramos durante el proceso de purificacion.

CORRIENTE DE SALIDA DEL BIORREACTOR.

Segln los resultados obtenidos en el laboratorio, la concentracion de biomasa en el
medio salino con la que se estaba trabajando es de 41.83 g biomasa himeda/L
medio salino, y la cantidad de ectoina por cada gramo de dicha biomasa es de 5 mg
ectoina/g biomasa humeda, por lo que hay 209.15 mg ectoina/L medio. Asi,
considerando que la planta opera 365 dias al ano 8 horas diarias, de las cuales
alrededor de 6 son para regenerar la columna, por lo tanto, la corriente de salida del
biorreactor presenta las siguientes caracteristicas:

Concentracion de | Concentracion de | Volumen de flujo
biomasa ectoina
Corriente 1 41.83 g biomasa 209.15 mg 154.1 L medio/h
himeda/L ectoina/L

Tabla 19. Caracteristicas de la corriente de salida del biorreactor V-101.

CORRIENTE DE SALIDA DE LA CENTRIFUGA POR PRIMERA VEZ.

En la centrifuga lo que hacemos es separar la biomasa del medio salino para
recuperar la biomasa, por lo que las corrientes de salida son las mismas que en el
caso de la corriente de salida del biorreactor, solo que escindida en dos corrientes,
una en la que se ira el medio salino, que se desecha, y otra por la que circularia la
biomasa, de la cual todavia no ha sido obtenida la ectoina, que se lleva al tanque de
bio-milking.
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Cantidad de Cantidad de
biomasa ectoina
Corriente 2 6446.41 g 32232.07 mg
biomasa ectoina/h
himeda/h

Tabla 20. Caracteristicas de la corriente de salida de la centrifuga V-104.

CORRIENTE DE SALIDA DEL TANQUE DE BIO-MILKING.

Con el estudio de laboratorio, se determiné que la cantidad ideal de agua era de 0.25
L de agua por cada gramo de biomasa humeda. Por ello, se adicionan 26.24 L agua
/h, siendo las cantidades de ectoina y de biomasa las mismas que en las anteriores
corrientes:

Concentracion de
biomasa

Concentracién de
ectoina

Volumen de flujo

Corriente 3

4 g biomasa/L

20 mg ectoina/L

1611.6 L /h

Tabla 21. Caracteristicas de la corriente de salida del tanque de bio-milking V-105.

CORRIENTE DE SALIDA DE LA CENTRIFUGA POR SEGUNDA VEZ.

Al ser un proceso discontinuo, se nos permite volver a utilizar la misma centrifuga
gue para separar la primera biomasa. Asi, lo Gnico que se hace en esta etapa es
separar nuevamente la biomasa de la disolucion de la ectoina una vez que esta la
ha liberado. Asi la corriente 4 presenta las siguientes concentraciones:

Concentracion de | Volumen de flujo

ectoina

20 mg ectoina/L 1611.6 L /h

Tabla 22. Caracteristicas de la corriente de salida de la centrifuga V-104.

Corriente 4

La biomasa se devuelve al biorreactor.
CORRIENTE DE SALIDA DE LA ELECTRODIALISIS.
En esta etapa se pierde una parte de la ectoina, como se ha comprobado en el

estudio experimental, por lo que esta corriente presenta las siguientes
caracteristicas:

Concentracion de | Volumen de flujo
ectoina
Corriente 6 18.09 mg 1611.6 L /h
ectoina/L

Tabla 23. Caracteristicas de la corriente de salida de la electrodialisis V-201.
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CORRIENTE DE SALIDA DE LAS COLUMNAS DE INTERCAMBIO IONICO.

Tras el paso de la disolucion de agua por la columna, la ectoina queda retenida en la
resina, por lo que a continuacion se hace circular una disolucién de NaOH 1.3 M que
recoge dicha ectoina, por lo que esta corriente presenta las siguientes
caracteristicas:

Concentracion de | Volumen de flujo
ectoina
Corriente 10 84.98 mg 330 L NaOH/h
ectoina/L

Tabla 24. Caracteristicas de la corriente de salida de las columnas de intercambio i6nico C-213.

En los ensayos de laboratorio también se ha podido apreciar que una parte de la
ectoina se pierde en esta etapa.

CORRIENTE DE SALIDA DEL PRIMER EVAPORADOR.

En esta parte del proceso se elimina gran parte de la disolucion de NaOH con el
objetivo de lograr una concentracion al 95 % w/w de ectoina, por lo que las
caracteristicas de esta corriente son que hay un flujo de ectoina 28041.9 mg
ectoina/h, manteniendo una parte de la disolucion sin evaporar.

CORRIENTE DE SALIDA DEL TANQUE DE ADICION DE METANOL.
En este tanque se adicionan 10 kg de metanol por cada kg de ectoina en la corriente,

por lo que en esta corriente se obtienen los siguientes valores teniendo en cuenta
que se recupera el 90% de metanol gracias al ciclo de condensacion:

Concentraciéon de | Volumen de flujo
Corriente 16 79200 mg 0.035L
ectoina/L metanol/h

Tabla 25. Caracteristicas de la corriente de salida del cristalizador V-309.
CORRIENTE DE SALIDA DEL FILTRO.

En el filtrado del precipitado que se forma mediante la adicion de metanol (Na2S04)
se pierde un 2% de ectoina respecto al paso previo, por lo que las caracteristicas de
esta corriente son:

Concentracion de | Volumen de flujo
Corriente 17 77379.31 mg 0.38 L metanol/h
ectoina/L

Tabla 26. Caracteristicas de la corriente de salida del filtro F-306.
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Finalmente, del cristalizador obtenemos Gnicamente la ectoina, con una produccion

de 27397.26 mg/h.

A continuacion, se muestra una tabla general con los principales datos de todas las

corrientes:
CORRIENTE [Ectoina] ST (g/kg SV (g/kg ST) | Flujo (L/h)
(ppm) corriente)
1 - 72.89 3.17 154.11
2 - 107.09 38.4 -
3 20 - - 1611.6
4 20 0.34 0.12 1611.6
5 - - - 1611.6
6 - - - -
7 18.09 0.04 0.04 1611.6
8 - - - 330
9 - - - 93.5
10 - - - 93.5
11 84.98 - - 330
12 - - - 0.99
13 84.98 59.52 9.49 330.99
14 - - - 0.69
15 - - - 0.035
16 79200 - - 0.35
17 77379.3 - - 0.35
18 - 931.07 26.63 -
19 - 931.07 26.63 -

Tabla 27. Resumen de las caracteristicas de las corrientes.
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