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INVESTIGACION Y APLICACION INDUSTRIAL DE PROCESOS DE
BIOTECNOLOGIA EN EL PAIS: INSTRUMENTACION Y CONTROL
DE OPERACIONES Y BIOPROCESOS UNITARIOS

I .- INTRODUCCION

Es conocido que a través de la biotecnologia se puede lograr un desarrollo en
paises en desarrollo. Ella puede ser aplicada a la agricultura, mediante el
tratamiento genético y el cultivo de tejidos, y también en la industria en general,
mediante la produccion de diversas enzimas que realizan procesos diversos
(fermentacion, acidificacion, tratamiento ambiental de residuos
contaminantes, etc).

Esta anticipado que, dado el rapido paso del desarrollo de la biotecnologia en
las areas agricola, ambiental asi como del cuidado de la salud, lo cual resulta en
una mayor variedad de productos y una reduccion de costos, la demanda por la
nueva biotecnologia en paises en desarrollo tendra un aumento gradual en el
futuro cercano (y ya en el presente). Paises en desarrollo que carecen de la
infraestructura para la produccién de compuestos v para los procesos de nueva
biotecnologia tendran que depender de la importacion de estos productos y en
las licencias de los procesos de los paises industrializados, repitiendo el ciclo de
dependencia que ya ha ocurrido con otras tecnologias como la microelectronica
(Yuthavong & Gibbons, 1994). Es, por lo tanto, importante que los paises en
desarrollo formen un grupo capacitado para la biotecnologia de punta, asi

como la convencional, para asi poder cumplir con la creciente demanda.
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Uno de los mayores retos que enfrenta el mundo en el siglo 21 es lograr una
seguridad en alimentos sin degradar la base de los recursos naturales. Las
corporaciones que estan envueltas internacionalmente en la agncultura estan
envueltas en un amplio rango de actividades que incluyen el campo de los
fertilizantes, la proteccion de cultivos, la industria de semillas, la salud animal ¥
la biotecnologia. Las inversiones del sector privado en biotecnologia son
multidisciplinarias en las areas de medicina, farmacéutica, agricultura v
aplicaciones industriales tales como la fermentacion. Entre los sectores publico
y privado no hay mayor incentivo de colaboracion mutua en investigacion
agricola que el enorme reto de la seguridad global de alimentos. Y en el
panorama general, el desarrollo de aplicaciones en biotecnologia es de capital
intensivo, requiriendo inversiones sustanciales a largo plazo que a menudo
pueden ser movilizados solo por el sector privado (James, 1997).

El campo de la investigacion y desarrollo, y el campo de la produccion
industnal (industria de procesos), en los que he tenido oportunidad de trabajar,
deben marchar en forma paralela. Especificamente en la biotecnologia, es
necesario la armonica cooperacion entre biodlogos, ingenieros Yy quimicos

(Harshbarger et al., 1995).

El siguiente breve tratado profesional se centra en la parte de los
mecanismos de control ¥ automatizacion en procesos que incluyen el

empleo de la biotecnologia.

El control de procesos es parte del desarrollo de la inteligencia artificial, la
cual a su vez se identifica con los sistemas expertos (Stephanopoulos &
Stephanopoulos, 1986). Debido a que este informe analiza mi labor en 3
instituciones, se ha analizado sistemas de control con los que he laborado en los

3 casos, y se da pautas para la optimizacion de los sistemas.

Asi, pues:



Se estudia los fenomenos de transferencia de masa y calor, ¥ los mecanismos de
control y automaszacion necesarios para procesos de reaccion en biotecnologia,
aplicados en cultivo de sustrato solido para la produccion de enzimas. Labor
profesional en el LABORATORIO DE MICOLOGIA Y
BIOTECNOLOGIA (LMB) /Universidad Nacional Agraria.

Asimismo, se estudia la aplicacion industrial de la biotecnologia para la reaccion
en un lecho de catalizador inmowilizado, para la produccion de compuestos
medicinales. Labor profesional en la empresa SINTESIS QUIMICA SA.
Finalmente, se estudia los mecanismos de control y automatizacion adicionales
para los procesos de obtencion de cobre a partir de la lixiviacion acida de oxidos
y de la biolixiviacion de sulfuros en botaderos. Labor profesional en la empresa

SOUTHERN PERU LTD.

IT .- ACTIVIDAD PROFESIONAL

fla .- ACTIVIDAD PROFESIONAL EN EL LABORATORIO DE
MICOLOGIA Y BIOTECNOLOGIA: LMB / UNALM

A .- Organo empresarial

Nombre de la empresa:

LABORATORIO DE MICOLOGIA Y BIOTECNOLOGIA (LMB)

/ Universidad Nacional Agraria La Molina



Razon social:
Laboratorio de investigacion dependiente de la Universidad Nacional

Agraria La Molina / Facultad de Ciencias. Institucion no lucrativa.

Direccion:

Av. La Unrversidad s/n

Lima 12

Teléfono: 01 4352035 - 863
01 3495647 - 863

Fax: 113405670

Sector al que pertenece:

Investigacion y Desarrollo en el area de Biotecnologia

Estructura organica:
® Direccion
= Subdireccion
® Asistencia de Investigacion
La Figura 3 muestra ¢l organigrama en el LMB:
Lineas de Investigacion y Desarrollo:
® Procesos de cultivo en sustrato solido (SSC)
® Control y automatizacion de procesos en SSC
® Produccion de enzimas: Celulasa, xilanasa
® Inmovilizacion de enzimas

® Desarrollo de nuevas cepas de microorganismos



Layout

La Figura 4 muestra el esquema del Cuarto minipiloto de

Fermentacion. La Figura 5 muestra la distribucion (layout) del

laboratorio.

Para la Figura 4 tenemos la siguiente leyenda:

1 A/D
H1
C1
GV1
TV1
ET

interface: convertidor analogico / digital
humidificador

compresor

generador de vapor

tanque de vapor

estacion de trabajo (engineering workstation)
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Figura S
PLANO DE DISTRIBUCION DE AREAS EN EL LMB

B .- Relacion profesional-empleador
B Condicion: nombramiento

B Documento probatorio: Certificado de nombramiento y de prestacion

de servicios.

C .- Trabajo profesional desarrollado
Cargo desempenado:

Asistente de Investigacion
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Funciones asignadas:
Estudio de los fendmenos de transferencia involucrados en reacciones en
sustrato solido. Disefio de un sistema de control de procesos para cultivo

en sustrato solido.

Tiempo de prestacion de servicios en la actividad descrita:

Dos afios y dos meses.

D .- Funciones desempeiiadas y la aplicacion de técnicas profesionales
Técnicas de ingenieria necesarias:
Simulacion de control de bioprocesos para la optima operacion de una
mini planta piloto, con aplicacion de las técnicas de control de procesos y
de analisis matematico. Asimismo, es necesaria la aplicacion de las

técnicas y la teoria de la transferencia de masa y la transferencia de calor.

Personal administrado:

No hubo personal administrado por mi en esta labor.

Formato de registro de actividades:
El registro de actividades estuvo conformado por los informes periodicos

de las experiencias y avances al Director del Laboratorio.

E .- Objetivos, alcances y caracteristicas principales de la labor
El LABORATORIO DE MICOLOGIA Y BIOTECNOLOGIA
(LMB) de la Universidad Nacional Agraria es un centro de Investigacion
v Desarrollo, donde los actuales trabajos se centran en el
aprovechamiento de residuos vegetales para producciéon de enzimas, en
especial de celulasa y xilanasa mediante el cultivo en sustrato solido
(CSS). Asimismo, se estudia actualmente la inmovilizaciéon de

microorganismos y de enzimas.



s -

e ——————— v .-

Aplicaciones socio-econoémicas .-

Se busca nuevas fuentes de materias primas para aumentar la
produccion de biomasa microbiana v de otros productos (como enzimas)
en la industia de la microbiologia. Desde este punto de vista, la celulosa
es de especial interés, puesto que puede ser usada como materia prima
renovable y barata para la produccion de alimento para animales. Su
utihdad en la produccion de biomasa microbiana depende con todo de
varios factores, tal como se vera mas adelante.

Sabemos que un gran porcentaje del carbono organico de la biomasa
vegetal es acumulado como lignocelulosa, el principal componente
estructural de las paredes vegetales. Este vasto recurso provee
combustible y materiales como la madera, el papel y la fibra; también es
la lignocelulosa —es decir, la celulosa unida con la lignina- una fuente
potencial de alimento humano y para animales en general. Esta aplicacion
puede ser hecha mediante bioconversion. La resistencia a la
bioconversion de la lignina presente con la celulosa es aun el principal
obstaculo al mavor aprovechamiento biotecnoldgico de este recurso.

En la naturaleza, la lignocelulosa es digerida en el estomago de los
rumiantes ¥ en el sistema digestivo de insectos. .a madera se degrada en
los bosques, las plantas se descomponen sobre el suelo v en el agua. El
residuo de esta descomposicion es reciclado nuevamente al suelo ¥
contribuye a su estructura v fertilidad. Gradualmente se va acumulando
conocimientos para encauzar estos procesos en aplicaciones
agroindustriales.

Particularmente, el cultivo en sustrato solido, si se llega a conocer ¥
dommar los mecanismos inherentes a  este  proceso, €S

socioecononicamente muy adecuado para paises en desarrollo.
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IIb .- ACTIVIDAD PROFESIONAL EN LA EMPRESA SINTESIS
QUIMICA SA

A .- Organo empresarial
Nombre de la empresa:

SINTESIS QUIMICA SA

Razon social:

Sociedad anonima

Direccion:

Fabrica

Calles 7 y 15 (Carr. Panamericana N. Km 31)
Lima 22

Tel.: 01 885071

Fax: 11 883068

Oficinas administrativas

Calle Bolognesi 125 (piso 11)
Lima 18

Tel.: 01 44744462

Fax: 11 4474420

Sector al que pertenece:

Empresa quimica industrial. Sector de farmoquimica.

Estructura organica:
En la Figura 4 se puede ver un organigrama de esta institucion.
Layout

Podemos ver una disposicion de planta en la Figura 16.

Lineas de produccion
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Compuestos B-lactamicos (penicilinas) / productos medicinales
antibioticos derivados de la penicilina:

B Amoxicilina

® Ampicilina

m Cefalexina

m Cloranfenicol

m Cloxacilina

® Dicloxacilina

m Oxacilina

Estos productos son vendidos a clientes: Laboratorios en el Peru v

en varios otros paises.

B .- Relacion profesional-empleador
B Condicion: contrato
B Documentos probatorios: certificado de nombramiento, laboral ¥

de prestacion de servicios.

C .- Trabajo profesional desarrollado
Cargo desempenado:

Ingeniero de Supervision y control de Produccion

Funciones asignadas:

Control y supervision del area de Productos Intermedios,
dependiente del Departamento de Produccion. En esta area se
produce acido 6-aminopenicilanico (6-APA).

Tiempo de prestacion de servicios:

Desde Junio 1993 hasta Setiembre 1993: Nombrado

Desde Setiembre 1993 hasta Agosto 1995: Contratado



D.- Funciones desempenadas y la aplicacion de técnicas

profesionales

Técnicas de ingenieria necesarias:

Como Ingeniero de Control y Supervision, fue necesario aplicar los
conocimientos de Operaciones v Procesos Unitarios para considerar

las posibles mejoras en la optimizacion de los procesos.

Personal administrado:

Se administro cuatro trabajadores: un técnico capataz y 3 obreros.

Formato de registro de actividades:
El control y supervision de procesos de produccion en lotes quedaba
registrado en formatos de produccion. Un modelo de este formato

se incluye en apéndice.

Objetivos, alcances y caracteristicas

SINTESIS QUIMICA SA es una empresa quimica industrial que
produce sustancias medicinales, de aplicacion en la farmacéutica.
Estas sustancias son R-lactamatos, derivados penicilanicos de una
base comun, que es la penicilina G 0 V.

El area de produccion en la cual se centra este trabajo es el de
fabricacion de 6-APA como producto final puro, solido seco y en
polvo.

El 6-APA es un acido proteico que sirve de base para la
manufactura de diversos compuestos derivados de la penicilina.
Estos compuestos derrvados (B-lactamatos) son también producidos
en SINTESIS QUIMICA SA en un proceso conocido como
semisintesis. Este nombre se da debido a que provienen en este caso
de la base intermedia 6-APA, no siendo producidas totalmente por

biosintesis, al contrario que la penicilina G o V propiamente dicha.
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La estructura basica de las penicilinas es el 6-APA. el que consiste
en un anillo pentagonal de tiazolidina con un anillo cuadrangular -
lactamico condensado.

La penicilina biosintética G 0 V (v muy poco tipo ()) son
producidas por fermentacion en forma comercial, a nivel industrial.
Las penicilinas semisintéticas son producidas mediante una ruptura
quimica 0 enzamatica de la penicilina G (0 V) para formar 6-APA, el
cual es quimicamente ‘reciclado’ para producir otro derivado
penicilanico.

Debido a sus mejores caracteristicas (estabilidad en medio acido,
resistencia a las B-lactamasas, mayor efectividad antimicrobiana). las
penicilinas semisintéticas han llegado a ser usadas ampliamente en

terapia.

IIc .- ACTIVIDAD PROFESIONAL EN LA EMPRESA SOUTHERN
PERU LTD.

A .- Organo empresarial
Nombre de la empresa:

SOUTHERN PERU L1D.

Razon social:

Sociedad de responsabilidad limitada

Direccion:

Oficina central:

Av. Caminos del Inca 181

Lima 22

Planta de lixiviacion LIX / SX /EW: Toquepala
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Sector al que pertenece:

Empresa quimica minero metalurgica industrial. Sector de mineria.

Estructura organica:

Podemos verla en el organigrama de la Figura 6.

Layout

Lo podemos ver en la Figura 7.

Lineas de produccion
(a) Cobre en placas: - Blister (99,3 %o de pureza en cobre)
- De refineria (99,97% de pureza en cobre)
- De lixiviacion... 99,999 % de pureza en
cobre)

(b) Molibdenita (sulfuro de molibdeno)

Estos productos son vendidos a clientes en el Peru y también son

exportados.

B .- Relacion profesional-empleador
B Condicion: funcionario de la empresa.
B Documentos probatorios: certificado de nombramiento, laboral v

de prestacion de servicios.
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Presidente de
Southern Peru
Ltd.

!

Vicepresidente / CEO
Operaciones de Southern
Peru Ltd.

‘ Gerente ‘

General
l (a otras divisiones)
y Pescscusssssssessussssssssssssssussnss )
Superintendencia

de LIX/SX/EW

Y

Jefatura de
Operaciones
LIX/SX/EW

v

Y

Y

v

Coordinacion de
Operaciones
LIX/SX/EW

Coordinacion de
Metalurgia
LIX/SX/EW

Coordinacion de
Mantenimiento
LIX/SX/EW

Figura 6
Organigrama en Southern Peru Ltd.
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Figura 7
SOUTHERN PERU: PLANTA DE LIN /SX /EW
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C .- Trabajo profesional desarrollado
Cargo desempenado:

Ingeniero de Supervision de Produccion.

Funciones asignadas:
Planta de hxiviacion: Control y supervision de Operaciones en la

planta.

Tiempo de prestacion de servicios:

Desde el 01.06.97

D .- Funciones desempenadas y la aplicacion de técnicas
profesionales
Técnicas de ingenieria necesarias:
Como Ingeniero de Control y Supervision, fue necesario aplicar los
conocimientos de Operaciones v Procesos Unitarios para considerar

las posibles mejoras en la optimizacion de los procesos.

Personal administrado:
En la planta de lixiviacion se ha establecido un sistema basado en
coordinacion de guardia en el Area de Mediante un sistema de
trabajo en equipo polifuncional. Este equipo en cada tumo de
guardia en el Area de Operaciones consta de 1 Coordinador y 4
Técnicos Polifuncionales (TPF). Ademas, durante ¢l dia, de 8 am a
5 pm, se administra la labor adicional de 4 TPFs encargados de las
Operaciones de cosecha final de cobre.

El sistema polifuncional y de trabajo rotativo en equipo nos da un

particular esquema:
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TECNICO
POLIFUNCIONAL (TPF)

Figura 8
Esquema tipico de comunicacion de equipo polifuncional en el sector de lixiviacion

Formato de registro de actividades:
El control y supervision de produccion queda registrado en formatos

de produccion, los que en general son impresos automaticamente



con data recopilada de la base de datos del sistema integrado Allen-

Bradley.

E .- Objetivos, alcances y caracteristicas
I.a automatizacion progresiva adicional de la planta de LIX / SX
EW. empleando sistemas inteligentes -hay un alto grado de
automatizacion, mas con control clasico en general- es uno de los
objetivos de la compafiia Southern Peru Ltd. La expansion en las
divisiones desde la mina hasta la fundicion y la lixiviacion, pasando

por la concentracion de minerales, esta en pleno proceso.

F .- Alternativas de solucion. Analisis técnico-economico
Estas se expondran al final, luego de un analisis de los 3 campos
de trabajo. Se resumen en la evaluacion independiente de cada

sistema, asi como insertas en las conclusiones finales.

G .- Desarrollo y sustentacion

I.-1MB

Generalidades / descripcion del sistema / trabajo técnico y de
ingenieria realizado .-

Como se menciono antes, el objetivo en el LMB es obtener
productos economicamente rentables por procesos de biotecnologia,
por lo que la ingenieria bioquimica para control de procesos ¥
automatizacion es aplicada para establecer los mejores mecanismos
de control en el complejo procesos del SSC. y asi optimizarlo en

calidad y costos.
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Con todo, la optimizacion en la calidad estara dada principalmente
por el establecimiento de una linea de flujo adecuada en el
downstream. Ello es algo que no esta incluido aqui, mas se
menciona en general las sugerencias para un downstream processing
eficiente para este sistema de SSF.

Definicion:  fermentacion = crecimiento de microorganismos
mediante transferencia de electrones a moléculas organicas
aceptoras, lo que es lo usual en condiciones anaerdbicas.

En biotecnologia, €l término fermentacion también se ha ampliado
para describir procesos de oxidacion. La fermentacion permite solo
una baja ganancia de energia, requiriendo por lo tanto un alto flyjo
de materna.

El residuo agricola, con hidrato de carbono casi en su totalidad, es
reducido y fija nitrogeno a la molécula basica, resultando un
aminoacido facilmene digerible por animales de ganaderia.

La degradacion de la celulosa mediante el hongo Trichoderma
reesei se lleva a cabo a través de un sistema de induccion, que
comprende varias celulasas. En este mecanismo, la celobiohidrolasa
juega un rol principal. Actualmente, se esta tratando de crear
sistemas biocataliticos que rompan (hidrolicen) la estructura
cristalina de la biomasa celuldsica. El complejo celulasa ideal debe
ser altamente activo sobre el sustrato. La Figura ilustra la sinergia del
complejo de enzimas. Actualmente, modelos moleculares
electronicos de las enzimas nos ayudan a comprender mejor su
mecanismo de reaccion.

A continuacion se trata en detalle €l mecanismo de modelamiento,

simulacion y control en el sistema de SSF en el LMB.
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Figura 9
Accion sinergistica de celulasas sobre la celulosa

MODELAMIENTO MATEMATICO EN REACTOR SSF.-
Generalidades .-
Establecemos a continuacion los parametros involucrados en ¢l

sistema:



La eficiencia, productividad y economia de un CSS son afectadas

por varios factores (Ralph, 1976; Hesseltine, 1972, 1977; Aidoo et
al., 1982; Lonsane ef al., 1982, 1985). El factor individual mas

importante es el contenido de humedad del medio, lo que hace al

CSS fundamentalmente diferente del cultivo sumergido en medio

liquido. La cantidad restringida de agua disponible produce lo

siguiente:

a)

b)

La actividad del agua en sustratos solidos puede ser
significativamente menor a 0,99, especialmente en cultivos de
sustrato solido, donde casi no hay agua libre. Ello tiende a
favorecer el crecimiento de hongos filamentosos, los que en
general se desarrollan bien en un rango de actividad de agua de
0,93 a 0,98 (Corry, 1973). La mayoria de las bacterias y
levaduras crece en forma optima con una actividad de agua
mayor a 0,99.

La transferencia de calor tiende a restringirse (Moo-Young et
él., 1983; Rathbun & Shuler, 1983), lo que puede producir
problemas de sobrecalentamiento (Laukevics et al., 1984). El
enfriamiento por evaporacion (arrastre de wvapor, Yy
consiguientemente de calor latente) es probablemente el método
de enfriamiento mas efectivo para CSS (Laukevics et al., 1984),
a pesar de que ello reduce la disponibilidad de agua (Trevelyan,

1974).

Actividad del agua .-

El parametro actividad del agua (aw) se define como la razon

presion de vapor de agua sobre la superficie del sustrato a la presion

de vapor de agua pura a la misma temperatura (Scott, 1957):



La relacion entre aw y €l contenido de humedad en el sistema no
es lineal: mas bien, cambios notables en el contenido de humedad
producen cambios pequefios en la actividad del agua.

En la mavoria de los sustratos, €l agua libre aparece antes de llegar
a un nivel de contenido de humedad del 80 % (Moo-Young et al.,
1983). El rango usual de variacion es de 30 % a 85 %o (Laukevics et
al.. 1984; Omnol et al., 19882 Reid, 1989).

El contenido optimo de humedad para el cultivo de
microorganismos en CSS es altamente dependiente de las
propiedades de enlace con agua que tenga el sustrato. Asi, pues, el
nivel de humedad es un parametro poco confiable para predecir el
crecimiento de un microorganismo. Actualmente se acepta ue los
requerimientos de agua de los microorganismos deben definirse en
términos de la actividad del agua (aw) del ambiente, y no tanto en
términos del contenido de agua del sustrato solido.

La disminucion del valor de ayw tiene un marcado efecto sobre el
crecimiento microbiano (Troller, 1980). En forma tipica, una
disminucion en aw prolonga el periodo de la fase lag (latente) de un
organismo, disminuye la velocidad de crecimiento y resulta en menor

cantidad de biomasa producida.

Generacion y remocion de calor metaboélico .-

La actrvidad metabolica de los microorganismos genera una gran
cantidad de calor: 13000 — 14000 KJ/Kg de sustrato seco usado
(Ryoo, 1990). Debido a la gran conductividad calorifica del sustrato
semisolido, la acumulacion de calor es un serio problema en la SSF.

La elevacion de temperatura afecta el crecimiento de los
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microorgamismos, la actividad enzimatica y la formacion de
producto.

La tasa total de transferencia de calor puede ser limitada por las tasas
de transferencia intra e interparticular, por el flujo de trandferencia
de la superficie de la particula a la fase gaseosa, 0 por la velocidad
de remocion del calor en la fase gaseosa. Las caracteristicas térmicas
del material organico y el bajo contenido de humedad en el CSS
crean condiciones especialmente dificiles para la transferencia de
calor (Saucedo—Castarieda et al., 1990).

La tasa de transferencia de calor de la fase solida a la fase gaseosa
puede ser considerablemente incrementada mediante el flujo forzado
(conveccion forzada) del gas (aire) a través del medio solido.

La transferencia de calor es probablemente el factor mas crucial en
procesos de CSS a escala industrial (Laukevics et al., 1984). Los
mecanismos convencionales de enfriamiento por conveccion O
conduccion son inadecuados para disipar el calor metabolico debido
a la baja conductividad térmica de la mayoria de sustratos solidos, lo
que provoca eclevados gradientes de temperatura a lo largo del
volumen de control. Solo el enfriamiento mediante evaporacion
puede producir una aceptable disminucion de temperatura. Aunque
la funcion primania de la aereacion durante un cultivo en sustrato
solido es proveer oxigeno para el crecimiento de los
microorganismos y expulsar el dioxido de carbono producido,
también sirve para la transferencia de calor y humedad entre las
fases solida y gaseosa.

La tasa de evaporacion, y por tanto la tasa de enfriamiento, puede
ser controlada con una adecuada regulacion del flujo de aire seco 0
de la humedad del aire ingresante al reactor. Asi, un aumento del
flujo de aire puede usarse para reducir la temperatura en el sustrato.

Cuando la temperatura es demasiado baja, una disminucion del flujo



de aire hara aumentar la temperatura debido a la respiracion
microbiana. En este ultimo caso, se debe tener cuidado en evitar que
el oxigeno se convierta en limitante en la reaccion (Cannel & Moo-
Young, 198054). El aire seco puede remover una cantidad mayor de
calor del medio solido que el aire saturado de humedad, pues. el aire
saturado carga va una energia exwa de 58,2 J/1 a 25 °C (Reid, 1989).
Con todo, el aire seco también puede dar problemas por secado
excesivo del sustrato en el medio.

En general, el mantener una temperatura y una humedad
constantes en cultivos de sustrato solido es generalmente dificil
(Tengerdy, 1985). El tipo de reactor puede tener gran influencia en
la calidad del control de temperatura. Se ha descrito (Barstow et al.,
1988) la operacion de un sistema integrado de control de
temperatura y humedad, donde un programa con valores fijados
(seteados) de control para temperatura, humedad v humedad relativa
(del aire) mantenian una temperatura y un contenido de humedad
constantes durante el cultivo de Rhizopus oligosporus en maiz
granulado en un bioreactor de tambor rotatorio de 15 1. En este
sistema, fluye aire seco hacia el sustrato forzando un enfriamiento
evaporativo, balanceandose a su vez el sistema con agua fria rociada
sobre el sustrato para mantener un contenido constante de humedad.

Estudios realizados en fermentacion de pajilla de trigo mediante
Chaetomium cellulolvticum (Dale et al., 1988) demostraron que el
cambio en la actividad del agua durante esta fermentacion es casi
nulo. Con todo, sabemos que el nmivel de agua en este proceso es
crucial. Por lo tanto, se concluye que no es el estado termodinamico
del agua lo que importa aqui (equilibrio humedad en sustrato-
humedad del aire en el reactor), sino mas bien la humedad en el
sustrato propiamente dicha. El concepto es aqui forzar evaporacion

de agua para remover el calor metabolico, reemplazando al mismo
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tiempo el agua evaporada segun se necesite. De este modo.

podremos controlar también la temperatura en el sistema.

En el caso del microrganismo 7richoderma, se sugiere una
temperatura de mas de 30 °C en un medio de pajilla (bagacillo) para

su desarrollo y la produccion de celulasa (Deschamps er al., 1985).

Control aséptico:

El control frente a microorganismos contaminantes se¢ puede
realizar a un pH acido, entre 3 y 5. Para el crecimiento de
Trichoderma reesei, un pH adecuado es de 3,5 — 4. Ello ayuda a
minimizar la contaminacion por bacterias (Wood, 1982; Gibbons et
al., 1986; Yang, 1988).

Observando el sistema del reactor piloto, notamos que la
diferencia de presion de entrada-salida en el bioreactor también
a}'udzi a que microorganismos extranos fuera del volmen de control
no penetren en el sistema. El aire pasa por un filtro antes de entrar al
compresor (ver Figura 4). Ademas, un disefio helicoidal del agitador
en al bioreactor resulta ser el mas adecuado para la transferencia de
masa y calor en un cultivo en sustrato solido. Asi, pues, el bioreactor
disefiado en el LMB es del tipo tanque agitado, con una rosca
helicoidal, similar a las empleadas en el modelo INRA-Dijon
(Durand & Chereau, 1988), aunque ¢l eje de nuestro reactor es fijo,
frente al modelo mencionado, el cual tiene ejes moviles. cuestion
esta disefiado La transferencia de masa depende tanto de las
caracteristicas propias del solido como de la humedad presente, del

tamano de particula (malla) y del flujo de aire.
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VARIABLES Y NOMENCLATURA :

HA
F

F A
Fu
Fv

F co2

T

x AMB

h
he

Mg
Mp
Mw
My
My

Humedad absoluta del aire (g agua’/g aire seco)

Flujo total (I/min)

Flujo de aire seco ('min)
Flujo de aguag, (Vmin)
Flujo de aguan, (I'min)
Flujo de CO; (I‘'min)

Temperatura en €l volumen de control / reactor (°C)

Temperatura exterior (del ambiente/alrededores) (°C)

Entalpia (cal/g)

Coeficiente de transferencia calorifica (cal/m*-min-°C)
Calor especifico (cal/g-°C)

Masa de sustrato (seco)

Biomasa (masa de microorganismos) (g)

Masa de producto formado (g)

Masa de aguag, (g)

Masa de aguan, (g)

Ms + Mg + Mp + My,

Flujo masico (g/min)

Densidad (g/1)

Flujo de calor metabdlico (cal/g-min)

Area de superficie externa de reactor (m®)

Calor latente de vaporizacion/condensacion (cal/g)
Concentracion de biomasa (g microorg./g materia seca)

Tiempo (min)
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Subindices :

ams de los alrededores

s masa seca (sustrato seco)

A aire

w aguag,

v

1 linea 1 (entrada aire / aguagy,)

2 linea 2 (entrada aguag, con aire: goteo o rocio)
3 linea 3 (salida)

sp set point

Entrada de aire

Entrada de agua (goteo, aspersion)
Salida de aire / vapor / CO- del reactor
Salida de aire seco de compresor
Entrada de aire seco a humidificador
Entrada de aire seco a reactor

Entrada de agua a generador de vapor
Salida de vapor regulado de g_;enerador

0O~NOOOE WN -

Se describe las ecuaciones de balance de masa y energia para el

proceso.

Balance de masa / energia .-

Condiciones de asuncion previa (ver Figura ):



La linea 2, para goteo y rociado de agua saturada, esta normalmente
cerrada, y solo se abre momentaneamente para regular alguna variable
del proceso en el sistema de control. Por ello, en principio solo hay
una entrada v una salida.

En el balance de energia se desprecia la producida por el trabajo de
corte y agitacion realizado por el agitador.

La agitacion es casi perfecta.

La generacion de agua por metabolismo es despreciable, asi como su
coeficiente de mantenimiento.

El proceso es semicontinuo (hay una masa solida en lote, pero un
continuo flujo de aire / vapor / COx).

La tasa de consumo de O; por los microorganismos para efectos de
balance de masa es despreciable.

La variacion de masa seca (M) en el tiempo es despreciable.

En una primera instancia, se puede asumir una razon de consumo
de O, aproximadamente igual a la de generacion de CO, (Sugama &
Okazaki, 1979) Y para efectos de un balance de masa para el analisis
de la relacion entre las variables manipulables en control (funciones

de transferencia), se puede considerar despreciable.

Establecemos entonces las ecuaciones con los parametros necesarios

a considerar en una reaccion bioquimica en estado solido:

Sea
1oz = dO; = velocidad consumo de O, = 0
dt
ToM = tasa de generacion de agua por metabolismo = 0
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{esta generacion se produce por reaccion homogénea)

Irco: — dmeo, = tasa de generacion
dt
d(My + My) = velocidad de acumulacion de agua (g/min)
dt

Ademas, sabemos que :

*

mvz = pasFasHA;

Fuzo

1) Balance de masa .-

ENTRADA + GENERACION/CONSUMO = SALIDA + ACUMULACION
t t t t

Existe una generacion de agua y de dioxido de carbono, asi
como un consumo (’generacion negativa’) de oxigeno. Ello se

debe al metabolismo de los microorganismos.

(a) Balance de masa total (BMT) :

p1F1 + p2F2 + 1w + 1coz + Toz = psF; + dM
dt



(b) Balance de masa por componentes (BMC):

- Flujo de aire :
= (R A3F a3+ dl\"l_a

dt

- Flujo de agua (liquido + vapor):

= pvsiFv + pwaFus + dMy + My)

dt
donde rw = Fws = 0 (no hay salida de agua liquida)
h”IR’ » h"i\;
Luego . Pvi F\’l + p“"ZF\\'Z =~ p\r-_;F\::; + dI\»‘I\:\,’

dt

PaiFar HA; + pw,Fw;  pasFas HA; + dMy, W
dt

P EFr = paiFai (pa1 Fai » pvi Fuw)

P Fs = paaF a3 (pas Fas » pws F)

Pa1 Fai = pasFas

Par = Paz — Pa
Entonces,
Fai = Fas = Fu

Tcoz = Feoz a
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2) Balance de energia (BE) .-
Es analogo al balance de masa:

Metabolismo:

En + Ecen = Eour + Ecanapa + ACUM. + AQ,

donde
En = energia del aire y del vapor de la linea 1, v del agua
liquida de la linea 2

Ecen = energia del metabolismo

Eour = energia del aire v del vapor de la linea 3

Ecanapa = energia del VC al ambiente o viceversa (es funcion
del coeficiente de transferencia de calor)

AQL = calor latente

Entonces:

- leFVl) + (_1_[(1\"15 + I\/IB + I\Ip + I\‘I\v + hn[\‘) CPT]
dt

Se asume aire saturado, en equilibrio.



Para analizar la dinamica del proceso., tomamos las funciones de
transferencia segun las ecuaciones anteriores, que describen al
modelo.

Del balance de agua:

Y en un estado estacionario:

Funciones de transferencia.-

Ahora, bien, lo que sigue es la adaptacion de estas ecuaciones de
flujo de maternia y flujo de energia a un sistema de funciones de
transferencia.

Una funcion de transferencia nos permite relacionar parametros de
entrada a un sistema con parametros de salida de un sistema. Esto
significa que, al conocer el valor de una variable particular en ¢l
proceso (mediante un mecanismo sensor), s€ puede conocer que -v
cuanto- otra variable del proceso se deberia alterar (voluntariamente)
para que el proceso conserve su estado estacionario. Esto ultimo es

el objetivo en nuestro estudio.
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Para obtener las relaciones entre variables manipuladas vy
variables medidas, se emplea el procedimiento matematico de
transformadas de Laplace. Esto nos ayuda a visualizar las

variaciones del sistema con respecto a un estado estacionario teorico.

En el desarrollo de estas relaciones, a continuacion, no se detalla
formas, leyes 0 teoremas matematicos (detalles especificos pueden
obtenerse de tratados de matematica superior):

Tomamos un proceso continuo, con las lineas (1), (2) y (3)

normalmente abiertas.

Sea X = vanable de proceso

Xs = vanable de proceso en estado estacionario (valor ideal)

Sea: X =X-Xg

Entonces :
dMy = pa (HA; - HA3)F4 + pw Fun

dt

Tomando transformadas de Laplace :

sMws) - Mw) = Pa (HA; - HA3) Fas) + pw Fans)

Asumiendo que parat = 0, Muw = 0, entonces :

sMws) = pa (HA; - HA3) Fas) + pw Funs)
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luego :
Muws = 0a (HA, = HA) Fasy + Dw Fwasy  coeeeveerenens (1)
s s
Es decir,
donde: Gpy = pa(HA, - HAj)
S

(G es funcion de transferencia)

Del balance de energia :

CpT d (Ms+ Mg + Mp + Mw) + (Mg + Mp + Mp + Myw) C, dT =
dt dt

PwFwahw: + Quserap + WeATans - h AT

1\Ig + I\IB + I\"Ip + 1\'Iw » I\"IV

Por lo tanto:

Mg+ Mg +Mp+ Mw = Mg (My es relativamente pequerio)
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Y donde:

— masa scca

Cp del sistema es aproximadamente constante. No hay mucha
variacion de temperatura en el volumen de control del reactor, que

es lo que se puede asumir en un sistema con control automatico.

dMpg = 0 (asumido -ver asunciones mas arriba)
dt

Oumeras = Yox dMg
dt

Ahora bien, nuestro objetivo es €l control optimo durante la fase
de produccion de enzima (celulasa), la cual es mayor durante la fase
de crecimiento estacionana del ciclo de vida del microorganismo (7.

reesei.). En esta fase,

luego

Qmeras = 0 (es pequeiio comparado con los restantes flujos de
energia)

Entonces

CpT(_l(I\"IDRY+ I\IIVV) + (,I\"IDRY + l\/«[\V)(jp dT = alFA + agFW'g + a3 + a4T
dt dt
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donde Cp, a; vy a; son CONSTANTES :

a = Palha; + HAjhy - has - HAghys + A (HA; - HAR))
a, = pw hwn

as = heAT ams

a, = -hA

Del analisis del sistema, hemos concluido que los parametros

importantes a controlar del proceso son:

- Humedad en el reactor (masa de agua en el reactor): My

- Temperatura en el reactor: T

Por lo tanto, un objetivo de control es mantener un porcentaje de
humedad constante en la “fase’ semisdlida: estudios (Kim er al.,
1985; Gutiérrez-Correa, 1995) indican que el contenido adecuado

de humedad es alrededor de 60 %o en peso en base seca.

My = 0.6
h‘;‘[DRY
Entonces Mpry = 1,667 My

Recordamos tambi€n que:

dl\"[\_’v = pa(HA, - HA;) Fy + pw Fa»
dt
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Valores numéricos de variables de proceso .-

(en apéndice se adjunta tablas termodinamicas y psicrométricas)

My ~ constante (en un sistema de control afinado) = 6000 g
Mpry = peso seco (pajilla) en bioreactor = 10000 g
HA;, = 0,030 g agua’g aire seco

HA;s = 0,055 g agua/g aire seco

ha; = 75,12 calig

has = 72,72 calig

hvy = 140,85 calig

hys = 136,35 cal'g

hyw = 40 cal‘g

hy = 592 cal‘'m*-min-°C

Cp = 0,63 callg-°C =~ constante

Tae = 25°C = 298°K

A = 0,652m’

A = 540 cal'g

Fasp = 1 Imin (a Tans)

Fw:sp = 0,2mlmin " = 0,0002 I‘min (con agitacién de 1 rpm)
Pa = 1,15 g/l (aprox. constante)

Pw = 1000 g/l (constante)

Tsp = 37°C = 310°K

a, = -16,77 call

a, = 40000 cal‘l

a, = 9656 cal’'min

ay = -386 cal‘'min-°C

Ycorx =1 g/g

Yaicoz = 2500 cal’lg (Cooney et al., 1984)
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Yo = 2500 cal'g
) Estimado como flujo de set point adecuado para un equilibrio

Asimismo : My v h, varian en el tiempo

La ecuacion de energia no es lineal, mas se puede hacer una
linealizacion matematica mediante una aproximacion con expansion
en series de Tayvlor, para un rango pequeiio aceptable de control.

Del estado estacionario, y con las sustituciones correspondientes,

tenemos en forma linealizada:

dT = (-0,00006 &, - 0,00003) T - 0,00015 F4 - 48,73 Fu,
dt

donde :

-0,00018
s + (0,00006 [, + 0,00003)

-48,73
s + (0,00006 I, + 0,00003)

Finalmente, tenemos las 2 relaciones de entrada / salida que se

emplean para el sistema de control:




Estas 2 ecuaciones de primer orden representan los modelos
postulados para este proceso: 1 modelo para la variable controlada
HUMEDAD (masa de agua) v otro para la variable controlada
TEMPERATURA. Este es un sistema MIMO en el que pesar de su
relativa sencillez, hay valores fijados que deberan verificarse o

modificarse posteriormente.

Asi, pues, aqui hay :

- Dos variables controladas : M), T,

- Dos variables manipuladas : F,s),, Fwas,

Las variables Gp;. Gp:. Gpa ¥ Gpy son las 4 funciones de
transferencia que relacionan las 2 salidas con las 2 entradas. Un
cambio en F,4 o en Fy: afecta a ambas variables controladas. Las

2 relaciones anteriores son, pues, interdependientes.

Nota: Recordemos que G representa una funcion en el dominio de

Laplace: real — imaginario.



Haciendo un diagrama de bloques adecuado para las variables

manipuladas, tenemos la Figura 10.

El valor de My disminuye por consumo microbiano, y l, también
disminuve, debido a corrosion / incrustacion, por lo que podria
incluirse un factor de correccion que opere cada cierto tiempo (e.g.
cada mes, es decir, de modo discreto) para compensar al sistema de
control a aplicar.

Al inicio, v durante un tiempo t razonable (inicio de proceso v en
lazo de control) :

Mr = 16000g = 16Kg

F_.\(‘s) I\"'IV‘\'( S)

> Gy - >

F\\’Z(S) Tl. S)

Figura 10
PROCESO CON 2 SALIDAS CONTROLADAS Y 2 VARIABLES
MANIPULADAS
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M+ disminuye por consumo microbiano. y i, también disminuye,

debido a corrosion / incrustacion.

Al inicio, ¥ durante un tiempo t razonable (inicio de proceso ¥ en

lazo de control) :

My = 16000g = 16Kg

Al nicio:

ke = 3554435 c_11
h-m?-°C

Variacion :

® |a constante li; disminuiria 2 % cada mes por corrosion ¢
incrustacion. Esta variacion la introduce el propio operador cada
periodo. Pero para un lote (batch) de reaccion, en el cual la duracion
es de 2-4 dias, este valor se asume constante durante el tiempo de
reaccion.

@ Asmmismo, el valor de My varia :

Se ha asumido una funcion similar a las curvas de wvariacion

obtenidas en otras pruebas de SSF (con Rivzopus oligosporus).



* . . .
™ Asumido aproximado en este tipo de sustratos.

Antes de continuar con el analisis de los lazos de control,
establezcamos las funciones de transferencia de los mecanismos de

medicion y de los elementos de control final.

MECANISMO DE MEDICION (SENSOR) .-

[Los 2 instrumentos de medicion empleados aqui son :

Higrometro.-

Data técnica (Concept Control & Engineering)

tan = 0.25 min (aprox.)

Kvm =1

luego: Gm=_ 1

0,25s +1

Termocupla.-

Data técnica (Cole-Parmer 1990 Catalog)
Termocupla tipo K

Posicion: dentro de reactor

tp = 6s=0,1 min

En general, la funcion de transferencia del proceso para una
termocupla (modelo capacidad unitaria-resistencia) es de primer

orden (Kinzie, 1973).
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KI\'E =1

Luego, tenemos la funcion de transferencia para el sensor

termocupla flexible en reactor:

GMZ = I\—&L = 1
taes + 1 O,IS +1

ELEMENTO DE CONTROL FINAL .-

Estan conformados por las valvulas solenoides V1 y V2:/V3, una
resistencia y un motor de agitador de reactor. L.os elementos de
interés para calculo en los lazos de control son las valvulas

solenoides V1 ¥ V2A/V2B, y un relay para la activacion del motor.

Para estas valvulas y para el relay tenemos un mecanismo ON/OFF:

V1: G‘F]zKF]:l

V2. G‘F2=KF2=1

Formacion de lazos de control .-

Formando 2 lazos de control acoplando :

FA con 1\"1\\7

Fw;, con T
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La Figura 11 muestra los lazos cerrados de control para cl

Proceso:

NI“’SP( S) |

|
»
@

— Ger I Gpy
Gps
Gp,
_ F Y _
TSP(S) e T
Gea = Gpy jr— ==

Figura 11
PROCESO CON 2 SALIDAS CONTROLADAS Y 2 VARIABLES
MANIPULADAS EN LAZO CERRADO

Recordando las funciones del proceso:

IC’IW(S) =  GpiFas) + Ge2Fuans



Sean Ggysy vV Geas, las funciones de transferencia de los 2

controladores, para las 2 funciones de transferencia en lazo cerrado.

[.uego. los valores de las variables manipuladas en lazos de control

son

Gez ( Tspes) - GanTesy )

FV\’Z(S)

Como nuestro objetivo es controlar tanto la humedad como la

temperatura -interactuantes-, entonces el esquema del sistema consta

de 2 lazos, ambos cerrados.

Entonces, para ambos lazos cerrados:

Luego, tenemos las siguientes relaciones entrada-salida para lazo

cerrado :

Donde P representa otras funciones de transferencia:

P, = Pusy = GaGp * GaGeGyp (GpiGey — Gp:Gea)

Q
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Py = P3(S}

P = P-:l(S) == Gr*-ng + Ga1G G (G1G4 - G3G3)

Q
v
Analisis sin interaccion entre los lazos .-
Sea Gp, =Gpa =0 (sin interaccion)
Gp, =1000 = O =
S
Gp3 - "0.00015 = 0 f—
s +(0,00006 I, + 0,00003)
Mw = _ GpGey  Muwss T = GpsGez  Tep

Gp1Ger +1 GpsGe2 + 1
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Consideraciones matematicas:

Analisis de estabilidad.-

Recordemos que se analiza la estabilidad de wun sistema
independientemente de si1 €ste esta controlado o no. El criterio
general de estabilidad (mediante la localizacion de los polos -raices 0

eigenvalores- de la funcion de transferencia) es:

Si1 hay al menos un polo (raiz) con parte real positiva, entonces ¢l

sistema es INESTABLE.

Por tanto, los valores de p v s deben ser negativos.

No se ha hecho una apertura del lazo de control para la curva de
reaccion de proceso (PRC) de Cohen-Coon para la respuesta
dinamica sin control. Este analisis de sintonizacion se podria hacer
posteriormente, una vez cormiendo el proceso y con un control

aceptable, para mejorar aun mas la respuesta.

Obtencion de valores de parametros adecuados para control

proporcional-integral-derivativo (PID).-

Aplicando control proporcional (P) : Gar =

Esto es, ajustando un control P dentro del lazo de control

adaptativo.
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K¢ = constante = GANANCIA DEL CONTROLADOR
Nota : En este analisis se dara valores de K¢; , t;, con unidades

de minutos.

Sintonizacion de cada lazo por separado .-

Lazos no interactuantes: control P

De los denominadores de las ecuaciones dadas mas arriba para My v
T no interactuantes, se establece las siguientes ecuaciones

caracteristicas :

GceiGpr +1=0
GCsz.; +1=0

Calculo de ganancia mas adecuada :

De estas ecuaciones:
Lazo 1 cerrado / lazo 2 abierto:

Ko (0,029 + 1 =0 - s = 0,029 K¢,
{ }

\ s

NOTA :

En el desarrollo de estas ecuaciones ¥ las siguientes, se establecera
datos numéricos, sobre todo para la etapa inicial, de modo que
podamos tener graficas de curvas de respuesta del sistema de control
(controladores) frente a cambios unitarios, tanto en la humedad

como en la temperatura del volumen de control.

Luego, vemos que s > 0, siempre.
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Por lo tanto, cuando el lazo 2 esta abierto, el lazo 1 es
INESTABLE siempre, en cualquier ectapa del proceso, para
cualquier ganancia K;. El lazo 1 no puede ser controlado si no se

ejerce accion sobre la perturbacion en el bloque 1.

Lazo 1 abierto / lazo 2 cerrado :

Kea |  -48.73 1 +1=0 ,
L s+ (0,00006 kL, + 0,00003) |

s s = 48,73 Ke; - (0,00006 i, + 0,00003)

luego, lazo 2 es estable si :

Ke; = 0.00006 Ty, + 0.00003
48.73

Y donde, para t = [to, t;] (lapso inicial de tiempo):

si Ke < 0,0008 grmin-°C

en cualquier caso, lazo 2 es estable.

Recordemos que los wvalores limites (rangos) obtenidos en
sintonizacion por separado no garantizan estabilidad para el sistema
total de control, en el que, de hecho en nuestro caso, ambos lazos
deben mantenerse cerrados. Por ello, se debe hacer otra

sintonizacion con los 2 lazos en interaccion mutua.
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Sintonizacion con ambos lazos cerrados .-

Lazos interactuantes (controlador P) :
Ecuacidén caracteristica :

I.a estabilidad de las salidas de lazo cerrado de 2 lazos interactuantes

se determuna por las raices de la ecuacion :

Recordemos que si hay por lo menos una raiz positiva en esta

ecuacion, entonces los 2 lazos interactuantes son inestables.
Porlotanto: s debeser < 0 siempre.

De aqui :

(0,029 Ky +1% [ -48.73 K¢, o+ 1 -
s /s +(0,00006 h, + 0,00003) )
1000 [ -0,00015 VY KgKe: = 0

s s+ (0,00006 h, + 0,00003)

Smmplificando y ordenando :

s + (0,00006 h, + 0,00003 - 0,029 K, - 48,73 K¢z ) s + (1,56 K¢,
Ke:— 0,0000017 hy, Ko — 0,0000009 Key) = O



Para esta ecuacion de segundo grado se puede aplicar el criterio de
estabilidad de Routh-Hurwitz.

Si se cumple por lo menos una de las siguientes desigualdades:

0,00006 T, + 0,00003 - 0,029 K¢ - 48,73 Kz = 0.

1,56 K¢ci Ke;— 0,0000017 by Key — 0,0000009 Ky = O

entonces €l comportamiento es INESTABLE.

Enla ETAPA INICIAL, los valores numéricos para que el sistema

sea estable serian (resolviendo las inecuaciones) :

Ka <= 0,002k, + 0,001 — 1680,3 Kc:;
Ke: == 0,0000011 kg + 0,0000006

La ganancia indica el grado de sensibilidad. Por lo tanto, se escoge

una ganancia alta :

(enmin) Sea: K¢ = 0,8333 min’

Ke: = 0,8333 g/min-°C ) >

O bien Kesi = 1 min

Control PID: es mas adecuado para control de temperatura.



Ahora, bien, calculando valores para la constante derivativa (ty)

para control PID :

Gor = Ko (1 + 1+ tps)

\ tns ,)
GC;‘ - KCZ (/ 1+ 1 + tpzs ‘.\
\ tes /‘

Entonces, aplicando los criterios anteriores, se obtiene valores de

tp que permiten estabilidad al sistema :

to1 = 0,82 h
tp; = 0,76 h

Luego, se puede fijar un valor adecuado de tp, no muy elevado:

to; = 1 h
tp: = 1 h
Nota:
dimension unidades
t h
Ka 1’h
Kes g/h-°C

Diseno de lazos de control no interactuantes.-
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El arreglo de ganancia relativa indica como deben acoplarse las
entradas con las salidas para formar lazos de control con la menor

cantidad de interaccion.

Para mantener My, constante : ]\jIw = 0
F\ = R = 1 I?Wl‘.
HA; - HA,
Introduciendo al elemento dinamico : D; = -G, ;
G

donde D, = Fj,
Fw:

y donde el valor de Fyw, es la entrada, la cual da como salida la
magnitud en la que debe vanar F, para cancelar el efecto de Fw,

sobre ].\"I\\r .

D, : Desacoplador. Cancela cualquier efecto que el lazo 2 pueda
tener sobre el lazo 1, mas NO viceversa.

La razon de tratar de desacoplar a este sistema es la precision que
deseamos lograr en el control de humedad v de temperatura, pues, el
sistema microbiologico presente es muy sensible a cualquier ligero

cambio en estos parametros.

Para eliminar interaccion del lazo 1 sobre el lazo 2 se sigue el

mismo procedimiento anterior :

T =0
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F w2

D: = -G,
Gy

Y asi, obtenemos los diagramas de bloques con desacoplamiento

(ver Figura 12 v Figura 13).

Se comprueba que

Mws) = Muwsps)

rl.“, _

La Figura 12 representa el lazo desacoplado final para la

temperatura. I.a Figura 13 representa lo mismo para la humedad.
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FIGURA 12

LAZO CERRADO DE RESPUESTA DINAMICA DE CONTROL DE TEMPERATURA: DESACOPLADO

== | |
' m— S PID Gp1 -Gp21Gp3I i
ariacion en s+
sPdemw | UM geq | Mw(s)
(SERVO) Gpeq1
1
<
0.25s+H1
Gm1
Gc = 9(1+1/18s + 0,033 Mw = masa de agua
Kc=9 El elemento de activacion final tiene una
ti=18 inversa con respecto al Gpeq (valvula
tD = 0,033 con ganancia constante = 1)

(A)
Sistema de control: lazo cerrado feedback con desacoplamiento
Entrada / salida de masa de agua (humedad en

Li— PID Cp4-Gp2Gp3/gpl /5

Variacion en " s+1
SPdeT Gc2 Gf2 T(s)
(SERVO) Gpeq2
L <4
0.1s+1
Gm2
Gc = 9(1+1/18s + 0,033 T = temperatura
Kc=9 El elemento de activacion final tiene una
ti=18 inversa con respecto al Gpeq (valvula
tD=0,34 con ganancia constante = 1)
FIGURA 13

Fermentacion en sustrato semisolido: LMB
Sistema de control: lazo cerrado feedback con desacoplamiento total: diagrama de bloques
entrada / salida para humedad



Asi, pues, en estas ecuaciones se nota un desacoplamiento total de
los 2 lazos: la vamnable controlada por cada lazo depende de su

propio set point.

Al conocer las funciones de transferencia para los controladores,
se puede conocer también la funcion general para un cambio unitario
en el SET POINT (valor fijo deseado) de humedad o de
temperatura. Graficas simuladas de la respuesta de control se
muestran mas adelante. En estas respuestas se trata de establecer un
compromiso entre el tiempo que tarda la variable en retomar su set
point (referido como tiempo de respuesta, con un offsct de £5%0), la
sensibilidad (cantidad de oscilaciones) ¥ la amplitud de oscilacion.

Se ve asi que el control de humedad no presenta mayores
problemas, no siendo asi con el de temperatura. En este ultimo, se
puede, sin embargo, fijar una alta ganancia sin afectar la estabilidad
del sistema.

Eﬁ general, siempre habra una cierta interaccion, pues, ¢l
sistema no se conoce en forma exacta. De hecho, los
microorganismos tienen un complejo sistema que no e€s enteramente
predecible. Con todo, en lineas generales, si se da el medio optimo
en el biosistema, puede afirmarse que con el mecanismo de control
desacoplado se puede lograr una estabilidad aceptable.

Luego, con los valores ya fijados mas arriba, la funcion de

transferencia en el controlador (digital) es, al inicio :
CONTROLADOR .-

Gey = 507 1+1 +5s)
l\ 6S ,)



Ge; = 5001 1 +1+s)
| )

\ S J

Funcion objetivo : Ajuste optimo de los parametros del controlador

(sintonizacion adaptiva optima).

Para SSF: Optimizar el proceso para lograr maxima productividad,

minimo costo de proceso v uso minimo de materia prima.

CONTROL DEL PROCESO DE FERMENTACION EN
SUSTRATO SOLIDO (SSF).-

Objetivo.-
Maostrar la relacion entre las varnables o los parametros de control
inherentes a una fermentacion SSF, asi como la estructura de un

programa simple de control semiautomatico para este proceso.

Esquema.-

Se trata de establecer los bloques o estructuras de control que,
mediante un sistema automatizado en una estacion de trabajo, logre
el mantenimiento de condiciones adecuadas y constantes en el
proceso de bioreaccion o fermentacion en sustrato solido. Para ello

se requiere un programa de control adecuado.

Mencionemos en principio algunas condiciones o consideraciones

previas:



El reactor y las lineas de proceso tienen mecanismos de

accionamiento y control va instalados (salidas digitales / DO).

Estos se describen mas adelante.

- Se fjjan algunos puntos de toma de muestra (entrada de datos
mediante instrumentos de control).

- Se fija una entrada inicial a la estacion de trabajo (engineering

workstation) a partir de un transmisor de flujo ya instalado en el

sistema.

Algunos datos sobre la unidad terminal remota (RTU -interface

analogico/digital) :

Modelo Hewlett-Packard : HP 48060 Measurement and Control
Unit.

Esta es una umidad terminal remota (RTU) de relativa flexibihidad
para el cientifico. Se opera con un control digital directo (DDC), ¥

algo de programacion, lo que la asemeja a un PLC también.

No. de entradas analogicas disponibles: 4

No. * “ digitales “ : 8
No. * ¢ pulsantes “ : 3
No. “ salidas analogicas “ : 0
No *« digitales ¢ - |

Total: 19 CANALES de IO disponibles.



De estos canales de 'O, no todos son independientes. En algunos
casos un canal contiene una direccion que puede ser tomada como I
o bien como O, por lo que se debe decidir por solo 1 de ellos.

En nuestro caso particular, las salidas digitales (DQO) tienen
preponderancia sobre las entradas digitales (DI), no empleando
ninguna de estas ultimas, pues, no se emplean instrumentos de

medicion digital.

1) Medicién de datos de entrada (input).-

Mediante instrumentos de control se realiza la toma de datos cada

cierto tiempo en 5 puntos de la linea de proceso.

Numero de inputs: 5 4 inputs analogicos

1 input pulsante

El numero de inputs se ha fijado en consideracion a la capacidad

que ofrece la interface de trabajo.

ENTRADAS ANALOGICAS (ANALOG INPUTYS)

3 , MBOL SENSOR.
0] Temperatura de aire T1 Termocupla K

1 Temperatura (superior) T2 Termocupla K

2 Temperatura (inferior) T3 Termocupla K

3 Humedad relativa de sustrato H1 Higrédmetro




El humidificador en la linea cumple ademas la funcion de
autoclave. La funcion de autoclave la realiza en la etapa imicial de

esterilizacion, previa al proceso de reacion.

2) Activacion de valores de salida (output).-

SALIDAS DIGITALES (DIGITAL OUTPUTYS)

T T T L T T
6] Flijo de aire seco Valvula solenoide ‘ VA1
1 Flujo de agua por aspersion Valvulas solenoides V2 /V3
2 Agitacién a medio Motor de eje M
£l Temperatura de aire humedo | Resistencia electrica _ R1

Programa de control.-

Se hizo un programa de control sencillo, con los bloques 0

secciones fundamentales necesarios para este tipo de operaciones :

- Inicializacion / Fijacion de vanables.
- Ciclo o lazo de fijacion y control de tiempo (reloj).
- Ciclo de control principal.

- Sector de subrutinas de control (subprogramas).

Calibracion de higrometro: se puede calibrar con soluciones

saturadas de K,SO, v CaSO, (Ryoo, 1990).
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Consideraciones :

= Para un control adecuado del sistema conviene tener un
mecanismo de adaptacion de los valores experimentales con los
de los reales (on-line). Se deja de lado por ahora una
comparacion numeérica de estos valores por faltar datos de
medicion.

- Para un control adecuado de temperatura, v en la transferencia
de calor, donde el tiempo es factor esencial, es conveniente un
sistema de control proporcional-integral-derivativo (PID), debido
a que permite fyjjar ganancias (K¢) altas para obtener respuesta
rapida frente a variaciones sin detrimento de la estabilidad del
sistema. Para el control de humedad se ha optado también por
un lazo PID (pues, se trata de mantener una concentracion
determinada de agua).

- Como ya se vio en calculos anteriores, se ha fijado lazos de
control PID para humedad y temperatura dentro del esquema
general de control adaptativo. Los valores de estabilizacion
simulados para el control de ambos factores (graficas de
simulacion) muestran que este lazo de control es el mas
conveniente, permitiendo gran flexibilidad sin perjudicar la

estabilidad del sistema.

Adquisicion de data: los microprocesadores de la interface de
conversion A/D y D/A envian la salida (output) de modo digital. El
volumen de control inchuye vilvulas solenoides para control, lo que
no es lo mas adecuado a mediana o gran escala, mas puede ser
aplicado con relativa eficiencia en la escala semipiloto con la que

hemos laborado.
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- El controlador almacena valores de entrada‘lectura -tanto on line
como de simulacion- en memoria de base de datos (database). A
ellos se accesa y ellos se fijan en programas de control (BASIC)

mediante instrucciones de direccionamiento, como por ejemplo:

GETDB(129,0,0,2,0) Lectura de valores en este punto.
PUTDB 128,0,0,1,0,40 Fijacion de valores en un punto.

Pruebas de fermentacion SSF .-

Patron de medicion de sustrato :

Peso de pajillaseca = 2 g

Volumen de sales de Reese/Mandels = 1,2 ml
(de modo que haya una concentracion de 60 ml/100 g pajilla)

Volumen de medio de inoculo (MI) = (aprox.) 4 ml

(generalmente, hay una concentracion de 0,01 g micelio seco/ml MI
luego de 3-5 dias de crecimiento. LLa dosis adecuada en la mezcla es
2 g micelio seco/100 g pajilla; luego, para 2 g pajilla se requiere 0,04

g micelio seco).

Peso de harina de soya = 1,654 g
(concentracion de harina de soya = 0,827 g/g pajilla. Relacion C:N =

10).
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A mayor escala (reactor de 201) :

Se conoce :  Yox = 2500 calig biomasa

MoX, : La cantidad de biomasa inicial debe ser tal que haya:
Xo = _2 g micelio (seco) = 0,02 g microorganismos
100 g pajilla seca g materia seca

Tomando la concentracion promedio : 0,01 g micelio seco
1 ml medio de indculo

Y tomando una densidad promedio para el medio de indculo (MI):

s 3
dyg =1 g/lcm™

entonces, para : Mg = 3000 g pajilla seca (inicial)

debe haber (MX), = 60 g micelio (seco) .

Esto significa Vo = 6000 ml (medio de indculo)

luego, Mg = 6000 g

(masa de suspension liquida, de densidad 1 g/cc)

Entonces,

M agua a afiadir para lograr 70% humedad = 1000 g =11

(siempre para una masa total inicial de 10 Kg = 10000 g)
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Valores y coeficientes necesarios .-

Algunos se dan de forma temporal (simulados), asumiendo un
valor acorde a datos de otros sistemas similares, a condiciones
similares, o bien en funcion a ecuaciones de estado. Asi, p. ejm., la
humedad se calcula en funcion de la ecuacion de Antoine (la
medicion exacta on-line la da naturalmente el sensor, y es este valor

el que se toma en el calculo real de control).

Presion de vapor de agua :

Ec. Antoine : InPy = A -

7|
+ [
®

donde Py (mm Hg)
T (°K)

Paraelagua: A = 18,8036

B = 3816,44
C =-46,13

Asuncion : T en reactor = 37 °C (constante)
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Tomando T, =T = 33°C
T4 = Tour = 35-37 °C

® Para remover el exceso de calor metabolico, se puede usar aire a
3-4 °C menos que la temperatura Tgp de fermentacion (37 °C), para
transferencia por conveccion.

B Ademas, se asume que a la salida, T aumenta 3-4°C.

B HA, corresponderia aprox. a la humedad de aire saturado a la

temperatura de salida.

HR = Py HA = 18 HR
676,2 - Py 2
Tour= 37 °C Py = 54,75
HR = 8,81 %%
HA = 0,055
T =33°C Py = 31,38
HR = 4,87 %
HA = 0,030
Luego : HA, = 0,030 g agua‘g aire seco

HA; = 0,055



72

Caida de presion en el reactor.-

Hay una caida de presion a lo largo del lecho del reactor, la cual es
funcién de la velocidad lineal del aire en él.

Sea ¢ = porosidad del lecho

e = volumen de hueco/volumen total

De calculos (ensayo) con pajilla de cafia de azucar, con diametro

de particula Dp = [0,5-2] mm. y humedad de 70 %o, se obtiene:
€ = 0,7 (aprox.)

La porosidad es variable en el tiempo:

€= g -(MX) €™
\'rT dMX

pavx = 0,001 gfem®

Calor especifico :  Cpaguay = Cpv = 0,45 calig-°C
Crare = 0,24 cal/g-°C

En reactor :
Sea C, = calor especifico de MASA TOTAL en reactor

El material de fermentacion en reactor es una combinacion de

biomaterial y agua (biomaterial = biomasa seca + pajilla seca).

Asuncion : Cp biomasa » Cy, pajilla seca de caiia de azicar
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Cp pamramiomasa = 0,4 calig-°C

Entonces : Cp = Cpprom = Cj pamrasiomasa + XCp agua

1 +x

donde x = contenido de agua = g agua/g materia seca

Notamos que x puede ser vanable, por lo que C, puede también
ser variable. Pero, como lo que se trata es precisamente de mantener
la humedad constante, se asume que C, no varia apreciablemente
(asi, p. ¢ym., para una humedad de 75 %, C, = 0,85). De haber una
variacion instantanea de humedad, ésta seria corregida también
inmediatamente. Luego, como la variacion de temperatura es

relativamente pequeiia, se considera Cp, constante.

Tomando un 70 %o aprox. de humedad absoluta en ¢l solido,

entonces €sto equivale a x = 2,333.

Luego: C, = 0,82 cal’g-°C (sujeto a variacion, aunque

despreciable, en el control)

Entalpia.-

Por unidad de masa :

Hy; = Cov T = 140,85 cal'g (T en °K)
Hva = Cuv Tour = 136,35

HAI = CpA TIN = 75.12
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Has = CpA Tour = 72,

N
[a—
o

Masa y volumen de control en reactor.-

D=34cm
L =40 cm
Sustrato : h» 2/3 L .luego h=25cm

dsustrato » 0.414 g/ml  (humedad = 70%0)

Volumen de sustrato : Vsustrato =T © h = 22,71

Entonces : Wg = 9.4 Kg
Si h = 30 cm, entonces Ws = 11,3 Kg.

Luego, se acuerda un peso : Ws =My = 10Kg
Humedad = 70 %

Por lo tanto, : WsowLmo = peso de sdlido = 3 Kg
Wacgua = pesodeagua = 7Kg
Mt = 10Kg
En linea (2), asumiendo agua (1) saturada v a 100 °C, entonces

Hw, = 40cal’'g (de tablas termodinamicas)
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Coeficiente de transferencia calorifica total y calor perdido por
la superficie del reactor.-
El coeficiente de transferencia calorifica (h,) se puede obtener a

partir de la conductividad témmica en la superficie del reactor:

1}

Acero iﬁox. 304 ‘12440‘ l
Bronce 22350

Lana de vidrio (chaqueta aislante) 44,7

Plastico acrilico 167,2
Asunciones :

® Distribucion homogénea de temperatura en el sustrato solido
(realmente, la distribucion de temperatura en SSF llega a ser algo
heterogénea, lo que se compensaria con la eficiencia de la agitacion).

® Resistencia de las peliculas interna y externa despreciables.

Por lo tanto : T, = T,
hI ~ 0
T5 ~ To
ho =~ 0
Valores:

rn = 17cm

r = 17,04 cm
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3 = 17,675 cm

ry, = 17,875 cm

s = 17,925 cm

L = 40

Ka = - (no es necesario conocer este valor, pues, se asume

resistencia de pelicula intema despreciable).

ks
ke
kp
Ke

= 8,35
= 15
= 0,03
= 15

Entonces, con las asunciones anteriores :

Q = T, -To
In(r;r;) + In(ry/ry) + In(ryrs) + In(rsiry)
2pksL 2pkeLL 2pkpL 2pkel
Tomando To = To PROM — 25 °C
T; equivale a la temperatura promedio del sustrato
entonces T; = 37 °C (temp. de SET POINT, el cual DEBE

mantenerse constante)
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Pero T; en realidad oscila alrededor de este valor, por lo que

se indica como variable.

Se sabe que :
Q = UA(T;- To)
donde U = hy
ht v A pueden tomarse con respecto a las superficie interna o

externa (es indistinto). En este caso, se ha tomado la superficie

exterma como referencia.

A; = 9079cm’

Entonces, con los valores numéricos anteriores, obtenemos

Q: = 9895,52 (T - 25) calh

(calor perdido por la superficie lateral del reactor)

U A; = 9895,52 cal/’h-°K.

Seccion superior:

r=17,925 cm
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Se puede considerar las secciones superior € inferior como

superficies planas circulares.

En la superficie superior:

Plastico piroxilina € = 1 mm k =111,614 cal/h-m-°C

Bronce € = 4 mm k = 223227

Area : A=nr =0,101 m*

Entonces : = T,-25
1 0,001 + 0,004
0,101 111,614 223227

= 11045,484 (T - 25) cal’h

U,A; = 11045,484 cal’h-°K

Seccion inferior : Analogamente al caso de la seccion superior:

Capas :
Bronce €=2 mm k = 22322,7 cal’/h-m-°K
Lana de fieltro €=2 mm 44,645

e = 0,5 mm 22322,7
A; = A; = 0,101 m’
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Qs =
1 _0.002 + 0,002 + 0.0005
0,101 22322,7 44,645 22322,7
= 2247,66 ('T; - 25) cal’h
Luego : U3A3 = 2247,66 cal’/h-°K
Entonces : QroraL = 23188,66 (T; - 25) cal’h

Ademas, asumiendo que :

= 35544_35 cal/lh-m*-°K

= 23188,66 cal’h-°K
386,478 cal/'min-°C

LINEA (CURVA) DE MEDICION DE TEMPERATURA vs
FUERZA ELECTROMOTRIZ.-

Termocupla tipo K

Chromel-P y Alumel

(Ni-10Cr y Ni-3Mn-2Al-1Si)

Las termocuplas de tipo Chromel-Alumel no siempre pueden ser
calibradas y usadas con tanta precision y repetibilidad como otras

termocuplas, aun cuando son a menudo claramente superiores en
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otros aspectos, cuando los errores ligeramente mayores son

aceptables (Roeser & Wensel, 1941).

Centramos el analisis de la termocupla en su comportamiento para
el rango de trabajo en cuestion. Como se menciono, se trata de
realizar una bioreaccion a unos 37 °C, por lo que

Se toma : Rango = [20-60]°C = [68-140]°F

Sabemos que la relacion entre emf (6 V, fuerza electromotriz) v
temperatura (T) en una termocupla esta dada por las ecuaciones

generales :

emf=V=a+bT +cT*, 0

emf=V =aT + bT? +cT?

El empleo de una u otra ecuacion depende del tipo de termocupla.
Asi, p. €j)., la termocupla tipo T cumple una ecuacion de tipo
cuadratica. Asi, pues, introducimos este conocimiento heuristico en
nuestra base de data.

Para una termocupla tipo K, tenemos (Nachtigal, 1990):

Output promedio = 2,20 mV / 100 °F
Temperatura maxima = 1260 °C
Atmosfera permisible: oxidante

Precision general: 4 F° (0,75 %)

Con todo, se ha reportado (Roeser & Wensel, 1941) que no ha
habido éxito en cuadrar estas ecuaciones a la curva de calibracion en

el intervalo [0 - 300] °C para la termocupla tipo K.
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Por ello, se tomd un rango de temperatura mas pequeno y aceptable
en el proceso de fermentacion SSF, con el cual se pueda asumir una
relacion lineal:
emf=V=a+bT

Para el rango mencionado de [20 - 60] °C, se comprueba que :
a = -0,753014
b = 0,022753
r = 0,999993

Luego, se cumple con gran aproximacion la ecuacion lineal sgte. :

emf=V =-0,753014 + 0,022753 T

(cambiar limite superior de 60 a 130 °C, para incluir el proceso

de esterilizacion)

De este modo :

T = 24,416349 emf + 0,608067 (T en °C)
T = 43,949428 emf + 33,094521 (T en °F)

Entonces, se establece la funcion lineal anterior. El error absoluto

maximo en grados Celsius es menor que 0,1 °C.



Apéndice F .- Alternativas de solucion

Mejoramiento: inmovilizacion de ce¢lulas microbianas. Como
proyecto de investigacion posternior s¢ ha estado haciendo pruebas
con inmovilizacion de las cepas de Trichoderma reesei UC4 en malla
de polietileno, esto en cultivo liquido. Ya se ha reportado resultados
(Sachse et al., 1990) de pruebas de este tipo en malla de acero
mmoxidable en un reactor de disco rotatorio, para una rentable
produccion de celulasa. [La produccion de enzima fue mantenida por
3 ciclos sucesivos de lotes (ca. 30 dias), v la actividad de la enzima
fue mayor que la producida en un reactor tanque agitado, pues, ¢l
bajo esfuerzo cortante no dandé a la enzima (Sachse er al. 1990).
Habra asi un menor costo por las operaciones y procesos de
purificacion (downstream).

La celulasa es una proteina enzima hidrolitica que podria ser
rentablemente producida por un sistema de microorganismos
inmovilizados. Ha habido una gran investigacion en este proceso.

La produccion de celulasa fue investigada en un sistema de cultivo en
lote repetido empleando mutantes inmovilizados de Irichoderma

reeseil.

H .- Conceptos complementarios. Planteamiento de la solucion
Lapso adecuado de apertura de valvula de agua (solenoide) para
cuando la humedad decrezca. Para la escala relativamente
pequeiia de trabajo, puede resultar la valvula solenoide instalada
todavia mas rentable que una valvula de control

(electropneumatica).
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Una valvula de control daria con todo siempre un control mas

adecuado, asegurando una estabilidad en el control. -

Control de desarrollo de las etapas de trabajo

Pruebas de determinacion de  poblacion microbiana
(Trichoderma reesei) en medio solido: resultados no
concluyentes a escala de laboratorio (tubos de fermentacion).
Solucion: probar directamente a escala semipiloto en el
bioreactor de 60 1, teniendo el esquema de control establecido v
operativo.

Automatizacion: calibracion correcta de higrometro y colocacion
de un adecuado elemento de ackvacion final.

Flujo optimo para purificacion final de productos: downstream

processing.

J .- Determinacion de la performance

Se ha establecido un mecanismo util de control para un sistema

MIMO, con poco retraso en el tiempo de respuesta. Esto es una

parte del costo involucrado en el proceso total.

K .- Evaluacion economica final

Para ¢llo, se considera lo mencionado en F. Como se menciono en

las alternativas de solucion, estando comprobada la eficiencia de la

cepa de Trichoderma obtenida en el LMB, con materia prima libre,

un consumo bajo de energia (mantencion de temperatura a 37 °C,

agitacion intermitente). Queda por afinar el sistema de control,

analizando su estabilidad en las pruebas en el bioreactor.

Por lo tanto, contando con una adecuada eficiencia de produccion

de biomasa y de enzima a un bajo costo, quedara por seguir

-
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analizando los pasos siguientes de purificacion de producto

(downstream processing).

L .- Conclusiones y resultados finales

La participacion conjunta de la biologia, la ingenieria quimica /
bioquimica con la ingenieria electronica se comprueba vital en el
campo de la biotecnologia. Ello hace obtener optimos resultados en
corto tiempo.

El SSC es una forma rentable de producir nuevas sustancias con el
empleo de la biotecnologia en paises en desarrollo.

La automatizacion de sistemas en biotecnologia se orienta hacia el
empleo de sistemas inteligentes, dada la complejidad de los
mecnismos bioquimicos. Controles adicionales con logica difusa

avudaran a mejorar eventualmente la estabilidad en el sistema.



II .- SINTESIS QUIMICA SA

Generalidades / descripcion del sistema / trabajo técnico y de

ingenieria realizado .-

En pnincipio, nos siutamos en la clasificacion de los productos
manufacturados en SINTESIS QUIMICA SA: metabolitos
secundarios (antibiotica).

Entre los productos microbianos tenemos los metabolitos.

Los metabolitos son compuestos producidos por microorganismos

en el proceso de metabolismo, mediante el cual los elementos vitales

(organogenos y biogenésicos) son movilizados desde los nutrientes

hacia la célula.

Los metabolitos pueden ser:
® Primarios. Necesarios para el desarrollo del orgamsmo.

Alcoholes, acidos organicos, aminoacidos, vitaminas.

B Secundarios. Compuestos secundarios producidos por algunos
microorganismos. Son productos laterales, mas no indispensables
para la wvida del microorganismo. Antibioticos, exotoxinas.
SINTESIS QUIMICA SA produce metabolitos secundarios
aplicados en la terapéutica.

Los metabolitos secundarios pueden explicarse en el mundo de los
microorganismos como productos de desecho, subproductos de un
metabolismo imperfecto. Asi, pues, ellos representan ‘apéndices
bioquimicos’ que han perdido una importante funcion en una
temprana etapa de la evolucion. Son productos de mecanismos de
detoxificacion y que actualmente no tienen un uso particular para el
microorganismo generador. Un antibiotico a bajas concentraciones

inhibe el crecimiento.



Desde una perspectiva comercial v clinica. los antibioticos
constiruyen la clase mas importante de farmacos que se obtiene de
los microorganismos.

Actualmente, la mavoria de antibioticos producidos en el mundo
son compuestos B-lactamicos, principalmente penicilinas ¥
cefalosporinas, las cuales son obtenidas en su mayor parte de
cultivos de hongos (60-65%0). El porcentaje restante de antibioticos
(30-40%0) proviene mavormente de bactenas.

Actualmente se aplica unos 150 antibioticos en el mundo.

Sintesis Quimica SA produce compuestos del grupo de los
metabolitos secundarios, compuestos antibioticos, y particularmente
B-lactamatos. El anillo B-lactamico esta compuesto por 3 atomos de
carbono v 1 de nitrogeno. Los B-lactamatos son probablemente los
menos toxicos de todos los grupos principales de antibioticos. A
pesar de que todavia no se ha esclarecido totalmente los mecanismos
por los cuales los antibioticos B-lactamicos e€jercen su accion
destructora sobre las bacterias. parece bastante claro que
interrumpen la formacion de la pared celular. De manera especifica,
obstruyen la sintesis y ensamblaje de peptidoglucano, principal
constituyente de la pared; actuan uniéndose al menos a 3 enzimas —
transpeptidasa, carboxipeptidasa y endopeptinasa-, que catalizanla
polimerizacion ¢ insercion del peptidoglucano en la pared. La
interrupcion de este ultimo proceso trae consigo la disolucion v
muerte de la célula. A la ubicuidad del peptidoglucano en la pared
celular y a su ausencia en organismos superiores se debe la alta
toxicidad selectiva de los antibioticos B-lactamicos (Aharonowitz &

Cohen, 1981).
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Técnicas de produccion en biotecnologia en medio liquido:

En medio liquido, una bioreaccion puede ser operada por:

B Microorganismos inmersos en el bioreactor.

B Microorganismos inmowilizados en esferillas de gel 6 en
superficies de gel 6 de algun material organico adsorbente.

B ]a enzima de los microorganismos (el compuesto activo,
responsable de la foracion de los metabolitos) inmovilizada,

como en el caso anterior.

En SINTESIS QUIMICA SA se emplea esta ultima técnica, con

enzima inmovilizada en esferillas de gel de poliacrilamida.

La penicilina es materia prima en el proceso. Esta se emplea como
una sal de potasio, solido en polvo. La penicilina de tipo sal alcalina,
como la que es empleada en este caso, y la de tipo alcalina-térrea es
soluble en agua, mas casi insoluble en compuestos organicos. Esta
propiedad es aprovechada para la ionizacion de la penicilina G 60 V
en agua, a un pH regulado de 8,0: medio basico. A este valor de pH
se logra una buena disolucion e ionizacién de la penicilina. Sin
embargo, un pH mas elevado romperia el anillo pentagonal de la
molécula en la union del atomo de azufre.

La reaccion de conversion a 6-APA se producee T =28 °C, P = 1
atm (presion atmosférica), v a un pH de 8,0 en un reactor de 3000 1
(que sera en lo sucesivo etiquetado como R;), agitado mediante 2
juegos de paletas de agitador de tipo Intermig (ver Figura 13), un
tipo de agitador que produce bajo vortex y de alta eficiencia,
adecuado para la suspension de solidos en el sistema al convertir
gran parte de la energia mecanica en flujo vertical (MacNeil &

Harvey, 1993; Fasano et al., 1994; Corpstein et al., 1994). El
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catalizador de la reaccion es la enzima penicilinacilasa 6 la enama
penicilinamidasa, las cuales estan libres de otras enzimas que
puedan producir reacciones secundarias indeseables, como por
ejemplo la lactamasa, la que rompe el anillo B-lactamico, lo cual no
es deseado. La enzima esta inmovilizada en gel de poliacrilamida, en
esferas pequeiias de mas 6 menos 1 mm de diametro.

La enzima PGA ha sido previamente obtenida desde cepas
recombinantes adecuadas del microorganismo Escherichia coli. Para
la produccion de proteinas farmacéuticas mediante técnicas de
rDNA, las cepas de E. coli son las mas ampliamente usadas debido a
que sus propiedades genéticas son bien conocidas.

Se trabaja con 2 tipos de penicilina, que tienen una ligera
diferencia entre si.

La estructura quimica y la funcion de las penicilinas y las
cefalosporinas (estas ultimas también eran producidas anteriormente)
se basan en el anillo B-lactamico de 4 miembros (ver las figuras mas
abajo). De ahi que las drogas se llamen antibioticos B-lactamicos. El
anillo de este principio activo es esencial para la mision de estos
compuestos: detener el levantamiento de la pared celular de la
bacteria. Si se afiaden grupos laterales al anillo, aumentara la
potencia del antibiotico y se llevaran a cabo asi sus propiedades
farmacolégicas. En el caso de las penicilinas, varia s6lo un grupo
lateral. En el proceso de produccion comercial, la penicilina G sirve
de estructura central parra la adicion de nuevas cadenas laterales,
una vez eliminado el grupo bencilo.

La ampicilina se muestra eficaz contra las bacterias gram
negativas, lo que hace que su demanda sea alta en el mercado de
productos medicinales.

La Figura 15 nos muestra la estructura molecular de la penicilina

potasica empleada.
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En la Figura 14 podemos ver un ¢jemplo del progreso en la
capacidad reactiva de un compuesto proveniente de cepas
modificadas de un parental inicial, asi como en los altimos aiios de

ADN recombinante (principalmente en Escherichia coli):

La reaccion enzimatica, asi como la ya casi no empleada reaccion

quimica, son mostradas en la Figura 15.

Como podemos ver, la penicilina V posee un radical adicional -O-
en su molécula. La penicilina G es mas usada que la V para la
produccion de penicilinas (derrvados penicilanicos) de semisintesis
en SQSA, ¥ en general, en todo el mundo. Ello es debido a que es la
penicilina mas estable ¥ comercialmente rentable (bajo costo de
produccion): un 80%o de la penicilina producida en el mundo es del
tipo G. Mas de un 40% de esta penicilina es empleada para la
produccion de derivados penicilanicos semisintéticos, cerca del
40%p lo es para aplicacion directa en medicina humana, y un 10% lo

es en medicina veterinana (Queener & Swartz, 1979).

Esta anterior diferencia no influye en el proceso de produccion del
6-APA. La diferencia entre el empleo de la penicilina V o de la G se
presenta en el subproducto formado: Fenilacetato o bien

fenoxiacetato. Estos subproductos deben ser recuperados es, para
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Figura 14
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(reciclados), pues, pueden ser reutilizados en la produccion de la
misma penicilina G 6 V (se afiade acido fenil 6 fenoxiacético al
reactor en el proceso de fabricacion de penicilina como inductor
para elevar su porcentaje de rendimiento), v también se puede
emplear sobre otros B-lactamatos como el acido 7-
aminocefalosporanico para producir cefalosporina N.

Ademas, el reciclaje forma parte del compromiso de la empresa
para cumplir con las normas ambientales, evitando la contaminacion
de las aguas mediante el tratamiento de los efluentes y corrientes de

residuos.

Produccion de antibioticos .-

La ingenieria 0 tecnologia genética interactua con la biotecnologia,
y una de estas aplicaciones de interaccion es la mejora o el
reemplazo de procesos biotecnologicos clasicos.

Una de las primeras aplicaciones de la tecnologia genética en el
area de la biotecnologia fue el desarrollo de cepas de Escherichia
coli recombinante como superproductores de penicilinacilasa
(Mayer et al., 1979). La penicilina tipo G y la tipo V, producidas a
bajo costo, son muy sensibles a la degradacion por B-lactamasas
bacterianas, por lo que necesitan altas concentraciones de suero, lo
que conduce a la formacion de complejos con proteinas de la sangre
y a alergia a la penicilina.

Con todo, un problema de contaminacion sigue siendo el flujo de
una alta concentracion de butilacetato como efluente. Mas adelante
se indicara algo sobre su posible tratamiento.

La mayoria de penicilinas  comerciales modernas son. por lo
tanto, derivados semisintéticos producidos a partir de acido 6-

aminopenicilanico (6-APA). SINTESIS QUIMICA SA se creo



precisamente con ¢l objetivo de producir denvados penicilanicos, v
en ¢l que la penicilina (G 0 V) fuera una materia prima para la
manufactura de compuestos en los que no hubicra problemas de

degradacion por B-lactamasas.

SENTESTS QUIMICA SA
DIAGRAMA DE PROCESO .

FRODUCCTON BE 6555 e —

R2 Reaccion

_____ e = = o R3 Extraccion
PLCS - - —_— o | R4 Precipitacion
(| — Ll C Centrifugacién
{ 1 S Secado: vapeor / aire
Penicilina | = \ i T1 Generacion de agua C
| 1 e
i
i
I
1
- 1
I
! !
| e [ -
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! _il_PANEL T ---
|
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| I (a serpentin en R2)

l I “a: "
-——m—n—n—-—mn——————6_4'xf,‘A ..t%

& . . ope .
©) Al mencionar la palabra penicilinas, en plural, nos referimos a

los derivados penicilanicos, ademas de la propia penicilina.
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Ahora bien, la penicilinacilasa o0 la penicilinamidasa
provenientes del E. coli € inmovilizadas en gel de poliacrilamida han
sido liberadas totalmente de lactamasa, de modo que la eficiencia de

reaccion de conversion a 6-APA sea optima.

Cualquiera de las 2 enzimas mencionadas (penicilin-G-acilasa o
penicilin-V-amidasa), ¢ importadas por SINTESIS QUINMICA SA
de Alemania e Italia, rompen la molécula de penicilina por el sector
del radical -CO-R, produciendo acido fenil (fenoxi) acético v 6-

APA.

La secuencia establecida en SINTESIS QUIMICA SA para el

proceso de produccion del 6-APA se describe asi:

Disolucion de la penicilina .- En el reactor R,.-

Formamos una solucion al 8% aproximadamente. La disolucion
para esta concentracion es rapida.
Carga: Se coloca 700 | de agua deionizada en R1 . Se disuelve
luego 3 Kg de H PO, para lograr una solucion buffer (tampon), la
que a su vez es regulada a un pH = 7,8-8,0 con ayvuda de NH,OH.

Como la penicilina es bastante labil, la disolucion de ésta debe ser
lo mas rapida posible.

La concentracion sera la adecuada para tener una concentracion

inicial de un 12 % en R2.

‘D Estrictamente, las normas de la FDA y de las GMP (Buenas
Practicas de Manufactura) exigen agua esterilizada, pero los
costos de tratamiento para este sistema (que idealmente, como
sistema biotecnologico, deberia tener flujos de entrada asépticos),

junto con la comprobacion estadistica de que la actividad de la
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enzima inmovilizada no decrece de modo apreciable, aun sin

esterilizacion de por medio, han hecho que se opte por la no

esterilizacion y por el uso de agua deionizada.

Una forma de reaccion en biotecnologia es la conversion de
compuestos con la ayuda de enzimas producidas por
microorganismos. Ahora, bien, esto implica formas variadas de
presencia de la enzima en el bioreactor, siendo actualmente las

formas mas importantes:

® Enzima inmovilizada en bolillas de gel inerte

@ Microorganismos en el lecho del reactor

@ Enzima diluida en el medio de reaccion

® MNicroorganismos inmovilizados en bolillas de gel, agitados en

suspension en el medio del reactor.

[
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La técnica de la inmovilizacion es conveniente porque se evita
pérdidas que se dan cuando la enzima 60 los microorganismos no
estan inmovilizados, y se evita procesos de tratamiento para

recuperacion, los que implican consumo de energia ¥ un alto costo.

Reaccion de hidrolisis de la penicilina .-

En el reactor R,, mediante la accion de la enzima penicilinamidasa
(0 penicilinacilasa) inmovilizada. Esta reaccion produce acido 6-
aminopenicilanico (penicilanato de potasio) en solucion. La agitacion
continua se efectua mediante un agitador de tipo Intermug, el cual
produce bajo vortex v es de alta eficiencia, adecuado para la
suspension de solidos en el sistema al convertir gran parte de la
energia mecanica en flujo vertical. La Figura 44 (p.130) nos ilustra

el esquema del agitador.

La reaccion se da por lotes (batch), y durante ella se debe

conwolar el mantemimiento de los siguientes parametros:

Pa.ags =1 atm
T=28°C

pH = 8,00
Agitacion constante

t=2h

Se produce una reaccion de acidificacion, por lo que el pH

decrece espontaneamente en la reaccion. El conwol del pH es



constante, y se logra mediante la adicion de un acido 6 de una base
segun sea ¢l caso. De hecho, al ser una reaccion de acidificacion, el
medio tiende a volverse acido, por lo que el pH tiende a disminuir de
8. Ahora bien, se debe tratar de mantener la reaccion a pH = 8,00
todo el tiempo de reaccion debido a lo siguiente:

@ Se ha comprobado experimentalmente que a este pH se logra el
mayor porcentaje de conversion, independientemente de los otros
factores de reaccion.

®m Se debe evitar que se alcance el equilibrio quimico dinamico tan
rapidamente, pues, al disminuir el pH no habria conversion adicional
de penicilina a 6-APA. El porcentaje de conversion seria demasiado
bajo, por lo cual se hace que la reaccion se desplace hacia la derecha
en cada instante, controlando la adicion de amoniaco como

desacidificador (alcalinizador).

Por lo tanto, el reservorio principal para restabilizacion de pH es
un tanque con solucion alcalina (hidroxido); en este caso se tiene

NH,;OH diluido al 8% aproximadamente.

Control automatico: De pH, mediante un control de
retroalimentacion, con controladores (tarjetas de control) Philips
KC-840, en el modo de control PID, el cual es el modo adecuado
para control de temperatura. Dos indicadores de pH: los sensores
son electrodos de pH en solucion de AgCl /. AgNO,, insertados en
un armazon metalico de seguridad dentro del reactor, para evitar
ruptura. La Figura 18 ilustra el esquema del pHmetro.

Uno de ellos trabaja en coordinacion con el conwolador, en el
sistema de control de retroalimentacion en lazo cerrado (ver Figura

19), y el otro se emplea como referencia.
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Figura 18
Electrodo de pH con su proteccion de acero y cable de
conexion a transmisor

Figura 19
Posicion de los 2 electrodos de pH (principal de medicion y
control y referencial) en R2
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Influencia de la viscosidad: En el proceso en SINTESIS QUIMICA
SA, la viscosidad cast no varia (valor aproximado: 1,3
cpo, un tanto mayor que la viscosidad del agua). En R1 y en R2 se

mantiene el fluido como fluido viscoso no newtoniano (McNeil &

Harvey, 1993).

Transferencia de la solucion a extractor R3 liquido-liquido .-
[agitador con 1 impulsor tipo turbina]

La extraccion es un primer paso en los procedimientos de
purificacion del 6-APA. La extraccion es el cuello de botella en
nuestro procedimiento. Es realizada en el reactor R3, un recipiente
de 4000 1 con agitador tipo turbina. El procedimiento es el siguiente:
la fina suspension coloidal (casi una solucion) de 6-APA es
mezclada mediante potente agitacion con butilacetato en R3. Este
compuesto organico coge al radical fenil 6 fenoxi que proviene de la
molécula de penicilina inicial.

Para realizar esta operacion con é€xito, las condiciones optimas de

operacion son:

Baja temperatura: 0-2 °C es un rango adecuado.
Rapida acidificacion de las 2 fases en agitacion (suspension de 6-

APA y butilacetato).

Estabilidad del 6-APA .-

La molécula de 6-APA es estable en un rango de pH acido, ¥
hasta un pH basico de 9. A un pH superior a 9 (es decir, en un
medio claramente alcalino), la molécula de 6-APA se desdobla,
abriéndose por el enlace de azufre covalente. Por lo tanto, es muy

importante tratar de no sobrepasar el nivel de 8 en ningun momento.
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Podemos asumur la siguiente data para pH y temperatura

adecuados para la enzima y para el 6-APA:

enzima en reacciéon

6-APA en reaccién
6-APA antes de extraccién

6-APA luego de extraccion
6-APA purificado (sélido)

8,0 28,0-29,0

8,0 28,0-9,0
70-8,0 0,0-2,0
1,8-20 4,0-5,0
3,3-3,6 <= 25,0

El 6-APA tiene un punto isoléctrico a un pH = 4,0. Esto quiere
decir que a este pH el 6-APA en la fina suspension (semisolucion:
mencionar tamaio de particula) cristaliza.

En el proceso de extraccion liquido-liquido, le objetivo es el
siguiente: Separar el 6-APA del acido fenilacético ¢ acido
fenoxiacético (segun se haya trabajado con penicilina G 6 con
penicilina P, respectivamente), que también esta en solucion.

La extraccion liquido-liquido es realizada del siguiente modo: Se
transvasa el 6-APA con el acido fenil- 6 fenoxiacético en solucion al
recipiente Rj, en el cual se mezcla con aprox. 1000 1 de
butilacetato, ¢l cual actua como solvente organico.

Aqui existen 2 fases liquidas:

Fase acuosa: Suspension de 6-APA al 8 % aproximadamente.

Fase organica: Butil acetato

Se mantiene una agitacion constante durante el proceso, lo cual se

logra con 2 agitadores de tipo turbina coaxiales (en un mismo ¢je).
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Este es un sistema adecuado para obtener una fina dispersion de las
2 fases inmiscibles (Fasano et al., 1994).

Se disminuye la temperatura de 28 °C hasta aprox. 0-1 °C, y a
continuacion se afiade acido sulfurico (concentracion = 70%), el cual
acidifica al medio, bajando el pH rapidamente de 7-8 hasta
aproximadamente 2. La reaccion con acido sulfurico es notoriamente
exotérmica, y ello es la razon para que antes de la extraccion se
disminuya la temperatura. Luego de la acidificacion con H,SO;, la
temperatura queda en aproximadamente 4-5 °C.

Se mencionod que el proceso de acidificacion debia ser veloz, pues,
la disminucion del pH de 8 a 2 implica el paso del pH por el punto

isoeléctrico del 6-APA. Por lo tanto, se debe evitar lo siguiente:

m Adicion demasiado lenta: no se supera el punto isoeléctrico con
suficiente rapidez, por lo cual precipitara algo de 6-APA en este
punto, no logrando la purificacion deseada.

m Concentracion demasiado baja de acido: la variacion de pH es
también lenta, y ademas puede llegar a un pH > 2 al final de la
adicion.

m Agitacion demasiado pobre: al pasar por el punto isoeléctrico en
estas condiciones, y bajando hasta llegar al pH 2, habra

cristalizacion de 6-APA localizada.

Naturalmente, no se desea que el 6-APA cristalice al pasar por el
punto isoeléctrico, pues, el fin es una separacion de fases liquidas
para purificacion del 6-APA. La precipitacion de cierta cantidad de
6-APA solo ocasionara problemas adicionales de impurezas
presentes en esta etapa.

Es importante mencionar la importancia de la agitacion:
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En RZ:
D =13m

H de reactor 2,3 m
Hdemedio = 1,0m
V de medio = 13001
V de reactor = 3000 1

N=1s"

Como fue mencionado, R, contiene un lecho de enzima
inmowilizada, la cual descansa sobre una malla de 250 micras. Esta
malla permite el transvase de la solucidn acuosa, pero retiene la
enzima inmovilizada, quedando €sta en el reactor como un lecho
permanente.

Luego de la acidificacion se detiene la agitacion, formandose las 2
fases, y se da unos 8-10 min para una separacion aceptablemente

eficiente en el recipiente de extraccion R3.

En cifras, podemos resumir la fabricacion de 6-APA por lotes en

la planta industrial del siguiente modo:

Peso de penicilina (G 6 P) inicial 120 Kg
Volumen de agua deionizada en reactor 13001
Concentracion optima de penicilina inicial 110 g/l
Tiempo de reaccion 2h
Peso de 6-APA producido en 1 lote aprox. 60 Kg

pH=8

T =28 °C
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La eficiencia es de 84 %o en promedio, la que esta de acuerdo con

la eficiencia teorica.

Produccion Kg de 6-APA producidos por dia

Productividad: Kg de 6-AP A producidos
Kg de penicilina por dia

Eficiencia Kg de 6-APA producidos
Kg de 6-APA producidos idealmente

Estos 3 factores son los indicadores de la buena 6 mala marcha del
proceso. El control de la actividad enzimatica es esencial para

predecir €l comportamiento de la produccion en los siguientes lotes.

Agitacion:

Comentaremos sobre ¢l sistema de agitacion en los reactores:

En R1: agitador tipo ancla

En R2: agitador tipo Intermig. Para fluidos muy viscosos, este tipo
de agitador presenta problemas de excesiva vibracion. Pero ello no
se da en ¢l proceso en R2, debido a que la viscosidad del medio no
es mucho mayor que la del agua.

El agitador Intermig es un agitador de alta eficiencia, adecuado
para lograr una distribucion homogénea de las particulas solidas. En
R2, hay 2 fases: una fase liquida, de viscosidad un poco mavor que
la del agua, mas no muy alta; v una fase solida, formada por
pequeiias particulas de gel (de diametro medio = 0,5 mm) dentro de
las cuales esta la enzima inmovilizada.

El objetivo es tener una distribucion homogénea de las particulas del

gel (es decir, de la enzima) en ¢l medio de la solucion de penicilina,
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para lograr la maxima conversion a 6-APA en la reaccién de
hidrolisis.

Sabemos que un agitador de alta eficiencia, ya sea del tipo de 3
paletas con doblez angular antivortex, 0 bien del tipo Intermig
(Figura Apéndice) son recomendados para suspension de soélidos y
para transferencia homogénea de calor. Por ello es preferido frente
al agitador de tipo turbina Rushton. Esta ultima es adecuada para
reacciones de lote (batch) rapidas, lo cual no es nuestro caso, pues,
en promedio la reaccion de hidrolisis en R2 toma unas 2 h, o a veces

una media hora mas.

Alternativas de solucion

Actividad enzimatica y rendimiento de los lotes .-

Se ha determinado que las razones potenciales, y que de hecho han
sido la causa de problemas en el rendimiento en la formacion de 6-
APA, se pueden agrupar en:

1. Condiciones de reaccion suboptimas

1.1 Actrtvidad inicial no adecuada de la enzima PGA.

Eficiencia Vo en R»
Vp en reactor de lab

donde v, es la tasa inicial de reaccion (Ul de PGA / g de penicilina G
de potasio).
Para el disefio del reactor R2, se ha establecido la velocidad
adecuada de agitacion con el agitador Intermig de la empresa Ekato.
Ahora bien, una actividad inicial baja de la enzima obliga a

aumentar el tiempo de reaccion. La actividad optima de la enzima se
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obtiene a T = 28 °C v a pH = 8,00. Por lo tanto, es muy importante

lo siguiente:

Mantener la temperatura v el pH en los valores anteriores,
cuidando de ello sobre todo al inicio de la reaccion. El sistema de
control es semiautomatico, con un control automatico de la
temperatura (control de retroalimentacion PID). Sin embargo,
durante los primeros minutos de la reaccion, particularmente
durante los primeros 30 minutos, €l control depende en un buen
porcentaje de la accion de control humana.

Acortar en lo posible los tiempos de retraso ocasionados por los
transvases de un recipiente a otro. La penicilina es labil (se
degrada con relativa facilidad), por lo que tiende a
descomponerse con relativa facilidad, aun estando solo en un

medio acuoso.

Ahora bien, durante el tiempo en el que la enzima inmovilizada no

es usada (tiempos muertos, detencion temporal de la produccion). se

debe cuidar de mantener esta enzima a condiciones adecuadas para

evitar su descomposicion. LLa enzima debe ser lavada con agua

deionizada, y luego:

Si el tiempo no es muy largo (<= 0,5 h): mantener la enzima
suspendida en una solucion buffer a pH = 7,0.

Si el tiempo es > 0,5 h: suspender la enzima en solucion buffer a
pH=7,0yvaT=3-4°C.

Si el tiempo es > 2 dias: luego del lavado, retirar la enzima del
medio acuoso v colocarla en recipientes para su refrigeracion a T

= 3-4 °C.
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1.2 Razon enzima / penicilina inicial (sustrato) no adecuada

La actividad de la enzima esta limitada por el tiempo. Una
acttvidad inicial demasiado baja del PGA disminuye la
productividad. Y una actividad demasiado alta del PGA disminuye el
tiempo de reaccion y aumenta la demanda por el catalizador con la
posibilidad de un uso inefectivo de €l. Por ello, se debe controlar la
adicion correcta de enzima a R2 para una adecuada actividad. Esta
tarea es hecha con un promedio de adicion de 1 Kg de enama
inmovilizada (peso bruto, incluyendo al gel inmovilizante) cada 3

mescs.

1.3 Estabilidad decreciente de la enzima durante la produccion
Las oscilaciones en la estabilidad son producidas por una
oscilacion muy remarcada en el pH 0 en la temperatura. La reaccion
de hidrolisis de la penicilina es una reaccion ligeramente exotérmica,
y es conveniente para la enzima no sobrepasar los 29-30 °C. Por lo
tanto, se debe disponer de un sistema de control de enfriamiento -
calentamiento adecuado. Un serpentin de enfriamiento, como del
que dispone el reactor R2 (ver figura) es un sistema adecuado para

una buena transferencia de calor.

1.3.1 Inadecuada velocidad de agitacion

Una mezcla ineficiente aumenta el tiempo de reaccion y disminuye la
actividad, pues, la frecuencia de contacto enzima - penicilina
disminuye. El movimiento y el vortice pueden ser visualizados en la

Figura

1.3.2 Defectos y tolerancias en el control de pH y temperatura
Las desviaciones de los valores nominales de estos 2 parametros

pueden dafiar a la enzima.



1.3.3 Adicion suboptima de amoniaco
El amoniaco demasiado concentrado, al provocar un elevado pH
local (puntual) al ser afiadido por apertura de una valvula solenoide e

inyeccion de NHy;OH a presion, puede danar a la enzima.

2. Calidad suboptima de la penicilina usada
A veces hay exceso de impurezas perjudiciales para la enzima, que

causan su contaminacion.

3. Calidad de la enzima debajo del standard aceptable

Aspectos de ingenieria:
Agitacion

La agitacion de un medio liquido para mantener particulas solidas
en suspension es una de las mas comunes aplicaciones de la
tecnologia de la mezcla en operaciones quimicas. Como sabemos,
los aparatos de flujo axial, tales como impulsores de alta eficiencia v
turbinas de paletas inclinadas, son los mas apropiados para proveer
los patrones de flujo necesario en un tanque para mantener los
solidos en suspension.

El reactor cristalizador R4 contiene una turbina de paletas
inclinadas, mas para una oOptima cristalizacion, con formacion
maxima de cristales agrupamiento desde el inicio, un impulsor de
alta eficiencia podria ser conveniente. El NH,OH afiadido para la
cristalizacion a pH 4 cae en forma de un delgado chorro, por lo que
es necesario que los cristales microscopicos de 6-APA ue se van
formando desde el comienzo puedan quedar suspendidos hasta la

mayor altura posible.
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El sistema de Intermig en el reactor central R2, y el sistema de
doble turbina en el extractor R3 son adecuados para las funciones
que éstos tienen (Kipke, 1984; Kipke, 1985; Rehm, 1980). En R4
podria optimizarse la eficiencia, pues, un impulsor de alta eficiencia
instalado puede proveer el mismo nivel de solidos en suspension a
costos de capital y operativos reducidos.

El Ekato — Interprop es un desarrollo adicional del impulsor de
tipo propulsor, con 2 aletas en lugar del clasico Intermig de 3. De
acuerdo a informacion de la compaiiia, este sistema provee una
mayor transferencia de calor y de masa, alta dispersion de gotas v
burbujas, distribucion homogénea de particulas solidas, asi como
bajo costo de inversion. Se esperaria, si se decide por esta
renovacion, una dismunucion de los esfuerzos de corte (cizalla)
existentes, y que tienden a daiiar un sistema con microorganismos o
de enzima inmovilizada. Aun no hay aplicaciones en condiciones

practicas.

Optimizacion en el control del proceso
Se necesita dotar de sensores a algunos puntos en la linea de
produccion: pHmetro con mantenimiento constante en R4.
Programacion del horario de lotes (batch scheduling): se puede
reprogramar el horario de procesamiento de los lotes para un optimo
dimensionamiento del proceso, en los casos de variacion (aumento)
de la produccion, y para optimizar el diseiio de la planta, la que ha
estado un tanto sobredimensionada para la produccion que se ha
hecho hasta 1995.

Para una solucion razonable, determinamos un conjunto de bases

de diseno, el que incluye:
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- Filosofia de operacion de la planta: 24 h / dia, 7 dias / semana,
en 3 turnos de produccion por dia. Manteniniemto preventivo a
implementar.

- Escalamiento de operacion.

= Tiempo requerido para reacondicionamiento de equipo entre
lotes (batches): carga, preparacion y almacenamiento de materia
prima y de soluciones buffer para su carga, recalibracion de
instrumentos y sensores (recarga de solucion electrolitica para

electrodos de pH), etc.

Contaminacion ambiental y calidad total

La empresa tiene la obligacion de cumplir con las Normas de
Buenas Practicas en Manufactura (GMP), (Harshberger et al.,
1995), asi como con las normas ambientales internacionales. Por
ello, la empresa ha hecho seminanos para los trabajadores al
respecto (e.g. Seminario: Las BPM en SINQUISA y los
Requerimientos FDA, 1995 —ver Apéndice E) y se hace estudios
para una eficiente y rentable recuperacion del acido fenilacético o del

acido fenoxiacético.

El procedimiento, con pruebas aun a escala de laboratorio, para la
recuperacion de fenoxiacetato (subproducto obtenible de la
semisintesis de 6-APA) es: Se trata al acido disuelto en agua con
NaOH concentrado, y se realiza luego una filtracion en vacio de los

cristales de fenoxiacetato de sodio.
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Aprovechamiento de la capacidad instalada

R2: Volumen de trabajo = 1300 1. Volumen de reactor = 3000 1.
Una fraccion adecuada de ocupacion en un reactor es 2/3 (66 %) a
Y4 (75 %), por lo que se podria aprovechar el reactor hasta con 2000
1 de volumen de trabajo, sin que haya mayores problemas en la
eficiencia de agitacion. El costo adicional para una mayor potencia

de agitacion es muy pequeiio (Fasano et al., 1994).

En R4: dos impulsores de paleta inclinada a 45 ©:
Sea
Z = nivel de liquido en el reactor (m)

T = diametro del reactor (m)

D = Dmnpursor

Z=0,8m

V reactor = 4000 1

V empleado = 27001 (cada 2 cargas, cada una de 1300 1, se hace
una extraccion)

T=15m

D=1,1m

H reactor = 2,3 m

N = 1,35s"

El valor Z/T actual es 0,8 / 1,5 = 0,53, por lo que estamos a
buena distancia del limite maximo recomendado para un Re en el
rango de trabajo en cuestion.

Ahora, bien, en los calculos de ingenieria para mezcla, la variable
U: porcentaje de uniformidad de la mezcla, es una funciéon de una

constante de mezclado, k,, , donde U es inversamente proporcional

aky.
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Sea N la velocidad angular del agitador. Entonces, la constante
adimensional k,, / N es, en tanques standard con bafles como R4,
una funcion de Re y de la geometria del reactor. Cuando Re >
10000, kg, es solo una funcion de la geometria, ¥ es independiente de
Re. Para condiciones totalmente turbulentas, k, puede ser
determinado experimentalmente a partir de N, D, T vy Z con la

siguiente relacion:

Los cuellos de botella para un mayor volumen de trabajo son una
confiable agitacion en R3 para una extraccion optima del 6-APA, asi
como la capacidad actual de la centrifuga: vibracion excesiva a gran
masa centnfugada. En el disefio oniginal, no se provecto una
produccion muy grande. De hecho, el ntmo de produccion actual de
380 Kg de 6-APA‘dia es mas que suficiente para cubrir con el

mercado de clientes.

H .- Conceptos complementarios. Planteamiento de la solucion
Debemos tener en cuenta que los Intermigs causan severas
dificultades por vibracion en fluidos altamente viscosos; con todo, se
ha comprobado eficiente en el sistema liquido no muy viscoso
presente en R2, obteniéndose uma dispersion eficiente de la enzima
inmovilizada.
Ampliando el panorama, en relacion especifica a la produccion de
biomada filamentosa (de hongos microorganismos), la opinion

general es que el reactor tanque agitado (STR) convencional
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equipado con la usual turbina Rushton tiene severas limitaciones.
Aun asi, el STR es todavia uno de los tipos de reactor mas
comunmente hallados, pues, se necesitaria una fuerte inversion de
capital para adquinir nuevas y aun no probadas tecnologias de
reactor, comparado con el largo tiempo de experiencia que se tiene
en la tecnologia de fermentacion operando con STRs, v la inherente
flexibilidad de este tipo de reactor.

Como muestra de avance, se ha sugerido algunas modificaciones
menores al STR basico para mejorar ciertos aspectos de su
performance. Asi tenemos e.g. los analisis (Nienow, 1990) de
eficiencia en fermentaciones de micelio. En la Figura 40 podemos
ver tipos comunes de agitador empleados actualmente en reactores
tanque agitado.

El agitador helicoidal se ha comprobado eficiente no solo para el
SSF, como se menciono en la labor en el LMB, sino también en
fermentacion en medio liquido viscoso como el de pululano
(Choplin et al., 1987). Este agitador ayuda a eliminar zonas

estancadas. (ver arriba).

Control de desarrollo de las etapas de trabajo

Validacion: el proposito de las cGNP (BPM) en la empresa es
minimizar el riesgo de contaminacion en las personas que maniobran
con y emplean los productos farmacéuticos, y estipular los requisitos
minimos para asegurar la manufactura de productos de calidad. La
validacion es un proceso continuo, que se debe dar para cada
especificacion que se desee establecer en la produccion, v continua
durante todo el tiempo de vida de la planta de produccion.

El proposito de los Requerimientos del GMP es:



a) asegurar que el producto tenga siempre la misma calida,
consistencia y seguridad.

b) Asegurar que el producto es manufacturado con
reproducibilidad, con la minima posibilidad de error.

c) Asegurar completa y extensiva documentacion.

Hasta los momentos previos a mi retiro de SINTESIS QUIMICA
S A, se estaba coordinando un convenio de investigacion y desarrollo
de enzima penicilinacilasa inmovilizada en gel, con la Universidad
Catolica de Valparaiso, lo que significara una costosa materia prima
que sera ahorrada por la empresa. Ello también significara otro
proceso de validacion con las GMP.

En el caso de la produccion actual, tanto el proceso de hidrolisis de
6-APA como el proceso de semisintesis de los derivados
antibioticos, implica un control especifico del proceso en la
purificacion (downs#iream), mas, aunque parezca curioso, uno de los
procesos centrales, €l cual es la reaccion quimica de hidrolisis de la
penicilina en 6-APA, no necesita un control aséptico estricto. De
hecho, no hay una esterilizacion previa; la FDA no ha desaprobado

particularmente esta forma de operacion.

Validacion

El proposito de las cGMPs es mmmzar el nesgo de
contaminacion a personas que empleen productos medicininales, y
estipular los minimos requisitos para asegurar la manufactura de
productos de calidad. La validacion reafirma con documentacion que
el disefio de una planta cumple con las normas de las cGMPs. Para
el ingeniero quimico, ello significa que cualquier disefio que se

realice debe sertr validado segun los requisitos de las cGMPs con las
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especificaciones que se establecen en la planta. Es importante

recordar que la validacién es un proceso continuo, y continia a lo

largo de toda la vida de la planta.

Elementos de validacion:

a)

b)

d)

€)

Documentacion o desarrollo: protocolos, un plan maestro
(master plan) ¥ métodos para coleccion y evaluacion de data;
procedimientos operativos standard, archivos del equipo de
planta (biblioteca); procedimientos de higiene industrial;
procedimientos de manterumiento preventivo; especificaciones
e.g., standards y limites de pureza de la materia prima y del
producto, y parametros criticos de control.

Calibracion de todos los instrumentos.

Ingenieria: diagramas de tuberias e instrumentacion (P&IDs),
diagramas de equipo; instalacion calificada con documentacion
escrita (los equipos y los sistemas auxiliares deben estar
instalados de acuerdo al disefio y a las especificaciones), y
calificacion operacional.

Calificacion del proceso: documentacidn que establezca la
evidencia de la consistencia o la reproducibilidad de la operacion
de un sistema.

Certificacion de entrenamiento de personal: control continuo de

calidad y programas de aseguramiento de la calidad.

Las regulaciones de los Estados Unidos para las Buenas Practicas en

Manufactura (GMP), y aplicadas o por aplicar por norma de la FDA
en SINTESIS QUIMICA SA son:
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21 CFR 210 CcGMP in Manufacturin Processin Packa in or HoldinA of Dru s: General
21 CFR 211 cGMP for Finished Pharmaceuticals

21 CFR 600-680 cGMP for Biolo ical Products

™ De concretarse un proceso de fabricacion de enaima por la propia
empresa, la regulacion 21 CFR 600-680 para productos
biologicos se aplicaria también.

CFR = Code of Federal Regulations

Es conveniente distinguir la diferencia entre la aplicacion de las
normas para productos del grupo de medicamentos / drogas y los
productos biologicos. La produccion en SINTESIS QUIMICA SA

esta en el rubro de la primera columna: medicamentos / drogas:

Sustancia activa definida y aislada Bulk(masa) intermedia, a menudo no aislada
Disponible en grandes cantidades Disponible sélo en pequenas cantidades
Procedimientos de ensayo sentitivos El ensayo puede depender de la actividad
es ificos biolé ica
Manufactura consistente (total Variabilidad entre lote y lote
etibilidad
Sin especificacion codificada Especificaciones para bulks establecidos
en la Product License lication PLA
vision FDA empieza con la sustancia: Revision FDA empieza con la produccion
dicamento o d de materia rima
R: Centro para la Evaluacién y la CBER: Centro de Evaluacion e Investigacion
acién en Medicamentos /D  as de Productos Biolé icos

Algunas consideraciones de GMP para medicamentos y productos biologicos
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J .- Determinacion de la performance
Rendimiento teorico de 6-APA: 85 %o

El rendimiento es calculado asi:

peso de penicilina inicial

Con una carga de 120 Kg de penicilina G 6 V inicial, se produce
unos 62 Kg de 6-APA. La performance quimica es aceptable,
estando el rendimiento cerca al valor de rendimiento teorico. La
performance de ingenieria podria mejorar optimizando la eficiencia
de la transferencia de calor y de masa. Para ello, mas prucbas de
agitacion son necesarias.

La performance en la investigacion de recuperacion de

fenoxiacetato de sodio esta en progreso.

K .- Evaluacion economica final

SINTESIS QUIMICA SA sigue una linea de produccion segun
pedidos de los clientes, por lo que mantiene poco producto en
stock. Un sistema just-in-time gobiema la compra de materia prima
-penicilina- y la venta de los productos de la compafiia a sus
clientes.

Downstream processing: los procesos de purificacion del 6-APA
y de los productos antibioticos derivados de éste -tambi€n
producidos en SINTESIS QUIMICA SA-, conwibuyen con mas
de 75% de los costos de produccion, lo que es de esperar para los
productos farmacéuticos, debido a la alta pureza requerida en ellos
(Aiba et al., 1965; Atkinson & Sainter, 1982; Rosen & Datar,
1983; Bjurstrom, 1985; Datar, 1986; Clhffe, 1988). Ello es una

marcada diferencia con respecto al SSC.
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Conclusiones v resultados finales

Vemos una proveccion en la industna de antibiotica: ¢l precio en ¢l
mercado seria  estable. T.os B-lactamatos en general ticnen
aceptacion en la medicina. En gencral no tiene efecto adverso
secundario, o bien. éste se ha manifestado en minima proporcion.
Produccion y tecnologia de optimizacion: a largo plazo se¢ podria
hablar de uso de microorganismos inmovilizados en la produccion
de 6-APA en R2 (la versatiidad de manipulacion del £. cofr
recombinante lo hace apto para ello). teniendo a la enzima
inmovilizada como un mecanismo auxiliar. Aun cuando unos 150
sustancias de antibiotica son producidas comercialmente hoy en
dia. la mayoria de ellas es producida por procesos microbianos
(Furusaki er a/., 1992). En el caso de SINTESIS QUIMICA SA.
se puede hablar de una denvacion de este proceso, pues. lo que se
emplea no es los microorganismos en si. sino su enzima, la cual se
ha inmovilizado para un menos costoso proceso de downstream.

Sin embargo. es importante mencionar este punto, pues, la
penicilina materia prima no necesariamente debenia ser adquirida
del mercado internacional, sino que con una proveccion podria ser
fabricada en una empresa del Peru (actualmente se compra la
penicilina de Brasil y de China).

Uno de los mas importantes temas relacionados a la produccion
de antibioticos empleando células inmovilizadas (\vivas) es una
continua y estable produccion de metabolitos secundarios no
asociados con el crecimiento. Varias aplicaciones va han sido
reportadas (Constantinides & Mehta, 1991). Uno de los problemas
esenciales para una continua v estable produccion de antibiotica
mediante  microorganismos inmovilizados es como regular la
concentracion de sustratos limitantes del crecimiento tales como

oxigeno (Trueck et af., 1990), nitrogeno (Trueck er /., 1990),
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fosfato (Constantinides & Nehta, 1991; Trueck et al., 1990), ¥
amino acido (Chun & Agathos, 1991) para mantener la actividad
biosintética de los antibioticos. Aparentemente, la alimentacion
periodica de un sustrato limitante de crecimiento (Constantinides &
Mehta, 1991) es una buena estrategia operativa. De hecho, se ha
logrado demostrar (Keshavarz et al., 1990) la produccion continua
de antibiotico con una baja tasa de crecimiento usando un mutante
del ciclo de division celular que es sensible a la temperatura.

En el caso actual, se podria hablar de una produccion de enzima

(penicilinacilasa o penicilinamidasa) por SINTESIS QUIMICA SA,
en una proyeccion analoga a futuro al caso del cultivo en sustrato
solido en el Laboratorio de Micologia y Biotecnologia.
Futuros prospectos: en el caso de hidrolisis en medio liquido del
proceso en SINTESIS QUIMICA SA, el sistema con
microorganismos inmovilizados tiene varias ventajas. No se tiene
que adquirir una enzima ya preparada a alto costo, v los efectos
fisiologicos causados por la inmovilizacion sobre el metabolismo de
los microorganismos aumentan las posibilidades de estabilizar la
proudccion de sustancias quimicas utiles. lLos efectos de
microambientes fisicos ¥/0 quimicos sobre los microorganismos
inmovilizados en los sistemas metabolicos celulares seran
gradualmente investigados en forma mas precisa. Los estudios de
interacciones mutuas y relaciones simbidticas entre diferentes tipos
de células nmowvilizadas puede ofecer algunas interesantes
aplicaciones.

En el interin. se ha desarrollado nuevas actividades biocataliticas
de varios tipos de células. Ademas, los biocatalizadores seran
producidos por biotecnologia de punta, lo que incluye técnicas de
manipulacion genética, técnicas de fusion de protoplastos, ¢

ingenieria de proteinas. Y esta inmovilizacion también devendra en
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nuevas formas de control en el campo de la ingemena de
bioprocesos (Luyben, 1994).

Otros aspectos que es importante detallar son la logistica v la
cartera de clientes. El saludable signo del aumento del capital social
de SINTESIS QUIMICA SA en 1995-1996 es una muestra de la
orientacion hacia la calidad para el cliente, lo que ha estado

expandiendo ¢l mercado de la empresa a paises en Asia.
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111 .- SOUTHERN PERU LTD.: PLANTA DE LIX/SX/EW

Veamos un diagrama de flujo generalizado de las operaciones y procesos
unitarios en la planta de LIX / SX / EW:

|

En los botaderos de sulfuros minerales en Toquepala se realiza lo siguiente:
lixiviacion con solucion acidulada, llamada raffinate o raff simplemente, a pH = 2,

con riego en aspersion sobre la superficie de los botaderos, cargados con chalcocita



v algo de chalcopirita. Flujo continuo durante 2 meses, luego de los cuales se
procede a un periodo de reposo de 6 meses para promover la actividad v la fase de
crecimiento y reproductiva de los microorganismos del ecosistema, promoviendo
asi la oxidacion y la difusion (transferencia de masa y calor).

El ciclo de lixiviacion-descanso es repetido indefinidamente en tanto quede aun
una cantidad economicamente atractiva de cobre adicional que pueda ser
recuperada desde una particular seccion de un botadero. Para mantener este ciclo ¥
asegurar al mismo tiempo un conwnuo flujo de solucion cargada de cobre hacia las
etapas de extraccion, aproximadamente un cuarto del area disponible en los
botaderos esta en lixiviacion en un instante particular, y 3 cuartos estan en reposo.
Se espera con la biolixiviacion recuperar un 37 — 38 % del cobre total en los
botaderos en un periodo de 12 afios.

El raffinate es bombeado a los 6 botaderos a una tasa nominal de 14000 gal‘'min.
Cada uno de los 6 botaderos tiene una o mas secciones, llamadas bloques, v cada
una con una linea de tuberia troncal y varias subtroncales. Este entramado de
tuberia lleva al raff a las tuberias v aspersores a una tasa de 10 gal‘dia-ft’.

Luego de los 2 meses de cada tercera lixiviacion, se hace un acondicionamiento
(‘golpe’) de acido; una solucion concentrada de acido es afiadido para disolver el
sulfato ferroso (FeS0Oy), azufre elemental (S) v otras sales minerales, los que
forman una capa sobre la superficie de los minerales de cobre. Este ‘golpe’ de
acido es necesario periodicamente, pues, de lo contrario las reacciones de
oxidacion-reduccion de la Dbiolixiviacion se detendrian. El lapso de
acondicionamiento es de 2 semanas.

Como se menciond, a medida que el raff percola hacia abajo por entre los
intersticios en los botaderos, disuelve algo de cobre, formando un PLS con una
concentracion de cobre de 3,5-4 g/l. Se estima que un 16 % de la solucion en los
botaderos se pierde por evaporacion y por retencion dentro de los botaderos, por lo

que aproximadamente 12000 gal/min fluyen a la extraccion por solventes.
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El1 PLS es colectado en la base de los botaderos y es bombeado uniéndose con el
PLS de Cuajone, que contribuye con un 14 %o del cobre total que es producido
luego de la electrodeposicion.

Hay 3 bloques de extraccion-reextraccion en cada uno de 3 series en el sector
SX. En los 2 primeros mezcladores — sedimentadores en serie (2 etapas de
extraccion), cobre es transferido (extraido) de la fase acuosa a la fase organica. Esta
fase organica esta conformada por un extractante organico especial y un diluyente
derivado del kerosene. La fase resultante pobre en cobre -<s decir, la fase acuosa
luego de la extraccion de cobre- es acidificada un tanto mas con un pequeiio flujo
de electrolito de bleeding y es recirculada a los botaderos.

La fase organica, cargada, es entonces transferida a una etapa de reextraccion en
un mezclador — sedimentador, donde el cobre es reextraido de la fase organica a la
fase acuosa de clectrolito. Esta ulmma fase. como electrolito ‘rico’, es acidificada
segun sea necesario para una buena eficiencia en reextraccion. Ello es hecho con

una constante adicion de H,SO,.

Veamos un resumen de la situacion actual en la planta:
RESERVAS DE MINERAL LIXIVIABLE:
e En botaderos de sulfuros de baja ley de cobre en Toquepala (0,2 %): 500
millones de Ton
e Masa de sulfuros por lievar a botaderos: 150 millones de Ton (0,25 % de Cu)

e Oxidos de alta ley de Cuajone: 15 millones de Ton

BREVE DESCRIPCION DEL PROCESO DE LIXIVIACION (1.1X)
TOQUEPALA:
e Biolixiviacion en los botaderos de sulfuros.

e Flujo de solucion acuosa para irrigacion a botaderos: 14000 gal‘'min
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Flujo de solucion impregnada de cobre (PLS): 12000 gal'min. Concentracion
de cobre = 4 g/l
Cobre de alta pureza (99,999%) producido = 115 Ton/dia

BREVE DESCRIPCION DEL PROCESO DE LIXIVIACION (LIN)
CUAJONE:

Trituracion, aglomeracion y curado de oxidos de cobre.

Lixiviacion en pilas: pads de lixiviacion.

Flujo de solucion acuosa acidulada de irmigacion = 350 gal/min.
Flujo de solucion impregnada de cobre = 300 gal/min: [Cu®'] = 7 g/

Flujo masico diario de Cu** = 15 Ton/dia

BREVE DESCRIPCION DEL PROCESO DE EXTRACCION POR
SOLVENTES (SX) -TOQUEPAILA:

Alimentacion a SX: 12000 gal’'min de PLS.
El sector SX es un conjunto de 3 trenes iguales Yy paralelos, cada uno
compuesto de: 2 bloques o etapas de extraccion con solucion organica

extractante (en contracorriente) y 1 etapa de reextraccion (stripping).

Recuperacion de cobre luego de la extraccion-reextraccion: 90 %o.

DESCRIPCION DEI. PROCESO DE ELECTRODEPOSICION (EW)

TOQUEPALA:

e Placas madre catodos de acero inoxidable (Mount ISA).

e Numero de celdas: 122, con 62 catodos por celda.

e Periodo de formacién de placa de cobre: 7 dias. Out: 115 Ton de Cu/dia.

e Calidad de cobre: excede el Grado A LME (Bolsa del Mercado de Metales de

London: London Metal Exchange).
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COSTOS:

e Costos de operacion: 50 % de los costos de operacion promedio en el resto de
la empresa.

e (Costos de produccion de Cu por lixiviacion: $ 0,24 / Ib en promedio.

e (Comparacion: mediante concentracion de minerales y fundicion el costo es
aprox. $ 0,62 / 1b.

e Precio actual de Cu en el mercado mundial de metales: $ 0,77 / 1b.

BENEFICIOS DE LA LLIXTVIACION:
e (Costos notoriamente menores a los de fundicion.

e Ausencia de emision de SOx. En general, un mejor equilibrio con el medio

ambiente.

ANALISIS DE LA RENTABILIDAD DE UN PROCESO DE

LIXIVIACION:

e La biolixiviacion es un proceso que toma afios hasta la degradacion de un
botadero. Las pruebas de rigor en columnas deben ser realizadas, de modo que
se concluya que un botadero pueda producir un PLS con buena extraccion,
manteniendo al mismo tiempo un consumo relattvamente bajo de H,SO,. Estos

aspectos son los mas importantes en el analisis de la rentabilidad economica de

un botadero.

Costos de operacion: reoresentan un 50 % de los costos de operacton en € resto de la empresa

Costo de produccidn de Cu: $ 0,24 /b en promedio o

Comparacion: el costo de produccién mediante concentracion y fundicidn / refinacion: $ 0,56 / IL

Precio actual del cobre en & mercado mundia: $ 0,76/ Ib




I;“L: ER?_AI‘\ L.A B(){{:\E_‘:
e Toquepala: 58 personas.

e Cuajone: 11 personas .

® Operadores multidisciphinarios (Técnicos Polifuncionales)
® Organizacion basada en equipo
e Entrenamiento en skills técnicos

) planta de trituracion‘lixiviacion acida en Cuajone

Algunos valores comunes en el proceso de obtencion de Cu por biolixiviacion son:
PLS con 1 — 5 g/m! de Cu*™"
Electrolito rico con 50 g/ml de Cu*™"
Electrolito pobre con 35 g/ml de Cu*™"

Cobre final con < 20 ppm de impurezas

Algunos aspectos de la quimica y la microbiologia del proceso de
biolixiviacion en los botaderos

Las reacciones pueden proceder sin accion bacteriana, mas éstas son aceleradas
grandemente por enzimas (biocatalizadores) producidas por las bacterias (Torma,
1991). Esta accion catalitica es atribuida al Thiobacillus thiooxidans v al
Thiobacillus ferrooxidans, entre otros (Twidwell, 1984).

La mavoria de aguas minerales de sulfuros contienen bacteria activa. El uso de
esta agua para la lixiviacion de soluciones (con ayuda de H,SO, diluido ¥ a un pH
acido estabilizado) automaticamente provee los cultivos iniciales de bacteria para
lixiviacion. Para una optima accion bacteriana, la lixiviacion debe ser llevada a cabo

bajo condiciones a las cuales la bacteria se desarrolla, a saber:



- pH:2-3.,5

T: 25 — 60 °C (estas temperaturas son naturalmente generadas en
las pilas ¥ en los botaderos de sulfuros por reaccion exotérmica
de oxidacion-reduccion —Cathles & Nurr, 1980).

Un adecuado suministro de oxigeno: ayudado por el rociamiento

v durante el reposo (Twidwell, 1984).

Mecanismos directo, indirecto y electroquimico:
Los minerales no sulfurados (e.g. oxidos de baja ley en Cuajone) son lixiviados

directamente por una solucion acuosa de H;SO,, en reacciones rapidas acido —

base:

La lixiviacion de minerales sulfuros requiere, sin embargo, un oxidante ademas
del H,SO,. El mas importante v fuerte oxidante aqui es el Fe**, el cual es generado

por reacciones bacterianas con O, del aire:

Los microorganismos continuan con la oxidacion del Fe** formado

Ahora bien, el Fe** formado, por ser un fuerte oxidante, oxida al S en la
chalcocita (Cu;S), que conforma mas del 80 % de la composicion en el mineral

sulfuro en Toquepala y Cuajone:
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Vemos que esta reaccion produce Fe™*, al reducirse el Fe y oxidarse el S. Este
Fe’* es nuevamente oxidado por reaccion microbiologica redox, cerrandose asi el
ciclo. Hay ademas un equilibrio entre el H,SO, extra formado por las reacciones de
amiba y el que se pierde por neutralizacion acido-base de otros minerales presentes
en el sistema, como e.g. calcita.

El 1on férrico es un poderoso agente oxidante, como ya se vio. Por e¢llo, su
presencia en una pequena proporcion es ya suficiente como para generar un
potencial de 400 mV a mas, con lo que puede proceder las reacciones redox
microbiologicas para el ataque necesaro a los sulfuros metalicos, y para la
generacion del ATP necesario para el metabolismo del microorganismo (éste opera
a condicion optima a Eh de 0,6 V).

El empleo de cloruro férrico (FeCl;) como solucion acidulada no es
probablemente lo mas conveniente, aunque se¢ ha hecho en algunos procesos de
biolixiviacion en el mundo. Ademas de ser corrosivo, se ha comprobado que el
crecimiento de microorganismos como Thibacillus ferrooxidans es inhibido
inicialmente en un medio conteniendo una alta razon de cloruro férrico a sulfato
ferroso. Esta inhibicion se debe al requerimiento de una alta proporcion relativa de
iones sulfato para la oxidacion correspondiente del hierro. Con todo, se produce
siempre una adaptacion por mutacion espontanea selectiva en el ecosistema del
volumen de control (Lazaroff, 1963).Sobre los microorganismos del ecosistema
acondicionado en los botaderos de sulfuros (dumps): El tipico habitat del 7.
ferrooxidans de pH 1,5 - 3,5 no es uno que se desarrolle espontaneamente. Se cree
actualmente (Béchard, 1996) que estas condiciones son producidas por un
consorcio de bacteria actuando en sucesion, el que incluiria al 7. thioparus a pH
neutro, dando paso al metallogenium a pH 3.5 - 4,5 (Walsh & Mitchell, 1972), v
finalmente al 7. ferrooxidans a pH bajo (acido).

La actividad metabolica del 7. ferrooxidans es dependiente de la temperatura,

con un pico a 30-35 °C (Roman & Benner, 1973). Asimismo, se ha demostrado

(Leduc & Ferroni, 1994) que las cepas de 7. ferrooxidans son sito especificas.
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mbién presente en los botaderos en Toquepala, por la temperatura también presente
de 50-55 °C. Este podria ser semianaerobico.

Asi, pues, el conocimiento preciso del comportamiento de la bacteria es esencial
para entender el proceso del drenaje acido de rocas (ARD). Y ello es
particularmente certero cuando se realiza ensayos de ‘cinética’ para predecir la tasa
de ARD en el campo. Solo si las condiciones de los microorganismos en las
pruebas (laboratorio) son idénticas a las del campo, puede hacerse una prediccion

de campo con cierto grado de confianza.

SOUTHERN PERU: PLANTA DE LIX/SX/EW
LAZOS DE FLUJOS DEL SISTEMA

LIXIVIACION

BOTADEROS:
TOQUEPALA

PILA: CUAJONE

SOLUCION
ACIDA

—l . PLACAS

DE COBRE

Figura 20
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Veamos una tabla con velocidades de lixiviacion de minerales de Cu con solucion

acida de H,SO,:

varias horas con agitacion
cuprita, chalcocita, cobre nativo, bornita, covelita varios meses de lixiviacion en pilas

chalcopirita varios anos de lixiviacion en botaderos

Los carbonatos, sulfatos y algunos oxidos disuelven completamente en H,SO,
diluido. Los sulfuros, por otro lado, forman compuestos intermedios y sulfuro
elemental —en el interin de las reacciones de oxidacion-reduccion. Estos compuestos
inhiben el movimiento de los iones Fe’* v del O, hacia la superficie aun no lixiviada

(Hiskey, 1986) v tienden a hacer mas lentas a las reacciones.

La hipotesis (Hiskey, 1993) es que
a) el Fe del CuFeS, lixivia antes que ¢l Cu, dejando una capa pasiva de CuS,
metaestable. Por ello, en el reporte de analisis metalurgico, el parametro de
potencial electroquimico es un valor importante a observar. Este debe
mantenerse en promedio en >= 600 mV (0,6 V) para una buena actividad
microbiologica. Nos referimos a la Figura 35.
b) La hxiviacion subsiguiente de cobre del CuS, deja una capa de azufre

(amanllenta) recubnendo a las rocas de mineral.

Algunos aspectos de la cinética y el equilibrio en la extraccion / reextraccion
Como se menciono, la extraccion / reextraccion es parte de las operaciones
unitarias y procesos unitarios de purificacion (downstream).
En la planta, el extractante usado para el proceso es una mezcla de

salicilaldioxima con cetoxima, al 10 % aproximadamente, en una solucion organica



diluyente formada por una mezcla de derivados de kerosene (con cadenas alifaticas

y aromaticas).

(a) Cargado

Molécula de nonil salicilaldioxima y
complejo de Cu (Dalton ez al., 1986).
Dos moléculas de salicilaldioxima se
acomplejan con un cation Cu?*y
liberan 2 cationes H*

Figura 21

, e 2+ . ..
El extractante organico remueve al Cu*’ del PLS mediante la reaccion

Extraccion
2RH + Cu®* + SO > R,Cu + 2H + SO~
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La carga del extractante en la solucion organica con Cu’* es favorecida por una
baja concentracion de iones H" en la fase acuosa, y ello no se debe precisamente al
equilibrio quimico. Tal parece que el extractante empieza a degradarse a
concentraciones altas de H', tanto en el PLS como sobre todo en el electrolito. El
control de la concentracion de H' en el electrolito aun pobre, previo a su
enriquecimiento por el contacto con la solucion organica, es asi un punto
importante. Como veremos mas adelante con el conjunto de lazos de control
disenados para el volumen de control bloques de SX / Tank Farm (sector de
volimenes de los fluidos del sistema en tanques), esta concentracion, sobre la cual
podemos tener hasta ahora analisis off-line (refiérase Ud. a la tabla de Analisis en el
Apéndice), tiene un control semiautomatico. La logica en este sector es en general:
manener un sistema estable en las concentraciones de electrolito en el sector de los
bloques de SX (electrolito pobre, electrolito rico y electrolito a celdas, 3 puntos que
guardan cierto equilibrio entre si) con avuda de la coordinacion humana (sistema
basado en conocimiento); a partir de alli, un control de nivel puede ser realizado
automaticamente, manteniendo al sistema estable.

Asi, pues, €l contacto de la solucion acuosa de PLS con el extractante organico
resulta en la extraccion de Cu desde la fase acuosa hacia la fase organica.

Luego de este paso, las fases organica y acuosa son separadas por gravedad. El
raff (la solucion acuosa ya pobre) es reciclado para lixiviacion, en tanto la fase
organica cargada es ‘desnudada’ (stripped) por el electrolito pobre.

La reacion de reextraccion es inversa a la de extraccion:

Como se puede ver, la reaccion es desplazada hacia la derecha con un aumento
de la concentracion de H' en el electrolito (el proceso de reextraccion es ayudado
por una recirculacion de electrolito en el bloque de stripping, S1). Mas, recordemos
que no debe sobrepasarse una determinada concentracion de equivalentes —ya fijada
por acuerdo segun la experiencia en la operacion- acidos so pena de degradar al

extractante, y disminuir a la larga la eficiencia de este ultimo.
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En resumen, el extractante empleado cumple en general con:

- una extraccion eficiente de Cu.

= Un eficiente ‘stripping’ al electrolito.

= Una extraccion selectiva, sobre todo frente a presencia de Fe.

= Una aceptable cinética.

= Una buena solubilidad en un diluyente kerosénico.

- Una rapida transferencia de masa.

- No absorber H,SO,.

- Ser estable y no dafiino (en grado sumamente riesgoso).

Mencionemos reactivos adicionales empleados en la extraccion-reextraccion ¥ €n
la electrodeposicion, ademas del compuesto organico diluvente y del extractante
(LIX 984):

- Galactasol (‘Guartec’): compuesto organico que protege a las
placas madre de contaminacion vy ayuda a una deposicion de
cobre sin excesivos nodulos de potencial cortocircuito.

- Sulfato de cobalto: inhibe ¢l desgaste de los anodos.

- Cera: evita incrustacion de cobre en el filete inferior de las
placas madre.

- Arcilla: ayuda en la operacion de filtracion, adsorbiendo

impurezas semisolidas (crud).

El Fe es un contaminante cuva presencia debe ser siempre controlada en el
proceso. De hecho, una parte en masa de Fe por cada 1000 de Cu es transferida
(Kordosky et al., 1987). Por ello, hay un retorno de masa de Fe con una parte de
electrolito pobre hacia la solucion de PLS. Esto mantiene una acidez mas o menos
constante en el PLS para su posterior aplicacion a los botaderos, evitando al mismo
tiempo la acumulacion de Fe en el sistema de extraccion / reextraccion ¥

electrodeposicion.



Mixer

El mezclador-separador (‘sedimentador’) crea una dispersion y un subsiguiente
flujo tipo laminar deesta dispersion hacia delante, para una transferencia de masa
con ayuda de un tiempo de residencia, durante el cual

Se trata de evitar un entrampamiento de gotillas de una fase en otra. Una

agitacion mas o menos lenta ayuda a ello. Se ha visto adecuada la siguiente relacion:

donde
()] . Ipm
Dmvrerier . diametro (m)

Direccion/ sentido de flujo

. Se;t;lerl

LEmulsi(’m: perfil de separacion | l

Figura 22
Corte de perfil transversal de flujo: settler
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Con reductores de wvelocidad en los motores, se mantiene una agitacion

regularmente lenta en los mixers en la planta (40 — 60 rpm).

Agitador tipo turbina modificada, de la empresa Lightnin
Tiempo de residencia en mixer: 1 min

Tiempo de residencia en settler: 10 min

(la separacion de fases en el laboratorio se produce en 1 a 2 minutos —Kordosky et

al., 1987)

Operacion en organico continuo:

En general, se opera en organico continuo (razon O/A >= 1). Recordemos que los
mezcladores sedimentadores pueden ser operados en acuoso continuo o en
organico continuo. No es deseable tener gotillas de organico en el liquido acuoso,

pues,

a) el organico en ¢l raff tiende a quedarse en las pilas de lixiviacion;
b) el organico en el electrolito tiende a contaminar a los catodos en la nave de

electrodeposicion.

Por lo tanto, lo mas conveniente es tratar de mantener la relacion O / A lo mas
cercana posible a 1, con un margen de seguridad de +0,15 como adecuado.

El extractante LIX 984 tiene la siguiente capacidad extractiva:

Y4 Kg de cobre por m® de fase organica por cada 1 % de LIX 984 en el

organico

Actualmente se emplea un 11 % de porcentaje en volumen de extractante en la

solucion organica.
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Algunos aspectos de la quimica de la electrolisis: electrodeposicion

Los catodos son placas ‘madre’ de acero inoxidable 316L.. Recordemos la

reaccion neta redox de electrodeposicion:

Como vemos, aparte del producto adicional oxigeno, que va a la atmosfera, se
regenera H,SO4 en la solucion de electrolito va pobre, reciclandose en el circuito.
El potencial eléctrico necesario para la electrodeposicion del cobre es

aproximadamente 2 V, comparado con 0,3 V para la electrorefinacion.

: ;
]

Voltaje tedrico para la reaccién redox 0,9
Sobrevoltaje: deposicién de O, 0,5
Sobrevoltaje: deposicién de Cu 0,05
Resistencia eléctrica a la densidad actual (200 A/m?) 0.5

Al ser el voltaje directamente proporcional a la energia, la energia requerida para
la electrodeposicion es también considerablemente mayvor que la requerida para
electrorefinacion: unos 2000 KW-h / Ton de cobre en el primer caso frente a 300-
400 KW-h / Ton cobre en la electrorefinacion.

Notemos también otra diferencia entre electrodeposicion y electrorefinacion,
ademas del voltaje: se emplea anodos de aleacion Pb-Sn-Ca, precisamente por ser
resistente al alto voltaje, y no doblarse facilmente, ademas de formar una superficie

no propensa a desintegrarse, lo que evita la contaminacion de los catodos con



plomo. El doblez de un anodc puede causar corto circuito por contacto con el

catodo, con pérdida consecuente de energia.

Maximizacion de la pureza del cobre

Las 2 principales impurezas en la deposicion de los catodos son el Pb (de la
contaminacion del anodo) y el S (del entrampamiento de electrolito y del PbSO4
producto de corrosion). La pureza del catodo es maximizada por:

a) catodos rectos verticales equidistantes ¥ anodos sin contacto anodo-catodo;

b) anodos inertes estables con productos de corrosion coherentes;

¢) remocion frecuente de productos de corrosion de la base de la celda;

d) electrolito libre de solidos y de organico:

e) flujo continuo y tibio (46 °C es buena temperatura) de electrolito puro a traves
de todas las caras de los catodos;

f) empleo de agentes aditivos (e.g. galactasol), que dan depositos con una fina
superficie;

g) Lavado de los catodos justo después de su cosecha.

En cuanto a los catodos, actualmente se esta prefinendo el uso de acero
inoxidable en lugar de la delgada placa iniciadora de cobre de antes. El uso del
acero se justifica porque:

a) el cobre formado llega a ser mas puro,
b) lalabor manual es menor,
¢) la productividad es mayor,

d) el requisito de energia es menor.

Con estos catodos, los electrodos pueden ser colocados muy cerca unos de otros,
v la eficiencia de corriente llega a ser alta (en promedio, 93 %o). Asi también, se

puede operar a una alta densidad de corriente.
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Con todo, para el empleo del acero inoxidable se requiere una alta inversion
inicial que incluye una linea de deslaminado (linea de produccion Mount ISA,

original de Australia, v que se ha probado eficiente y reductora de costos).

Mejoramiento de control en el sistema : hacia una planta virtual

Hay un esquema establecido de automatizacion progresiva en la planta. Ellos se
incluyen en los objetivos de cada afio en la planta, v la acciones son coordinadas
con al Area de Mantenimiento. Un esquema oOptimo de control puede ser
establecido, de modo que ademas del control clasico de retroalimentacion, se pueda

establecer otros

Costos indirectos
28%

Costos directos
72%

En los ultimos meses:

Costos directos $0,16/1b
Costos indirectos $ 0,07

Costo total de produccion $0,23/1b

I Precio actual del cobre en el mercado mundial = $0,75/1b |

Figura 23
Costos de produccion: cobre por lixiviacion
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lazos mas eficientes con la base de data acumulada desde su inicio de operacion en
Setiembre 1995,

Veamos algunas acciones de control disefiadas para un sector especifico, a
implementar en corto plazo, en coordinacion con el Area de Mantenimiento

(Instrumentacion):

Acciones para el control en la concentracion del sistema y en el

nivel del TK-06 .-

El TK-06 es un almacenador de electrolito rico, tal como se puede ver en los
diagramas de flujo mostrados. No hay aun un control automatico del nivel en este
reservorio. A continuacion se puede ver algunas pautas para hacer este control de

modo efectivo.

Se sefiala los mecanismos de accion final para un control optimo. La
demostracion es teorica, por cuanto queda aun pendiente la instalacion final de unas

vahvulas de control, reprogramado en el area de Mantenimiento.

En los diagramas adjuntos se muestra las acciones a tomar sobre las valvulas

de control en el sistema (ver informes anteriores como referencia adicional).

Situaciones: Se puede producir 2 situaciones:

e Nosotros podemos variar el set point del flujo de bleed en el sistema. Ello
es una ‘perturbacion’ que puede ocurmrr, ¥ de hecho ocurre con cierta
frecuencia (es una operacion manual normal que ‘1 vez por dia nosotros
variamos ¢l bleed en +/- 1 gal'min en cada tren de SX por ejemplo). En este
caso, debemos tomar las acciones necesarias para mantener el equilibrio en el
balance luego de un tiempo prudencial, manteniendo constantes las
concentraciones de acido y cobre en el sistema (esto ultimo se hace en forma
semiautomatica: ver nuestro Reporte de Andlisis Puntuales, en el Control

Room).
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e Nosotros podemos variar el set point del porcentaje de nivel en TK-06
segun nuestro deseo, y segun los flujos presentes en nuestro sistema (un
porcentaje adecuado en un tanque de allmacenamiento es, como sabemos, de
75%; eventualmente se ira aumentando el porcentaje de nivel SET POINT
segun nuestra capacidad).En este caso, debemos alcanzar el nuevo nivel en un
tiempo prudencial y sin alterar mucho ¢l equilibrio en el sistema.

Lo arriba mencionado se expresa en los diagramas adjuntos mas adelante. El fin de

estos diagramas -lazos relativamente simples con sus respuestas dinamicas- es dar

una verificacion teorica de la eficiencia en estabilidad, robustez y tiempo de
respuesta de los mecanismos de control final llevados a cabo mediante los

algoriimos descritos.

B El control de nivel en TK-06 implica un sistema esclavo de regulacion de flujos
en sector de SX, mas con la necesaria y siguiente restriccion: mantencion de
una concentracion adecuada de cobre y de acido en el sistema (en el ER, EW v
EP).

B No se hace por el momento un enlace virtual de un bloque mayor, como lo
podria ser la concentracion en linea automatica con el nivel, pues, el control en
concentraciones €s semiautomatico, con analisis offline, que no hacen factible
aun este enlace. Se menciono antes el caracter semiautomatico en el control de
las concentraciones en el sistema del electrolito. No hay por el momento una
forma adecuada on line de medicion (v consiguiente control) de estos valores.
Un electrodo redox podria darmos un valor de [Cu?*), mas no hay una relacion
matematica directa con [H'] -ademas hay variacién en la ley de PLS-, por lo
que es mas conveniente gobernar entretanto al cobre mediante la Iz de
electrodeposicion. Actualmente [H'Jegr = 140 g/1 es un valor aceptable, para
42000 - 43000 A de intensidad actual de corriente en la nave. La densidad de
corriente e€s también un parametro importante para medir la ‘fuerza’ que esta

siendo aplicada sobre cada electrodo anodo-catodo:
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Figura 24
SOUTHERN PERU: PLANTA DE LIX /SX/EW
ESQUEMA DE FLUJOS EN YOLUMEN DE CONTROL

acido
AGUA ACIDO EVAPORACION agua
A Electrolito rico
..‘..l .............. l ............. . Electrolito pobre
. S S LT T . SO con electrolito

:- - TV esgse R TP P

; e

. B e,
R e P
e
] ®n
| ] (TR M B B
[ ]
[
| ]
]

E===
IR
L ]
o
-

RICO (PLS)



16 PLCs

Figura 25

SUBESTACIONES

NETWORK ETHERNET:
SUPERINTENDENCIA /
COORDINACION DE
GUARDIA /

MANTENIMIENTO /
METALURGIA
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Condiciones / restricciones
Para cada una de las 122 celdas actuales en serie (por supuesto, la expansion
actual de celdas que esta en pleno desarrollo no afecta el valor de 1 aplicado)

tenemos:

= 42500 A = 337 A/m’

Densidad de corriente = [
A 63 placas/celda x 2 m*/placa

B Situacion de retrolavado en filtros (backwash): nates de la electrodeposicion se
realiza un retrolavado automatico de los filtros de electrolito. Accion probable
de control: desactivar al sistema. Direccion de desactivacion: a fijar. También se
podria variar el control no sefialando limite superior maximo de nivel en TK-06,
lo que es menos aconsejable.

B Situacion de desborre: el desborre es la limpieza de lodos residuales del desgaste
de anodos. En este caso, al suprimir la intensidad de corriente en 2 celdas, la
accion optima seria desactivar al sistema para evitar un mayor desequilibrio.

Regulamos €l Fyeea SET POINT:




Estas ventanas operan siempre, va sea que el sistema esté activado o desactivado.
Maniobramos el flujo de bleed en este ultimo caso por 2 h para un desborre. Arriba
se coloco 10 gal'min como un valor aceptable de set point para este tiempo. Luego

de 2 h se reactiva el sistema de control.

Algoritmos de control

B Sc hace ¢l control en cada uno de los 3 trenes en igual forma. Los set points
maestros (de nivel en TK-006, de flujo de bleed / TA, flujo de bleed / TB v flujo
de bleed / TC) son de ingreso independiente.

B Sec regula el flujo de agua y de acido (slave) en cada wen, de modo que se
mantenga una concentracion similar a la del electrolito rico (es decir, para que la
concentracion en el sistema no varie).

B  Se regula un segundo control esclavo en cascade, de flujo de recirculacion, para

mantener el nivel adecuado en los trenes de SX.

DIRECCIONES ELECTRONICAS DE SENALES DE PLC ACTIVADAS

Acido / TA

Agua / TA N21:10 FIT3190
Bleed / TA {falta address en PLC) FIT31100
Rec./ TA N17:58 FIT3135
Acido / TB N37:35 FIT3280
Agua/TB N21:4 FIT3290
Bleed / TB (falta address en PLC) FIT32100
Rec./TB N18:58 FIT3235
Acldo / TC N48:85 FIT3380
Agua/ TC N21:8 FIT3390
Bleed / TC N48:94 FIT33100
Rec./TC N19:58 FIT3335
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Estas direcciones son de entradas: la direccion en el flujo de acido en TA indica
que la conexion esta en la tarjeta (slot) 37, entrada analogica 34 de esta tarjeta.
Se emplea tarjetas Allen-Bradley de entradas y salidas analogicas v digitales, en

modo de intensidad de corriente de 4 a 20 mA (rango Standard internacional).

P&ID diagrama de tuberias € instrumentacion.



SENSORES FITs FICs FLUJO
FLUJO FLUJO ACIDO: VALVULAS CONTI.IOL
ACIDO: ACIDO: FIC 3180 —— FLUJO ACIDO:
FE 3180 FIT 3180 FIC 3280 FV 3180
FE 3280 FIT 3280 FIC 0 ::X ggg
FE 3380 FIT 3380
VALVULAS
FICs FICs FLUJO CONTROL FLUJO
RECIRCULACION
FLUJO e RECIRCULACION
AGUA: ( S (ELECTROLITOY):
. FIC 3135 oy
FIC 3190 - FV 3135
FIC 3235 -~
FIC 3290 PIC a1as FV 3235
FIC 3390 FV 1115
FITs/ FLUJO DE
SENSOR NIVEL TK-06 / RECIRCULACION
NIVEL TK-06 . CONTROL DE (ELECTROLITO):
; REAL (%) FIT 3135
(presion TK-06: NIVEL:
diferencial): s ‘ LIC 4000 FIT 3235
LE 4000 (MASTER) FIT 335
SENSORES / FLUJO
RECIRCULACION
(ELECTROLITO):
FE 3135
FE 3235

L0 ik X % T
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Los siguientes graficos ilustran las respuestas simuladas de control para la

instrumentacion a anadir en el sector SX:

(2)

(b)

Figura 18
Simulacion de
respuesta en sistema
de control TK-06



(d)

(e)

A flujo de
agua en cada
valvula
(gal/min)

®
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Perturbacion:
+1 gal/min en flujo de bleeding
por tren
Master: accion de V agua

..........
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Variacion en
flujo de
recirculacion en

cada valvula

(gal/min)

) Jl Perturbacion:
& : +1 gal/min en flujo de bleeding
por tren

Master: accion de V agua

EEILSRRRRAN

t (min)



% apertura
adicional en cada
valvula de
recirculacion (en
cada tren)

@

tren
(gal/min)

(k)

a
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t (min)

t (min)



Variacion en
de recirculacion
en cada tren
(gal/min)

(m)
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SISTEMA DE CONTROL
CLOSED LOOP: RESPUESTA DINAMICA DE NIVEL EN TK-06
CAMBIO EN LOAD (FLUJO DE BLEED EN LOS TRENES): delta = +1 gal/min en cada tren
WITH CASCADE LOOP

Step Input:
load
delta=+1
(valvula de control)
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Figura 26



SOUTHERN PERU: PLANTA DE LIX /SX/JEW
DIAGRAMA DE INSTRUMENTACION ¥ CONTROL: P&ID
CONTROL DENIVEL ENTK-06 Y CONCENTRACION

POBRE (RAFF)

Figura 27
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Veamos la secuencia adecuada de los algoritmos del sistema (en lenguaje simple,

traducible a instrucciones ladder):

/I Activation / desactivation / Input false/ 0, ... to desactivate: address
B... (to be defined)

/l Recordar: Valvulas en OFF: normally CLOSED. Valvulas de control
LINEAL //

T = Step time=35 // seconds //

// CONTROL DEL SISTEMA PARA UNA VARIACION DE FLUJO DE
BLEED //

Read (address de bleed TA), (address de bleed TB), N48:94  // lectura
individual de Fbleed en Tren A, Tren By Tren C //

Read F8:21 /l Altura efectiva de TK-06 //

Read N21:10 // Flujo de agua Tren A //

%AVWTA = 100*N21:10/52 // Porcentaje de apertura de VaguaTA //
Read N21:4 // Flujo de agua Tren B //

%AVWTB = 100*N21:4/52 // Porcentaje de apertura de VaguaTB //
Read N:21:8 // Flujo de agua Tren C //

%AVWTC = 100*N21:8/52 // Porcentaje de apertura de VaguaTC //
Read N37:34 /l Flujo de acido Tren A //

%AVATA = 100*N37:34/15 /l Porcentaje de apertura de VacidoTA //
Read N37:35 // Flujo de acido Tren B //

% AVATB = 100*N37:35/15 // Porcentaje de apertura de VacidoTB //
Read N48:85 /l Flujo de acido Tren C //

%AVATC = 100*N48:85/15 // Porcentaje de apertura de VacidoTC //
Read N17:58 // Flujo de recirculacion Tren A //
%AVRTA = 100*N17:58/6000 // Porcentaje de apertura de VYrTA //
Read N18:58 // Flujo de recirculacion Tren B //

% AVRTB = 100*N18:58/6000 // Porcentaje de apertura de VrTB //
Read N19:58 // Flujo de recirculacion Tren C //

%AVRTC = 100*N19:58/6000 // Porcentaje de apertura de VrTC //

i=time //(in seconds) //
If (Fbleedsp -Fbleedsp,s > 0) then j =0 else
if (Fbleedsp, -Fbleedsp,s < 0) then j=1 else
if (Fbleedsp, -Fbleedsp,s = 0) then return
k = abs(Fbleedsp, -Fbleed s p:s)

begin
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/I Activacion de valvula de agua //

For n=0 to 24: t =nT: % AVWTASsp = (-1) *k*40*t + Y%AVWTA
Y AVWTBsp = %AVWTAsp

Y AVWTCsp = %AVWTAsp

For n=25 to 72: t =nT: %AVWTAsp = (-1)) *k*(16*t + 0,45) +
%AVWTA

%AVWTBsp = Y0AVWTAsp

%AVWTCsp = %AVWTAsp

For n=73 to 120: t = nT: %eAVWTAsp = (-1) *k*(5*t + 1,15) +
%AVWTA

%AVWTBsp = YoAVWTAsp

%AVWTCsp = %AVWTAsp

For n=121 to 192: t = nT: %AVWTAsp = (-1)! *k*(0,8*t + 1,55) +
%AVWTA

%AVWTBsp = Y%AVWTAsp

%AVWTCsp = %AVWTAsp

/! Activacion de valvula de acido //

For n=0 to 48: t = nT: %AVATAsp = (-1)! *k*9*t + %AVATA
%AVATBsp = %AVATAsp

%AVATCsp = % AVATAsp

For n=49 to 72: t = nT: %AVATAsp = (-1)) *k*(4,5*t + 0,15) +
%AVATA

%AVATBsp = Y%AVATAsp

%AVATCsp = %AVATAsp

For n=73 to 120: t = nT: % AVATAsp = (-1)! *k*(2*t + 0,32) + %AVATA
%AVATBsp = %AVATASsp

%AVATCsp = %AVATASsp

For n=121to 192: t = nT: %AVATAsp = (-1) *k*(0,5*t + 0,47) +
%AVATA

% AVATBsp = %0AVATASsp

%AVATCsp = Y0AVATAsp

// Activacion de valvula de recirculacion //

For n=0 to 24: t = nT: %AVRTAsp = (-1)) *k*0,38*t + %AVRTA
% AVRTBsp = %AVRTAsp

% AVRTCsp = % AVRTAsp

For n=25 to 48: t = nT: %eAVRTAsp = (-1)' *k*(0,2*t + 0,003) +
%AVRTA

%AVRTBsp = %AVRTASsp

%AVRTCsp = Y% AVRTAsp

For n=49 to 72: t = nT: %AVRTAsp = (-1) *k*(0,1*t + 0,007) +
%AVRTA

%AVRTBsp = %AVRTAsp
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% AVRTCsp = %AVRTAsp

For n=73 to 120: t = nT: %AVRTAsp = (-1)! *k*(0,04*t + 0,011) +
%AVRTA

%AVRTBsp = %AVRTAsp
%AVRTCsp = %AVRTAsp

For n=121 to 192: t = nT: %AVRTAsp =(-1) *k*(0,04*t + 0,0 145) +
%AVRTA

%AVRTBsp = % AVRTAsp
%AVRTCsp = % AVRTAsp

/l se repite el ciclo de barrido en lapsos de 5 segundos //

El siguiente recuadro resume una lista de instrumentos adicionales
por adquinr o ya comprados (compra directa): Requisicion de

equipo; labor de logistica: de almacén y por compra.

Sensor ultrasénico de nivel Milltronics

Indicador / transmisor de flujo Micro Motion (Elite)

Indicador / transmisor de flujo Rosemount para linea de agua

Transductor electropneumatico Fisher / Rosemount 546S, para valvula de control
Flujbmetro de masa Micro Motion (para linea de 1")

Valvula de control Fisher de 1"

Flujometro magnético Deltaflux / Altometer - Sliedrecht, para lineas de 1"yde 2"
Valvula de control de flujo Masoneilan / Camflex Il, de 1"

Flujometro magnético Foxboro, para linea de 2"




Aspectos de ingenieria:

H .- Conceptos complementarios. Planteamiento de la solucion
Estructura base impermeable para control ambiental en los
reservorios de solucion organica (extractante) v acidulada (acido,
PLS, electrolito): superficies o liners de HDPE son el matenial
principalmente empleado para mantener un control hermético de los
volumenes liquidos contenidos en la planta. Bajo los botaderos de
sulfuro no hay una capa de liner, con todo, se recupera un 8525 de
lo que ingresa, perdiéndose el 15% restante en evaporacion y en
filtracion fuera del volumen de control de interés. Un monitoreo
constante de los alrederores es hecho para determinar el impacto
ambiental.

La Figura 28 nos ilustra la estructura de recubrimiento tipica ¢n el

area de trabajo.

Liner de HDPE + capa
geotextil

Material de empaque
Clase 1

Material de relleno estructural
compacto

Figura 28
Estructura basica de recubrimiento con liner (pozas de PLS)



Planteamiento de soluciones: reduccion de costos / economia

Biolixiviacion / microbiologia

Cultivos en medio 9K han sido hechos. Se continuara con los
ensayos microbioogicos de fisiologia, produccion y morfologia
(1dentificacion) de microorganismos con medio Suffolobus. En la
planta se puede hacer analisis quimico, para lo cual se ha
disefiado procedimientos de operacion para la determinacion
confiable del contenido metalico en solucion. También se puede
determinar la densidad de poblacion microbiana. Gracias al
contacto con. y a la buena disposicion del LMB y del
Laboratorio de Virologia del CIP, se puede continuar con el
analisis bioquimico (DNA polimerasa). Ello es de hecho un
objetivo: determinar los microorganismos plresentes en el
ecosistema de Toquepala y Cuajone, lo cual no se conoce a

ciencia cierta aun.

Al parecer, habria también cepas de Sulfolobus sp. o Sulfobacillis

sp. Presentes en el sistema, debido a las temmperaturas de 55 °C

registradas tan solo a 15 cm de profundidad. Es casi seguro que haya

por lo tanto microorganismos mesofilicos yv’o termofilicos.

Extraccion — reextraccion:

Se dispone de un diagrama NcCabe-Thicle de desempeiio del
extractante empleado actualmente. (la que nos ilustra el numero

de etapas adecuadas para una optima extraccion de cobre desde

el PLS.)

Analisis de la tasa de evaporacion de la solucion organica: En
realidad. nos referimos aqui a la tasa de¢ evaporacion de la
solucion organica diluyente, pues, el extractante. una cadena

polimérica larga, casi no se evapora en el rango de temperatura
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de operacion. Es importante determinar este valor con relativa
exactitud, pues, €ste representa una peérdida en el volumen de
control que debe ser repuesta con un flujo adecuado constante,
de modo que se mantenga la concentracion adecuada de
extractante en la mezcla (el extractante, una cadena polimérica
larga, casi no se evapora en el rango de temperatura de
operacion) para una extraccion eficiente. Recordemos que el
extractante esta inmerso en la solucion organica diluyente. Se ha
hecho pruebas para determinacion de la tasa de evaporacion de
la solucion diluyente (pérdida hacia el medio ambiente en el
volumen de control)., en recipientes con superficie expuesta a
ambiente y con una leve agitacion, que d€ un patron energetico
de movimiento similar al del flujo laminar de la mezcla por los
mezcladores, en los bloques de sedimentacion v en los

vertederos. Algunos resultados son:

T = 32 °C (aproximadamente constante)

Pruebas de evaporacion en recipiente

|

2575,2 0,75 7.6 0,827 11,94 0,167

2567 1,67 15,8 0,827 11,97 0,156
2539,8 4,71 43 0,827 121 0,15
2527,3 6,58 55,5 0,827 12,16 0,139
2516,2 7.65 66,6 0,827 12,21 0,143

Este resultado parece ser confiable, habiendo ademas resultados de otras pruebas:

Flux promedio de pérdida

0,151 gal/dia-m’
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Flux promedio (a) = 0,14
Flux promedio (b) = 0,13

El extractante empleado se muestra Optimamente eficaz a 32 °C. Ademas, a esta
temperatura, se logra un equilibrio adecuado con la temperatura del electrolito al
fluir hacia la nave de electrodeposicion; el electrolito no debe estar sobresaturado
para la concentracion de acido, el que a su vez esta en equilibrio con el cobre, pues,
de lo contrario habria cnistalizacion no deseada en el electrolito.

Los bloques de extraccion / reestraccion y los tanques donde hay solucion
organica tienen un adecuado techo y recubrimiento en general, para evitar en lo
posible la transferencia de masa por evaporacion y conveccion.

Por lo descrito, la pérdida actual de solucion organica a la atmosfera es algo con
lo que contamos, mientras se estudia cadenas organicas mas estables a las altas
temperaturas.

Se ha verificado ademas que el efecto de la adicion de diluvente en tandas
intermitentes de gran volumen tiene un efecto oscilante que puede durar hasta 5
dias, hasta que la concentracion de extractante se equilibre en forma homogénea.
Por ello, es conveniente afiadir diluyente en forma continua, y a una tasa de 0,1
gal/min en nuestro caso particular. Ello es lo que se hace precisamente.

No se conoce muy bien la cinética de reaccion de la oxima LIX 984NC
empleada, de la empresa Henkel Corp. Esta es en realidad una mezcla de oxima
cetonica con salicilaldioxima a una razon tal que se combina la gran fuerza de
extraccion de la salicilaldioxima con la capacidad de donacion (stripping) de la
cetoxima. Con todo, se proyecta analizar mas este aspecto de la eficiencia, para una
posible reduccion de costos si se opta por comprar extractante a otro proveedor,

que puede ser de Peru.
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Efectos del calor en el sistema de los botaderos de sulfuros.-

Sabemos, ademas, que la ventaja de los microorganismos usados
en sistemas de biolixiviacion frente a sistemas convencionales de
reaccion quimica es que los microbios aplican la energia disponible
de modo mas preciso donde se necesita, ya sea directamente sobre
el mineral de interés o catalizando eficientemente la produccion.

El rol del balance de calor ha sido siempre importante en
sistemas de biolixiviacion. Y en ello, el analisis termodinamico
macroscopico —temperaturas de solucion, condiciones climaticas-
es muy importante para determinar relaciones con el grado de
extraccion de cobre.

Asi, pues, se ha establecido algunos modelos que han sido
analizados por simulacion y comparados con el proceso en el
campo (Cathles & Schlitt, 1980). .a funcion propuesta por Cathles
y Schilitt incluye la conservacion de masa y el momentum (flujo de

aire) en un balance energético:

donde

Pm = densidad del aire (g/cm3)

Cp, = calor especifico del botadero (cal/g-°C)

T = temperatura en el sistema (°C)

T = tiempo (s)

K. = conductividad térmica del botadero (cal‘cm-s-°C)

V = volumen de aire en el sistema —por los intersticios (cm®)

q = flux masico de aire (g/'cmz-s)

y = pseudo calor especifico del aire —incluye efectos de saturacion

del vapor de agua (cal/g-°C)
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o flux masico de aire (g/cm’-s)

Como vemos, se tiene un avance en el modelamiento de
sistemas, del cual continuaremos para tener modelos predictivos
confiables de concentracion de cobre, cobalto, etc. en el sistema

botaderos - planta de extraccion por solventes-electrodeposicion.

Celdas de electrodeposicion:

Podriamos analizar una posibilidad de aplicar un control inteligente de
logica difusa (fuzzy) al sistema de generacion de corriente por los
rectificadores: cada 2 dias se detiene la electrodeposicion en 2 celdas
para su limpieza (conocida como desborre), la cual dura 4 horas; por lo
tanto, cada 2 dias se corta y se restituye la corriente al inicio de la
limpieza y se wvuelve a hacer lo mismo al final de e¢lla. Todo lo
mencionado, finalmente, hace vanar el flujo v la concentracion de acido
en el sistema por 4 horas, debido a la menor deposicion de cobre por las
2 celdas sin operar. Estos eventos hacen que se pueda tomar acciones en
base a valores condicionales.

Un bosquejo, a grosso modo aun, por analizar ¢ implementar, tiene la

siguiente semantica:

If current intensity is low and , then bleed is low and...

Fiar un fluyjo constante y definido de sulfato de cobalto.
Actualmente es de 350 g/Ton, mas podria disminuir. Lo mas
adecuado para determinar el punto oOptimo €s continuar con una
disminucion gradual en la planta, con monitoreo mensual, lo que se

esta realizando. Menos costos ¥ menor degradacion del ecosistema,
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pues, recordemos que el CoSQO, ingresa al sistema, mas no sale del
ciclo, acumulandose eventualmente en los botaderos.

Aumento de la capacidad de produccion: + 50 %. Ello implica no
solo un aumento de celdas de electrodeposicion, sino también un
aumento gradual en la corriente suministrada, por lo que el tiempo de
siembra hasta la cosecha puede disminuir de 7 a 6 dias. Esto significa
una reprogramacion del horario laboral o un aumento de la eficiencia
de cosecha de cobre: mavor velocidad o flujo de cobre en placas de
salida a distribucion. Recordemos que las grias empleadas para la
cosecha tienen una resistencia de carga determinada, no siendo
recomendable sobrecargarlas con mavor peso, lo que habria de
mantenerse un lapso de 7 dias desde siembra hasta cosecha. Esta
posible variacion es a mediano-largo plazo, pues, a corto —mediano
plazo esta la expansion en el numero de celdas, manteniendo
entretanto I mas o menos constante, con un pequefio aumento dentro

del rango de seguridad de operacion de las grias en cuestion.

- Control de desarrollo de las etapas de trabajo

Sistemas de control

a) Operaciones: coordinacion

b) Sistemas de control de procesos

= Analisis del sistema: especificacion de volumenes de control
“ Definicion del sistema de control adecuado. Simulacion.

“ Coordinacion con el Area de Instrumentacion / logistica para
conseguir las partes faltantes necesarias.

c¢) Progreso en la microbiologia del sistema

Identificacion, morfologia de las cepas de microorganismos

presentes.



A mas largo plazo, ensayos de posible mejoramiento, por mutacion
esencialmente.

= Analisis de efecto de contaminantes como ¢l cobalto sobre el
ecosistema.

Relacionado con el acapite anterior, se puede proyectar a largo plazo
un mayor control ambiental mediante el aprovechamiento del cobalto
que aun no es reciclado en el sistema, sino que, como se habia
mencionado anteriormente, se queda en el electrolito (va estabilizado
con un valor de concentracion constante) y en el PLS, el cual
desemboca finalmente en los botaderos, aumentando asi
continuamente la concentracion de cobalto en el ecosistema. Esta
recuperacion se podria llevar a cabo rentablemente por intercambio
ionico, en una columna de intercambio ionico de compartimento
multiple (MCIX). Recordemos que el cobalto es un metal estratégico
y critico. De reciclarse, esto se haria en la linea de bleeding
(‘sangrado’) de electrolito, previo a su desembocadura en el raff

(‘refino’).

J .- Determinacion de la performance
La performance del sistema con un control de retroalimentacion se
comprueban aceptables y optimos para el volumen de control
considerado. Como se menciono antes, se seguira conectando los
volumenes de control, particularmente el sector de la nave de
electrodeposicion, con el objetivo de virtualizar un mayor volumen

con inteligencia atificial.

K .- Evaluacion economica final
La produccion de placas de alta pureza de cobre mediante la
biolixiviacion. con la ayuda adicional de un 15% de cobre para la

planta de LIX / SX / EW en Toquepala proveniente de un flujo
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constante de PLS proveniente de la lixiviacion acida en pads en
Cuajone, se realiza con un costo relativamente bajo: aprox. $ 0,24 /

1b de cobre.

Precio promedio actual en el mercado: $ 0,75 / Ib de cobre

Conclusiones y resultados finales

Se aplica un programa de reduccion de costos, por lo que se
tiene como objetivos para este afio y los siguientes una expansion
en la capacidad de produccion , aprovechando la economia de
escala beneficiosa para la empresa, continuacion con una
automatizacion en el sistema (un objetivo es la integracion virtual
del control en la planta), mavor control de las requisiciones de
material.

Estos objetivos estan siendo llevados a cabo. En el caso particular
de la automatizacion, el control se efectua con la consiguiente
instrumentacion en el sistema. Queda por continuar con la labor en
microbiologia, determinando tiempos de vida de los
microorganismos, su aislamiento y su adaptacion frente a

contaminantes como cobalto.
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APENDICE .-

ENSAYOS DE CRECIMIENTO DE Trichoderma reesei:
FERMENTACION DE SUSTRATO SOLIDO DE PAJILLA
DE CANA DE AZUCAR

En la prueba de crecimiento de micelio de 7. reesei en los tubos
de fermentacion, el punto de partida o inicio de la fermentacion es
con la adicion (para t=0) de micelio de la mezcla inoculante al tubo
de fermentacion. Esto se hace para ewvitar el tiempo que toma la fase
de latencia (lag time), que se produciria de introducir los
microorganismos fermentantes en forma de esporas.

Para un buen control de variables en el proceso de fermentacion
en sustrato solido (SSF) se necesita conocer algunos parametros o
coeficientes (constantes) del proceso.

Asi, pues, en la fermentacion SSF de la pajilla (bagacillo) de caria
de azucar, tenemos el esquema sencillo mostrado en la Figura 1 del
flujo de este proceso en un reactor a escala de planta piloto
Recordemos que es necesario mantener un proceso constante vy
optimo para lograr resultados satisfactorios en el producto final (es
decir, que el producto cumpla con los requisitos fijados). Luego, es
necesario tener relaciones entre las diversas caracteristicas finales
mensurables y aquellas cuya medicion es mas dificil, o bien poco
conveniente (siendo el problema de contaminacion aqui un factor de
desventaja, mas inhibido en gran medida por la diferencia de presion
positiva en el reactor).

Por ello, la medicion de la generacion de CO; en el flujo de salida
del proceso nos puede dar un medio indirecto v sencillo de calculo

del crecimiento del microorganismo empleado, a la vez que también
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puede relacionarse con el consumo de O, (Sugama & Okazaki.
1979).

El fin, pues, en las pruebas en tubos de incubacion/fermentacion
es obtener una razon (constante) de CO, generado a peso de micelio

formado, asi como con respecto a O; consumido.

Variables de entrada (medicion) y variables a controlar.-

Tanto en los ensayos llevados a cabo en los tubos de incubacion
fermentacion como en las mediciones en el sistema del reactor a
escala, las tomas de muestra son manuales, no automaticas. Esto se
hace presente en el programa de control, en el que se opera un aviso
previo para toma de muestra manual.

Volviendo al analisis de crecimiento de micelio, describimos al

proceso :

- Sustrato y mezcla inoculante.-
Para una prueba inicial se tomo como base una masa de sustrato

seco pretratado de

m sustrato seco (p) +g v’
* « e e . ..
® masa inicial de sustrato seco en 1 tubo de incubacion ¥

fermentacion

Nota :

Las sales de Reese & Mandels anadidas al medio de fermentacion
SSF estan preparadas sin contenido alguno de nitrogeno (esta
decision se fijo ya por pruebas anteriores de crecimiento de micelio).
Debido a ello se hace la adicion de harina de soya con fuente de

nitrogeno en la fase exponencial del crecimiento.



PREPARACION .-

(las cantidades se mencionan para 1 tubo de incubacion vy

fermentacion)

Microorganismos .-

Se emplea T. reesei UCA.

Medios y condiciones de cultivo .-

Como sustrato se emplea 4 g de pajilla de cana de azucar seca
(bagacillo) pretratada. Para abreviar, se le menciona como sustrato
(p)-

El medio de inoculo (MI) se ha preparado previamente. Este MI
esta compuesto por : Sales de Reese & Mandels (6,1% v/v), Tween
80 (0,1%6 v/v), glicerol (0,1% v/v), peptona (0,2% w:V), sustrato (p)

(0,4% w/v) y agua (restante para 100%o).

El MI ha desarrollado micelio en un medio liquido durante 3 dias a
30 °C, agitado a 200 rpm. Tras ello, se mide siempre el contenido de
micelio seco (g micelio seco / ml MI).

El sustrato (p) es afiadido a la mezcla inoculante (MEZI) descrita
abajo, mezclado hasta homogeneidad v colocado para fermentacion

en el tubo de incubacion y fermentacion.

El MEZI esta conformado por :
- MI (2 g micelio seco / 100 g sustrato (p)).
- Sales de Reese & Mandels sN (60 ml / 100 g sustrato (p)).
- Harina de soya (razon C:N = 10, lo que equivale a aprox. 0,827 g
harina / g sustrato (p)).

- Agua (para un total de 80% humedad en la mezcla final).
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Nota: sN=sin nitrogeno

Se mantiene la razon masica sgte. :

MEZI:sustrato (p) = 4:1

Por lo tanto, la mezcla homogeénea final formada contiene :

MEZI : 16ml» 16g
Sustrato (p) : 4 ¢

Para asegurar ingreso de aire libre de CO, se hace circular al aire
primero por un recipiente lavador con 100 ml solucion NaOH 10%
(w/v), ¥ por otro volumen con 20 ml solucion NaOH 6,5%, antes de
pasar al tubo de incubacion v fermentacion.

Se entrega un flujo constante e igual de aire a cada uno de los 5
tubos de fermentacion colocados. El aire a un flujo aprox. de 100
ml’h para cada tubo (Sugama & Okazaki, 1979) se obtiene de una

pequeiia bomba (peristaltica) y se distribuye en 5 flujos, hacia la

entrada inferior de los 5 tubos.

Determinacion de CO, .-

El flujo de salida es recolectado en un tubo con 20 ml solucion
NaOH 2%, la cual absorbe el CO;. El contenido para cada toma se
transfiere a un vaso beaker (100 ml) v se aflade 10 ml solucion
BaCl, 20%. Finalmente se titula el volumen a pH = 9 con HCl 0,5

N.

La cantidad de CO, generado es igual a :

mMmco2 — ll*(b-a)
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donde a = vol. HCI afiadido

b = vol. HCl afadido para un volumen igual de

solucion NaOH sin CO,

Se toma muestras cada 24 h

Contenido de micelio secoenMI =  0,0128 7
g micelio seco / ml MI)

" Generalmente el valor esta cerca a 0,01 g/ ml MI

Objetivos de investigacion y desarrollo en biolixiviacion: planta de LIX / SX /
EW .-

En la tabla siguiente se menciona algunos objetivos de trabajo fijados:

1 - Analisis conjunto de lixiviacidon y del ecosistema en botaderos
- Continuacién con semiaislamiento de microorganismos en B1, BT11y
B3250 (viales numerados en Lab. Toquepala: en refrigeracion)

2 - Control de Procesos: direccionamiento en PLC
- Instrumentacién: elementos de control final

3 - Acciones sobre temperatura en nave de EW
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