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Clavuladnico es un metabolito
ampliamente utilizado con distintas combinaciones de
antibidticos para contrarrestar diferentes enfermedades
infecciosas. Este metabolito no se produce en Colombia a pesar
de tener una gran demanda a nivel nacional, aparentemente
debido a sus altos costos de produccion y a la poca informacién
que se tiene del proceso global. En esta investigacion se usan
diferentes reportes de la literatura para presentar un esquema
generalizado de la produccién de este metabolito y, con ayuda del
software Aspen plus, la implementacion de un modelo para
simular el proceso de produccidn, incluyendo etapas de
pretratamiento, produccién y postratamiento o purificacién. El
modelo resulta de gran utilidad para analizar costos o evaluar
eventuales cambios en el proceso de produccién, constituyendo
una herramienta util para el estudio y entendimiento del proceso,
asi como para la toma de decisiones frente a su eventual
implementacion.

Palabras clave—Acido clavulanico, Aspen plus, Esquema de
produccion, Estrategia de simulacién, Procesos biotecnolégicos,
Simulacién de procesos.

Resumen—El  Acido

Abstract—Clavulanic acid is a metabolite widely used with
different combinations of antibiotics to counteract different
infectious diseases. This metabolite is not produced in Colombia
despite having a great demand at a national level, apparently due
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to its high production costs and the little information available on
the global process. In this research, different literature reports
are used to present a generalized scheme of the production of this
metabolite and, with the help of Aspen Plus software, the
implementation of a model to simulate the production process,
including pretreatment, production, and post-treatment or
purification stages. The model is very useful to analyze costs or to
evaluate eventual changes in the production process, constituting
a useful tool for the study and understanding of the process, as
well as for decision-making regarding its eventual
implementation.

Keywords—Clavulanic acid, Aspen plus, Production scheme,
Simulation strategy, Biotechnological processes, Process
simulation.

. INTRODUCCION

L &cido clavulanico (AC) es un compuesto que se produce

por el microorganismo Streptomyces Clavuligerus (Scl) y
se sintetiza a partir del aminoacido arginina (ARG) vy el
monosacarido gliceraldehido 3-fosfato (GAP). En su forma
activa el AC se usa como Clavulanato de potasio (CK) [1] y su
presentacién para la venta incluye diferentes combinaciones
en cuanto a su formulacion antibidtica, como por ejemplo la
Amoxicilina — clavulanato, que se usa en el tratamiento de
infecciones respiratorias como faringitis, bronquitis, neumonia
y enfermedades entéricas y de transmisién sexual [2].

En la literatura no se encuentran procedimientos
estandarizados ni condiciones de operacion definidas para la
obtencién de AC. La mayoria de los estudios son exploratorios
y toman alguno de los siguientes enfoques: i) la seleccién y
combinacion de nutrientes y materias primas (incluyendo tipo
de cepa y condiciones de cultivo), ii) las condiciones de
operacién del biorreactor, incluyendo tiempo, temperatura,
pH, volumen de reactor y agitacion, entre otras, ademas del
modo de operacion (lotes, semi-lotes o continuo) y/o iii) el
postratamiento o purificacion del producto. Es por ello que
para el estudio y analisis del sistema de produccion de AC es
deseable contar con un modelo que permita, mediante
simulaciones, integrar diversos célculos asociados al disefio
conceptual del proceso completo, tales como balances de masa
y energia, la estimacién de propiedades fisicas y
termodinamicas, dimensionamiento de equipos, costeo de
unidades de operacion, entre otros, a la vez que ayuda a
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reducir los costos de investigacion, riesgos de accidentes e
impactos negativos en el medio ambiente (por la generacion
de residuos) producto de la ejecucion de experimentos de
laboratorio [3].

Con la ayuda de un modelo que permita simular
razonablemente el proceso, es posible planificar disefios de
experimentos puntuales bajo las mejores condiciones
simuladas, en lugar de extensos y costosos disefios
experimentales exploratorios en busca de unas mejores
condiciones de operacion. No obstante, en la literatura no se
encuentra informacion precisa o detallada sobre la cinética del
proceso y/o los mecanismos de reaccion para las reacciones
bioquimicas que toman parte en la obtencion de AC a partir de
Scl. Por tal razdén, la implementacion de un modelo
generalizado que permita simular el proceso de obtencion de
AC necesariamente requiere asumir y suponer variados
escenarios en busca de un modelo que pueda ser al menos
parcialmente validado con la literatura disponible, de modo
que resulte de utilidad para estudiar y analizar diferentes
condiciones de operacion, estimar costos, o ayudar en la toma
de decisiones frente a la implementacién del proceso de
obtencidn de AC.

Para tal fin, en la presente investigacion se realiz6 un
andlisis detallado de la literatura, gracias al cual se fijaron o
definieron etapas y parametros de operacion y, con ayuda del
software Aspen plus, se implementd un modelo que permite
simular el proceso completo de la obtencion de AC,
incluyendo etapas de pretratamiento, produccion 'y
purificacion del mismo. El modelo resultante se us6 para
explorar el efecto de diversos parametros de operacion sobre
los rendimientos a AC y para la estimacién preliminar de
costos de produccién como los consumos energéticos,
requerimientos de materia prima, volumen y costo de equipos,
entre otros. Estas estimaciones del modelo resultan dtiles
como punto de partida hacia estudios de factibilidad y
viabilidad de sistemas de produccién de AC. Adicionalmente,
el modelo puede modificarse para simular condiciones
especificas diferentes a las utilizadas en su estructuracién,
permitiendo de esta forma simular variados escenarios de
produccion para la obtencion de AC.

I1. ANALISIS DE CONDICIONES DE OPERACION PARA LA
OBTENCION DE AC REPORTADAS EN LA LITERATURA

El uso de nutrientes y las condiciones para el pretratamiento
(incluyendo el almacenamiento y la reactivacion con
crecimiento celular) para la produccion de AC se presenta de
manera diferente en variados reportes de la literatura. Durante
la etapa de pretratamiento, es comUn encontrar reportes donde
sugieren temperaturas dentro de los intervalos -80 °C a -70 °C
(para el almacenamiento) y 25 °C a 28 °C (para el crecimiento
celular), velocidades de agitacion entre 200 rpm y 250 rpm y
la adicion o uso de nutrientes de variada naturaleza, como
glicerol, peptona, extracto de malta y sales de hierro,
magnesio y zinc, entre otros [4-7]. Para los estudios donde se
utilizan cepas nativas (Scl), algunos de los méas comunes se
resumen en la Tabla I.
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TABLAI
FUENTES DE ALIMENTO PARA LA SINTESIS DE AC Y OBTENCION DE BIOMASA.
Fuente Nutrientes Referencias
Carbono Glicerol (aceite de palma y oliva), glucosa, [4,8-12]
almidon. '
Ornitina, prolina, &cido glutdmico, proteina
Nitréaeno aislada de soya, harina de soya, peptona, 8,11,13]
9 sulfato de amonio, glutamato monosddico, T
asparagina.
Oxigeno Oxigeno. [5,7,13]
Cloruro de sodio, sulfato de magnesio,
sulfato de manganeso, cloruro de
Elementos traza manganeso, carbonato de calcio, sulfato de| [4.12.13]
cobre, cloruro de zinc.
Soluciones bufferSiIiconado (Antifoam A), solucién buffer [7-9]
y antiespumantes (MOPS)
Reguladores de |Hidréxido de sodio, &cido clorhidrico y &cido [7.8]
pH sulfurico. '

La diferente combinacién o uso de nutrientes (en cantidad
y/o naturaleza), sumado a las diversas condiciones de
operacion, dan lugar a diferentes rendimientos hacia AC que
dificultan la comparacién objetiva de los procesos y, por lo
tanto, definir a partir de la literatura unas ‘“mejores
condiciones” para llevarlo a cabo. En la Tabla Il se resumen
algunos casos reportados en la literatura.

En la Tabla Il se evidencia la variedad de condiciones de
operacion reportadas para la obtencion de AC. También se
observa que en variados estudios algunos parametros son
comunes, como por ejemplo temperatura de operacion de 28
°C, agitacion de 800 rpm o el uso de glicerol como fuente de
carbono. Adicionalmente, aunque no sea posible comparar
objetivamente los rendimientos hacia AC, las producciones
mas altas reportadas rondan los 5 g en tiempos de operacion
entre 90 y 144 h.

Por su parte, la etapa de extraccién y purificacién del AC ha
sido menos explorada, aungue tiene incidencia directa sobre
los rendimientos finales y costos de produccion. Algunas de
las técnicas mencionadas en la literatura, asi como algunas de
sus principales caracteristicas se resumen en la Tabla IlI.

De acuerdo con la Tabla Ill las técnicas de extraccion
fisicas aparecen como las mas convenientes, sin embargo,
pueden incluir diversos procesos (filtracion, centrifugacion y
precipitacion), ademds de requerir sustancias adicionales como
agentes precipitantes y/o solventes como MIC (metil isobutil
cetona) para la insolubilizacién del AC.
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TABLAIL.
FUENTES DE ALIMENTO PARA LA SINTESIS DE AC Y OBTENCION DE BIOMASA.
Principales i Agitacion |Temperatura| Tiempo de AC | AC .

Nutrientes Volumen (1)|Operacién del reactor (rpm) C) operacion (h) | (ma/t) | () Referencia
Almidén (10 g/L), L-asparagina (2 g/L) 5 D'Scogg'r?t‘;r?u‘ésem" 800 28 80 120 | 0.6 [14]
Glicerol (20 g/L), harina de soja (15 g/L) 5 Discontinuo 400 28 144 994 | 4.97 [15]
Glicerol (20 g/L), peptona (10 g/L) 5 D'Scogg'r?t‘;r?uzsem" 500 28 130 280 | 1.40 [16]
Glicerol (15 g/L), proteina de soja (10 g/L) 5 Discontinuo 800 28 70 614 | 1.80 [5]
Glicerol (15 g/L), proteina de soja (15.5 g/L) 5 semi-continuo 250 28 72 640 |3.20 [4]
Glicerol (15 g/L), peptona (10 g/L) 0.5 Discontinuo 250 20 250 1534.3 | 0.77 [17]
Glicerol (10 g/L), harina de soja (11 g/L) 5 D'Scogg'r?t‘;r?uzsem" 800 28 90 1002.6 | 5.01 [14]
Glicerol (15g/L), proteina de soja (20 g/L) 0.25 Discontinuo 250 27 84 437 |0.11 [12]
Glicerol (20 g/L), peptona (10 g/L) 0.5 Semi-continuo 200 28 70 311 |0.16 [18]
Glicerol (15g/L), proteina de soja (10 g/L) 4 Continuo o discontinuo 800 28 153 470 |1.88 [8]

TABLA I
TECNICAS DE EXTRACCION HACIA EL AC.

Técnicas de extraccion Observaciones Referencias|

Limitaciones con el escalado, caracter
nocivo para el ambiente y las personas por
el uso de solventes y otras sustancias
quimicas, equipamientos costosos para el
manejo de mdltiples fases, bajos
rendimientos hacia la produccién de AC.

Liquido - Liquido [19,20]

Fécil contaminacion del metabolito, altos

Adsorcion en g
costos de operacion.

columnas empacadas (21]

Relativa poca informacion disponible.

Sistemas micelares [22]

Resultan menos contaminantes hacia el
ambiente en comparacion con procesos
quimicos, relativamente  faciles de
implementar, pueden afectar
negativamente los rendimientos hacia AC.

Fisicas [13,23,24]

I1l. METODOLOGIA

A. Planteamiento de un esquema del proceso global.

De acuerdo con el analisis de la literatura y con el objeto de
simular el proceso para la obtencion de AC, en esta
investigacion se propone el diagrama de flujo conceptual de la
Fig. 1. Se consideran las condiciones de operacion que, segln
la literatura, favorecen los mayores rendimientos de

AC. El proceso general se divide en tres etapas: (1)
pretratamiento, (2) produccion y (3) postratamiento.

Mutrientes:
sales
Oligoelementos

Nutrientes:
Sales
Oligoslementos

1
Aghtacién: 2200pm | !
Temperatura: 28°C | ]
pH: 6.8 1

! 1

pH: 6.8
Temperatura: 28°C
Agitacién: 3007pm

Agitacion: 220rpm
Temperatura: 28°C

POSTRATAMIENTO Mic

ph: Aeido
Sal de potasio

Firacisn {EHK) earacelén
el U | 1
Solventes

Fig. 1. Diagrama de proceso para la produccion de AC.

1) Pretratamiento.

La etapa de pretratamiento incluye tres unidades de
operacion. La primera para el almacenamiento de la cepa (Scl)
a una temperatura de -80 °C con glicerol [6,15,25,26]. La
segunda para la activacion celular mediante el uso de sales y
oligoelementos a una temperatura de 28 °C y 220 rpm. La
tercera para el crecimiento celular a través del uso de sales y
oligoelementos a una temperatura de 28 °C, 220 rpm y pH 6.8.
Las unidades dos y tres difieren en las concentraciones de los
nutrientes que ingresan a los respectivos sistemas. La corriente
que sale de la fase de crecimiento celular y entra hacia el
reactor corresponde al 10 % de indculo [6,7].

2) Produccién.

En la etapa de produccion de AC se obtiene el metabolito
de interés mediante el uso de la cepa nativa (Scl) a una
temperatura de 28 °C, una agitacion de 800 rpm y bajo un
flujo de oxigeno de 1 ml/min [5, 16]. Adicionalmente, se
utilizan materias primas como sales, glicerol, sulfato de
amonio, antiespumantes [11], soluciones buffer y reactivos
quimicos como NaOH y HCI para el control de pH.

3) Postratamiento o purificacion.

Para la etapa de recuperacién y purificacion, se asume
recuperacion mediante solventes, dada la relativa escasa
informacion disponible para simular razonablemente otras
técnicas [13,23,24]. Para esta, la salida del biorreactor
transporta el metabolito y subproductos hacia un proceso de
centrifugacién donde se separa el sobrenadante (que contiene
el AC) de las células (Scl). El sobrenadante pasa al sistema de
extraccion, mientras que las células se recirculan hacia el
reactor donde nuevamente son utilizadas para la produccion de
AC [8].

Posteriormente se insolubiliza el AC utilizando MIC en
medio &cido con &cido sulfarico, luego se precipita con EHK
(etil hexanoato de potasio), generando la sal de CK (en una

Entre Ciencia e Ingenieria, vol. 17, no. 33, pp.54-62, enero-junio 2023.
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proporcion uno a uno) a pH 2 [27]. La solucién y la sal se

filtran para separar el CK de los solventes.

Después, la sal de CK se lava con acetona para retirar
acidos grasos e impurezas [13,23]. A continuacion, se realiza
un filtrado para separar solventes e impurezas remanentes

antes de secar el producto final.

| SEC1M

cl:

TK-1H

&

Fig. 2. Diagrama del proceso de obtencion de AC en Aspen plus.

TABLA IV.

DESCRIPCION DE CORRIENTES Y EQUIPOS DEL PROCESO DE

OBTENCION DE AC (FiG. 2).

Corriente/equipo Observaciones Referencias
Células (8 g/L) y glicerol (20%), flujo de
St 40.126 g/h, -80 °C. [4,15,18]

TK-101 /Almacena y conserva la cepa con glicerol a|
Tanque -80 °C. [15]

(Tank)

s2 Corriente de Glicerol y Scl a -80 °C. _
E-101 /Ajusta la temperatura a 28 °C para la fase
Intercambiador |de reactivacion [15]
(Heater)
s3 Corriente de Glicerol y Scl a 28 °C. [15]
Nutrientes (316.25 g/h): C3HgO; (15 g/L),
extracto de malta (10 g/L), peptona (10
g/L), extracto de levadura (1 g/L),
sa MgS0,.7H20 (0.75 ¢g/L), KHPO, (2.5 8]
g/L), MOPS (21 g/L), y solucién de sales
(1 muL): WMnClL4H,O (1 g/L),
FeSO,.7H20 (1 g/L) y ZnSO,7H,O (1
g/L).

M-101 Mezcla las diferentes sustancias para la
Mezclador reactivacion celular a 28 °C y 220 rpm [9-11]
(Hooper) durante 36 h.

S5 Mezcla de S3 'y S4. R

E-102 Mantiene la temperatura constante a 28 °C.

Intercambiador [16,18]

(Heater)

S6 Salida del intercambiador E-102 (28°C). [16,18]
Nutrientes (257.75 g/h): C3HgOs (15 g/L),
proteina de soja 90NB (10 g/L), extracto de
levadura (1 g/L), MgSQO,.7H,O (0.75 g/L),

S7 K;HPO, (0.8 g/L), MOPS (21 g¢/L) y [8]
solucion de sales (ImL/L): MnCl,.4H,0 (1
g/L), FeS0,.7H20 (1 g/L) y ZnS0,.7H,0
(1 g/L).

M-102 Crecimiento exponencial del [9-11]
Mezclador microorganismo, 28°C, 36 h.
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B. Simulacién del proceso.
Tomando como base el proceso global de la Fig. 1, se
implementd en el software Aspen plus el modelo de la Fig. 2.
La descripcion de las corrientes y equipos respectivos, asi
como las referencias usadas para las suposiciones, se muestran

en la Tabla IV.

310

Y

e
FR-511 ;

517
E-103
i 0X1514

Corriente/equipo Observaciones Referencias
(Hooper)
S8 Mezcla de S6, S7 y recirculacion de S9. R
Separa el 10 % del in6culo (Scl) hacia el
S-101 biorreactor, recirculando el resto al [6]
Separador (Fsplit) mezclador M-102.
s9 Recirculacion del 90 % del inéculo. [6]
3 — - -
s10 38)/0 del in6culo hacia el biorreactor (28 [6]
E-103 Mantiene la temperatura constante a 28 °C.
Intercambiador [6,15]
(Heater)
FR-S11 Indculo que ingresa al reactor (28 °C). _
Alimento (725 g/h): Glicerol (120 g/L),
(NH4)2804, (2 g/L), KzHPO4 (2 g/L),
ALM-S12 solucion  antiespumante (0.1 mL/L),| [16,23,28,29]
solucion buffer MOPS (21 g/L). HCI 4M y
NaOH 2M para control de pH en 6.8
Medio (125.30 g/h): Glicerol (9.3 g/L),
(NH4),S04 (1.26 g/L), K.HPO, (0.8 g/L),
. CsHsNNaO, (9.8 g/L), MgS0O,..7H,0 (0.72
MED-SI3 |1, FeSO,.7H,0 (0.18 g/L.), solucion de|  L028]
sales (1 mL/L): MnCl,.4H,O0 (1 g/L),
FeS0..7H,0 (1 g/L), ZnSO4.7H,0 (1 g/L).
Oxigeno 1 ml/min (7.145 g/h).
OXI-S14 [15]
Reactor de 5 L donde se produce el AC
R-101 (base para el célculo de los balances de
Biorreactor  |materia y su posterior estimacion de flujos| [1,8,15,28]
(Rstoic) en las corrientes de entrada), 800 rpm, 144
h,28 °CypH 6.8
AC-S15 AC_ y mezcla de nutrientes y subproductos| )
varios.
C-101 Separacion de solidos. Se asume operacion
Centrifuga  [de 10 min por cada 11.180 g que ingresan [8,27]
(Cfuge) al equipo.
s16 Celul'as que se separan en el proceso de ]
centrifugacion.




Corriente/equipo Observaciones Referencias
Sobrenadante, subproductos, trazas de
S18 . -
células y AC.
F-101 Recircula las células al reactor R-101. Se
filtro asume una retencion en el filtro del 95 % [8]
(Ssplit) de células.
S17 Células que se recirculan al reactor. 9]
Trazas de sobrenadante provenientes de la
S19 centrifugacion y 5 % de células que pasan -
el filtro.
M-103 Mezcla las corrientes S18 y S19 a la
mezclador  [temperatura de salida del reactor (28°C) -
(Mixer)
S20 Salida del mezclador M-103 -
E-104 Disminuye la temperatura de S20 a 15°C
intercambiador [para facilitar la extraccién de AC. [27]
(Heater)
21 Salida del intercambiador E-104 (15°C). [13,23,24]
MIC-S22 'IXI(I:C (1015.7 g/h) para insolubilizacion del [13]
M104 Insolubilizacion del AC (15 °C, 250 rpm,

Mezclador  |pH 6.2 (ajustado con &cido sulfurico), 1 h) [13,27]

(Hopper)
S23 IAC insolubilizado y MIC. -
E-105 Mantiene la temperatura a 15 °C para
Intercambiador |[facilitar la precipitacién del AC a CK en el [13,23,24]
(Heater) reactor R-102.
S24 Salida del intercambiador E-105 -
Solucién de EHK 0.3 M (2.188 g/h),
EHK-S25 adicion lenta (1 gota en 2 minutos). [13,23,24]
R-102 Precipitacion de CK. Se asume
Reactor estequiometria 1 a 1 entre AC y CK.| [23,27]
(Rstoic) \Volumen de 5 L, 15°C, 250rpm, 1.5 h.
S26 CK precipitado (sal) y solventes R
F-102 Separa la sal de CK de los solventes y
Filtro acidos afiadidos. Se asume una retencion en [8]
(Ssplit) el filtro del 95 %.
SOLV-S27  |Purga de MIC y 95 % del agua presente. [23,27]
Cristales de CK. Por cada 1 g de AC se
528 produce 1.19 g. [13,23,24]
} Acetona (476.58 g/h) como solvente de
ACE-S29 lavado. [13]
M-105 Lavado de los cristales de CK para retirar

Mezclador  |impurezas como &cidos grasos y trazas de [23]
(Hooper) sales.

S30 Salida del mezclador M-105 _
F-103 Separa la sal CK, la MIC y acetona. Se

Filtro asume una retencion en el filtro del 95 % [8]
(Ssplit)

SOLV-S33  |Purga de acetona, solventes y agua. [23,27]
CK-S31 Cristales de CK. i
SEC-101 Secado al vacio de los de cristales CK por

Intercambiador |24 horas a temperatura ambiente. [23,27]
(Dryer)
CKS-S32 Cristales de CK secos. .

Para la simulacion del modelo (Fig. 2) en Aspen plus, se
tuvieron en cuenta las siguientes consideraciones:

-Todos los equipos se asumen isobaricos (1 atm).
-Los equipos simulados no incluyen datos cinéticos,
hidrodindmicos ni de dimensionamiento, por lo que pueden

asumirse como

modelos de caja negra.
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-Todos los filtros (incluyendo la centrifuga) se asumen
como separadores de sélidos e incluyen distribucién de
tamafio de particula.

-Las sustancias que entran a cada uno de los equipos se
consideran liquidas y de tipo convencional, exceptuando el
microorganismo (biomasa), que se considera un soélido no
convencional, con distribucién de tamafio de particula de 0.5
pm. Para la simulacion del proceso en el biorreactor no se
incluyeron aquellas sustancias que no afectan los rendimientos
hacia AC (por ejemplo, MOPS y antiespumantes).

-Las propiedades fisicoquimicas y termodindmicas de las
sustancias convencionales utilizadas (L-arginina, glicerol,
octanoato de potasio, (NH4)2S0s, Oz, H»O, COz, H3POs,,
MnCL2*4W, FeSOs, ZnSOs NaOH, HCI, MgSOs*W,
CsH1sKO2, C3HsO, MIK (CeH120>), entre otras), se tomaron
directamente de las bases de datos del software. Por su parte,
para sustancias no disponibles en las bases de datos y/o no
convencionales (como glutamato monosédico (CsHsNO4) o el
acido clavulanico (CgHgNOs), entre otros), se definieron sus
estructuras moleculares y se usaron métodos de contribucion
de grupos (UNIFAC) para la estimacién de sus propiedades. A
modo de ejemplo, la Fig. 3 ilustra los grupos funcionales,
nimero de ocurrencias de dtomos y estructura para el AC, de
acuerdo a sugerencias tomadas de [30].

-Enter functional groups in the molecule
Method & UNIFAC -

Mumber of
occurrences

Group number

1955
1200
1010
1605
: 1055
H 1005

A a A N A a

Fig. 3. Compuesto AC y numero de 4tomos y ocurrencias en la molécula
usando el método UNIFAC.

-Ante la limitada informacidn experimental que permita
incluir y validar datos cinéticos, el reactor se simula a partir de
modelos estequiométricos (RSTOIC) y con base a los
rendimientos hacia AC reportados en la literatura.

-De acuerdo con la literatura, aproximadamente por cada 20
g de glicerol se obtiene 1 g de AC [14,15]. Esta relacién se usa

para estimar la conversion de los reactivos segin la
estequiometria de la reaccién.
-Méas alla de la posibilidad de ilustrar el modelo

macroscopico mediante la reaccion 1 [15], o las multiples
reacciones que pueden o no considerarse segin el mecanismo
supuesto para la reaccién, en esta investigacion se utilizan las
reacciones 2 y 3 para representar y simular las especies mas
importantes y los posibles productos.

FCE + aFN + b0, — ¥y Biom + VyProd + Vg, €0, +wH-0 + Cn{ar(l)

Con FCE: Fuente de carbono y energia, FN: Fuente de
nitrogeno, TwsBtomYpsProd. Yoo, sC02 moles de biomasa, de
producto y de CO2 (respectivamente) formadas por cada mol
FCE consumida, a, b, w: coeficientes estequiométricos
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4C5HgO3 + 4(NHy)2504 +30; — 2CeH1aNaOz + 4H; 50, + 14H,0, )

9C3Hg05 + CgHy4N30; + 90, = 4CgHyNOs + COp + 25H,0 ()

-A partir de la férmula quimica del Scl (CH1.6sN0.200.27) se
estimaron, mediante simulaciones, los andlisis Ultimo vy
préximo del sélido no convencional [31]. La humedad se
estim6 como el 73%, correspondiente a la cantidad de agua
presente en una célula y el restante se supuso como material
volatil (27 %). Las cenizas consideraron el 0 % ya que el
microorganismo no contiene sustancias inorganicas.

-Para la seleccion de los modelos termodinamicos, se
exploraron diferentes opciones disponibles en el software
(incluyendo UNIFAC, UNIQUAC, ELECNRTL y PITZER,
entre otros). Por comparacion entre la prediccion de
propiedades de las mezclas y sustancias puras presentes en el
sistema a partir de diferentes modelos y datos disponibles en
la literatura, se eligié el modelo UNIFAC. Adicionalmente, el
modelo UNIFAC se recomienda para realizar célculos de
propiedades de mezclas cuando se carece de datos
experimentales y de estudios preliminares hacia un proceso en
especifico.

-El modelo resultante se utilizé para realizar analisis de
sensibilidad sobre el efecto de variables de operacion como la
cantidad de oxigeno, de amonio y de biomasa sobre los
rendimientos a AC. Una vez estimadas unas mejores
condiciones de operacién, el modelo se usé para estimar
costos de operacion del proceso.

I1l. RESULTADOS DE LAS SIMULACIONES Y DISCUSION

A. Simulacion de la biomasa.

Con relacién a la simulacion del microorganismo, el
porcentaje elemental de la biomasa se muestra en la Tabla V.
Con base en estos porcentajes se realizo el calculo del analisis
Gltimo para simular la biomasa como un sélido no
convencional en el software Aspen plus.

TABLAV.
PORCENTAJE ELEMENTAL DE LA BIOMASA CH1.66N0.200.27.
Elementos
c H e} N
Coeficiente 1 1.66 0.27 0.2
Moles totales 0.47

Moles 481 7.99 1.30 0.96

% 57.75 7.99 20.79 13.47

B. Analisis de sensibilidad sobre parametros de
operacion.

Para evaluar las condiciones de alimentacion adecuadas en
el reactor se realizaron andlisis de sensibilidad variando el
flujo de entrada de oxigeno, amonio y glicerol, suponiendo la
reaccion isotérmica a 28 °C. A manera de ejemplo la Fig. 4
muestra la cantidad de AC (g) producidos segun el modelo en
funcion de la cantidad de oxigeno. Se encontré que para un
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flujo de oxigeno de 0.018 kg/h el valor maximo de AC es de
7.08 g. Como puede observarse en la Fig., hasta alcanzar el
maximo hay una correlaciéon directa entre la cantidad de
oxigeno suministrado y la cantidad de AC producido. No
obstante, la cantidad de AC obtenido para el volumen de
reactor supuesto de 5 L se encuentra fuera de los rangos que se
reportan en la literatura. De acuerdo con la Fig. 4, la maxima
produccion de AC reportada (5g) puede lograrse con un flujo
de 0.013 kg/h de oxigeno.

8

—s—AC

0.04 0.06 0.08 0.10

Oxigeno (Kg/h)
Fig. 4. Efecto del flujo de oxigeno en la cantidad de AC producido

De manera similar y segln los analisis de sensibilidad se
definieron las mejores condiciones simuladas para el reactor,
siendo éstas: temperatura de 28 °C, flujo de oxigeno 0.018
kg/h, flujo de amonio 0.0073 kg/h y flujo de glicerol de
0.6751 kg/h. Con tales flujos y las demas condiciones
utilizadas, incluyendo la estequiometria de las recciones 2 y 3
para las conversiones y rendimientos en el reactor, el modelo
predice la produccion de 4.14 g de clavulanato de potasio
(CK) en un batch de 10 dias. Para la estimacion de costos de
produccion a partir del modelo, se extrapol6 dicha produccion
a 149 g de KC al afio, suponiendo 3 lotes de produccion al
mes durante los doce meses del afio.

Si bien el modelo estequiométrico usado en este estudio no
tiene en consideracion pardmetros cinéticos en el reactor
(como tiempos de residencia, velocidad de reaccion, orden de
la reaccion, entre otros), vale la pena recalcar que, para efectos
de la estimacidn global de los costos del proceso, la inclusion
0 no de la cinética no les afectan directamente, pues los costos
globales pueden estimarse con base en el volumen del reactor
y los rendimientos o produccién al AC.

C. Estimacién de costos.

Para la estimacién de los costos de equipos se usaron las
herramientas Economics Active, mapping y sizzing de Aspen
plus. Estas herramientas permitieron acceder a varias
caracteristicas (0 especificaciones técnicas) de los equipos que
se simularon y posteriormente posibilitaron el calculo del
precio de equipos segun la base de datos que suministra el
software.

Los costos de utilidades se asumieron en su totalidad en
consumo de agua (para los intercambiadores de calor y el
secador) y eléctricos (Fig. 2). Lo que se refiere al consumo de
agua se cuantifico los (kg) que se deben suministrar a cada
equipo de acuerdo con las simulaciones. Por su parte, los



costos eléctricos se obtuvieron a partir de los resultados (en
Kwh) que se obtuvieron en la simulacion de cada unidad de
operacion. Como valores de referencia se usaron costos para la
electricidad en (Kwh) y el agua en (m®) promedio para las
principales ciudades de Colombia en el afio 2021, esto es de $
671.65 COP y $ 3766 COP, respectivamente. El resumen de
los costos aproximados para la operacion del proceso durante
un afio se muestra en la Tabla VI y los costos estimados para
los equipos en la Tabla VII.

TABLAVI.
COSTOS APROXIMADOS PARA LA PRODUCCION DE 149 G/ANO DE CK, DE
ACUERDO A LAS SIMULACIONES DEL PROCESO (FIG 2.).

Materia prima|Millones (COP)
Nutrientes  |$ 47.9
Solventes  [$ 33.1

Sales 3 7.1
Células (Scl) |$ 50.1
Utilidades
Electricidad |$ 13.2
Total & 151.4
TABLA VILI.

COSTOS DE EQUIPOS.

Costos de equipos de operacion

Equipo/Instrumentos |Cantidad| Millones (COP)
Tanque de almacenamiento| 1 $ 2.6
Intercambiador de calor 5 $ 0.7
Mezclador 5 [$ 35
Separador 1 % 0.8
Reactor 2 $ 7.4
Centrifuga 1 % 3.7
Filtro 38 6.3
Secador 1 % 1.6
Total $ 26.6

IV. CONCLUSIONES

La informacion que se tiene del proceso con base en la
literatura es limitada y exclusiva a la escala de laboratorio, sin
unas condiciones estdndar definidas, por lo que la simulacion
del proceso de produccion de AC puede llegar a ser compleja,
en especial a una escala de produccion mayor. Aun asi,
tomando como referente la informacion disponible de la
literatura, se estructur6 un modelo donde es posible analizar
unas mejores condiciones para el proceso, permitiendo simular
la obtencion de 4.14 g de CK/batch (10 dias) utilizando flujo
de oxigeno de 0.018 kg/h, flujo de amonio de 0.0073 kg/h,
flujo de glicerol de 0.6751 kg/h y volumen de reactor de 51 a
una temperatura de 28 °C. El modelo también permite estimar
unos costos anuales en reactivos y utilidades cercanos a los
150 millones de pesos y/o unos costos en equipamiento
cercanos a los 27 millones de pesos, para la implementacion
del proceso piloto. Por tal razén, el modelo implementado en
Aspen plus resulta de gran utilidad para estudiar y analizar
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conceptualmente el proceso de obtencion de AC incluyendo
etapas de preparacion o adecuacion, produccion, y
postratamiento o purificacion.

Es importante resaltar que para efectos de un andlisis
técnico-economico detallado, es necesario incluir el costo de
otras sustancias que intervienen en el proceso, como
reguladores de pH y/o antiespumantes; asi como costos
asociados a la mano de obra, control de calidad, créditos
bancarios, etc, no incluidos en esta investigacidn ya que ante
la ausencia de un escenario fisico real para fijar o suponer
tales parametros, su incorporacion en el estimado de costos del
proceso a partir del modelo presentado termina siendo
altamente subjetiva.
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