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RESUMEN

El proceso tradicional para la extraccion de colorantes vegetales liposolubles orientado
para la industria avicola, en particular la luteina, esta implementado industrialmente desde
décadas. Sin embargo este proceso conlleva muchas limitaciones si se quiere que el
producto final sea apropiado para consumo humano. El proceso tradicional para la
obtenciéon de la harina de la flor involucra un ensilado donde se producen efiuentes
contaminantes, los cuales son vertidos a los efluentes naturales o al sistema de
alcantarillado municipal sin ningun tratamiento. Otro punto critico en el proceso es el
empleo de sustancias utilizadas en la hidrélisis de luteina (bases o alcalis), que han sido
prohibidas por los organismos gubernamentales especializados para productos grado
alimenticio. Por todo esto, se han desarrollado procesos alternativos. Dos de los procesos
en etapa de desarrollo son la maceracién mediada por enzimas hidroliticas para sustituir
el ensilado microbiano y la hidrélisis de los ésteres de Iuteina utilizando lipasas para
reemplazar el uso de las bases. En este trabajo se llevé a cabo el desarrollo de los
procesos que involucran pasos enzimaticos, a nivel industrial, utilizando el programa
comercial SuperPro Designer (Intelligen Inc.) donde se evaluaron los procesos en estudio
por separado y un tercer proceso donde se incluyen ambos pasos enzimaticos. La
“metodologia utilizada involucré una revision de los procesos, caracteristicas
fisicoquimicas y econémicas de las materias primas, las condiciones de operaciéon de
cada uno de los quipos, el manejo y la familiarizacion del simulador y la obtencion de los
parametros de operacion. Los resultados indican que para el proceso tradicional se
contemplan 1000 lotes/afio con tiempo de 10h/lote, con un costo de produccion de
$1,075.00 délares/kg de luteina, una tasa de retorno de 34.17% y un tiempo de
recuperacion de la inversion de 2.9 afios, con un precio del producto final de $1,279
délares/kg de luteina. Para el proceso una maceracion enzimatica se contemplan 1438
lotes/afio con un tiempo de 11.83 hflote, con un costo de produccién de $3,471.00
délares/kg de luteina, una taza de retorno de 45.10% y un tiempo de recuperacién de la
inversién de 2.2 afios, con un precio del producto final de $4,166.00 dolares/kg de luteina.
En el tercer proceso donde se utilizan lipasas se establecieron 257 lotes/afio con un
tiempo de 41.75 horas/lote, con un costo de produccién de $32,031.00 dolares/kg de
luteina, una tasa de retorno de 34.96% y un tiempo de recuperacién de la inversiéon de 2.9
anos, con un precio del producto final de $34,995.00 délares/kg de Iluteina. El cuarto
proceso, donde se presentan los dos pasos enzimaticos integrados en el mismo proceso
se predijeron 257 lotes/afio con un tiempo de 30.67 h/lote, con un costo de produccién de
$71,171.00 ddlares/kg de luteina, una tasa de retorno de 13.32% y un tiempo de
recuperacion de 7.5 afios, con un precio del producto final de $74,000.00 ddlares/kg de
luteina. El proceso tradicional es mas factible econémicamente, sin embargo el proceso
mas favorable es el que incluye ambos pasos enzimaticos, debido a que este no produce
aguas residuales y evita el uso de alcalis. Es necesario buscar solventes o cosolventes
para reducir los tiempos de proceso y el uso de reactores empacados para que los
biocatalizadores se puedan rehusar en varios lotes; esos dos factores determinan la
productividad de los procesos para ser empleados a nivel industrial. El aporte de este
trabajo consisti6 en comparar un proceso industrial, con otros en.entapa de desarrollo -
involucrando el empleo de enzimas, mediante un simulador comercial con el fin de
orientar los trabajos futuros a nivel experimental. Asi mismo, el conocer los pasos
limitantes de etapas de proceso permitira enfocar la atencion de procesos mas
desarrollados.
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1. INTRODUCCION.
1.1Importancia de la luteina.

La elaboracion industrial de alimentos requiere de aditivos para ofrecer productos
con colores mas atractivos a la vista de los consumidores. Estos aditivos incluyen
colores obtenidos de fuentes naturales, como vegetales, arimales o minerales.
Entre los colorantes naturales mas importantes usados en la industria alimentaria

estan antocianinas, betalainas, carotenoides y clorofilas.

Los carotenoides son los responsables de los pigmentos amarillo, naranja y rojo
presentes en una gran variedad de plantas y animales, incluyendo zanahorias,
tomates rojos, mantequilla, queso, pimiento morrén, aceite de palma, granos de
maiz, pétalos de cempasuchil, achiote y salmdn rojo. Los carotenoides incluyen
los carotenos y sus derivados oxigenados, las xantofilas (Gonzalez ef al., 1997).
Algunas de estas xantofilas no sélo ayudan a la coloracién de los alimentos, si no
que traen beneficios a la salud, sirviendo predominantemente como antioxidantes
e impidiendo la formacion de radicales libres en el organismo. En la actualidad
existen un numero importante de complementos alimenticios, los cuales tienen

dentro de su formulacion diversos pigmentos de origen vegetal (Schwartz, 2002).

Uno de estos compuestos es la luteina, carotenoide que se encuentra en algunos
vegetales verdes y en algunas flores, como la flor de cempastchil. La luteina fue
encontrada como parte de la macula del ojo en 1963, cuando George Wald,
ganador del Premio Nobel, estudio la fisiologia de la visién. Pero no fue si no hasta
1985 cuando se determiné que la luteina era parte de la macula. En este mismo

ano, también la zeaxantina fue descubierta en este tejido del ojo.

En los siguientes afos se llevd a cabo una caracterizacién completa de los
carotenoides presentes en la macula, dando como resultado la relacion de estos

compuestos con la degeneracién macular relacionada con la edad. A partir de
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estos estudios se llegdb a la aseveracibn de que el consumo de luteina vy

zeaxantina estan asociadas con la reduccién de la degeneracién macular.

Otros estudios asociaron la ingestion de la luteina en la dieta con la reduccién del
riesgo de desarrollar cancer de piel y de pulmén, asi como en la reduccién de la
peroxidacién lipidica que conlleva a enfermedades cardiacas y con efectos

protectores contra la aparicién de cataratas (Landrum y Bone, 2001).

1.2 Uso en humanos.

El interés médico hacia la luteina se ha incrementado en los ultimos quince anos,
debido a que este pigmento ademas de ser provitaminico, ha demostrado tener
capacidad de proteccién contra el dafo fotooxidativo en tejidos de humanos. Las
funciones antioxidantes de la luteina se han asociado a la disminucién del dafo al
ADN vy a la transformacién maligna celular, tanto in vifro como in vivo, lo cual
parece producir un decremento en la incidencia de algunos tipos de cancer y de
enfermedades degenerativas como las cataratas y la degeneracién macular
(Rodriguez-Amaya, 1999). La degeneraciéon macular relacionada con la edad esta
relacionada inversamente con la acumulacion de luteina y zeaxantina en la
macula, y la ingesta de grandes cantidades de luteina sola esta relacionada con la
reduccion de este padecimiento segun estudios epidemiolégicos (Bowen et al.,
2002). ‘

Los carotenoides se encuentran cominmente en naranjas, asi como en frutas y
vegetales verdes 6 amarillos. Estos reciben una considerable importancia, debido
a las diversas funciones que tienen sobre la salud del ser humano, tales como
anticancerigenos y precursores de la pro-vitamina A. Esto ha tenido como
resultado un incremento considerable en el uso de estos colorantes naturales en
alimentos formulados. Algunos de estos carotenoides tienen una utilidad “ilimitada”
debido al gran potencial que presentan como aditivos en alimentos (Subagio y
Morita, 2001).
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1.3 Uso avicola.

La carotenogénesis se lleva a cabo Unicamente en el reino vegetal; los animales
no pueden sintetizarlos, por lo que dependen de las fuentes dietéticas para cubrir

sus diversas necesidades.

En las aves, los procesos metabdlicos ligados al sexo, determinan que el pollo de
engorda deposite el pigmento en el tejido adiposo de la piel y en el tejido
queratinoso del pico y las patas, mientras que la gallina de postura lo deposita en
la yema del huevo. El color de la piel del pollo y de la yema del huevo, tiene gran
importancia en la comercializacion de estos productos, sobre todo en paises en

que tradicionalmente se usa el maiz para la alimentacién de las aves.

Cuando la produccion avicola dejé de ser una actividad casera en donde los pollos
y las gallinas se criaban en semilibertad en corrales y traspatios y pasa a ser una
actividad pecuaria industrializada, las aves consumen alimentos balanceados, que
si bien cubren todos los requerimientos nutricionales, al sustituir alimentos que
contengan carotenoides (maiz, gluten, alfalfa, etc.) estas ya no disponen de
fuentes de pigmento en forma natural. Lo anterior hace necesario agregar al
alimento balanceado, pigmentos adicionales ya sean sintéticos o naturales, para

mantener el color en la piel del pollo y la yema del huevo.

La diferenciacion del producto, asi como la relacion del color con la salud,
constituye una ventaja comercial que se traduce en mejor precio de venta y
preferencia por los pollos asaderos de alta pigmentacién y los huevos de yemas
de color naranja intenso. Estudios de mercado en diferentes paises muestran que
existe correlacion entre el tono e intensidad de la pigmentacion del pollo y el
huevo, y la percepcion de calidad de estos productos y consecuentemente el
precio de venta de los mismos (ALCOSA, 2004).

La pigmentacion natural de las aves de corral (en particular, pollos) es afectada

por el contenido de carotenoides en la dieta. En particular, el extracto de flores de

4
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cempasuchil es usado comercialmente en alimentos para aves de corral para

mejorar la coloraciéon de grasa, piel y yema del huevo.

Los carotenoides, en particular los dihidroxi-carotenoides (también conocidos
como xantofilas) luteina y zeaxantina, son los compuestos de interés en el extracto
de flor de cempasuchil orientados para la alimentaciéon de aves de corral. Para la
distribucion e incremento de luteina por los diferentes tejidos, la luteina libre o
esterificada es absorbida en el torrente sanguineo. La hidrolisis parcial (40-60%)

del pigmento esterificado también se lleva a cabo dentro del intestino del pollo.

Generalmente, se lleva a cabo una saponificacion durante la manufactura de las
preparaciones comerciales para incrementar el rendimiento de la pigmenfacién del
extracto. Una vez ingerida, la luteina libre es transportada y almacenada en el
higado o en sitios cercanos a la piel como luteina diesterificada. Un color amarillo
brillante en huevos, piel y tejidos grasos esta asociado con una buena salud y una

calidad de primera por los consumidores (Hadden et al., 1999).

1.4 Etapa de saponificacion.

Los ésteres de carotenoides y los carotenoides son lipidos y siguen el mismo
mecanismo de absorcién como los triacilglicéridos de la dieta y otros componentes
lipidicos menores. En la naturaleza la luteina no se encuentra generalmente en
forma libre, si no que esta esterificada con uno o dos acidos grasos de cadena

larga.

La informacion que se tiene en la literatura acerca del metabolismo de las
xantofilas en especial de la luteina es limitada. Se sugiere que la hidrolisis de los
enlaces éster de la luteina se tiene que llevar a cabo antes de la absorcién en el
intestino, es decir que los ésteres de luteina no son absorbidos al torrente
sanguineo con la misma eficiencia si no estan desesterificados (Breithaupt et al.,
2002).
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La practica comun industrial para producir esta desesterificacion involucra la
presencia de una base, presentandose una reaccién exotérmica con baja
selectividad, lo que trae como consecuencia reacciones indeseables y

rendimientos bajos (Dossat et al., 2002).

El proceso de manufactura convencional del pigmento comprende un paso de
saponificacion quimica. Para lograr la hidrélisis completa de los ésteres de luteina
se aplican temperaturas superiores a los 80 °C y soluciones de hidréxido de sodio
o potasio concentradas. Sin embargo, este procedimiento viene acompafiado con
dafos multiples al producto, gastos de energia altos y medidas de seguridad
costosas. Una alternativa interesante para reducir estas desventajas es un
proceso de desesterificacion enzimatica, pero la informacién en la literatura es

escasa (Zorn et al., 2003).

1.5 Lipasas como agentes de desesterificacion.

En el ser humano, una vez que se ingieren alimentos que contienen ésteres de
luteina se lleva a cabo su hidrolisis a través de lipasas antes de la absorcion.

Estas enzimas son generadas por el pancreas y secretadas dentro del intestino.

Las lipasas (triacilglicerol acilhidrolasas, EC 3.1.1.3), estan distribuidas en
animales, plantas y procariotas e hidrolizan los ésteres del glicerol y los acidos
grasos de cadena larga. De esta manera, los ftriacilglicéridos y otras grasas
lipoliticas de la dieta son sus sustratos naturales. La lipasa pancreatica es la mas
conocida hasta ahora y también la mas investigada de todas las enzimas
lipoliticas. Esta enzima ha ofrecido grandes usos como una herramienta de

investigacién para la quimica de lipidos debido el tipo de reacciones que cataliza
(Breithaupt et al.,, 2002). Se utilizan cominmente para catalizar tres reacciones
principales: la hidrélisis de ésteres, la esterificaciéon entre un alcohol y un acido

carboxilico y la transesterificacién entre esteres y grupos acilos donadores. Las
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reacciones de las lipasas ocurren en la interfase entre la fase hidrofébica que

contiene los sustratos y la fase hidrofilica que contienen a las lipasas disueltas.

Para romper la barrera limitante causada por la naturaleza hidrofobica de los
sustratos, se han sugerido otros sistemas de reaccion, entre los que se encuentra
un sistema de reaccién bifasico consistente en agua y en un solvente organico
inmiscible, el sistema de reaccién monofasica compuesto de un solvente organico
y una cantidad rminima de agua, y finaimente el sistema de micelas inversas

usando un solvente 6 un lipido como fase continua y surfactante.

En cualquier caso, todos los sistemas de reaccion utilizan solventes organicos, lo
que impone limitaciones, como la necesidad de eliminar los solventes organicos
residuales y las limitaciones practicas debido a su precio, volatilidad, toxicidad e
inflamabilidad (Shin et al., 2002).

Sin embargo, aunque las lipasas en medio organico demuestran ventajas
numerosas, su eficiencia catalitica esta, es la mayoria de los casos varios 6érdenes

de magnitud menor que en los sistemas acuosos (Secundo et al., 2002).

En cualquier condicion, las tendencias del mercado van encaminadas al uso de
aditivos “naturales” para alimentos, lo cual da ventaja a la luteina hidrolizada
enzimaticamente. De esta manera, si se logran obtener velocidades de reaccion
aceptables darad como resultado una alta produccion de luteina libre siendo
rentable para el establecimiento de un proceso eficiente a nivel industrial con

enzimas comerciales (Zorn et al., 2003).

Si bien es cierto que la enzima representa un costo considerable en la produccion
de luteina libre, esto se puede justificar pues se elimina la etapa de saponificacion
del proceso. Esto es, considerando que después de la extraccion con solventes,

se agrega alcali concentrado en solucién acuosa.
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Por otro lado, la enzima se puede encontrar inmovilizada en el tanque de
extraccion para reconocer el sustrato y llevar a cabo el proceso de hidroélisis. Con
esto, se pueden disminuir los costos de produccion de manera considerable,
puesto que los procesos de extraccidon y reaccion se llevarian a cabo en un solo
equipo. La enzima al igual que el solvente, se puede volver a reutilizar. Como se
menciono anteriormente el solvente mas adecuado es el hexano por ser empleado

en operaciones industriales actuales.
1.6 Justificacion.

La flor de cempasuchil es considerada como la principal fuente vegetal de
extraccion de luteina y zeaxantina. Siendo México el principal productor y
exportador de flor fresca y harina de flor de cempasuchil a nivel mundial, ha

pasado en la ultima década a producirse para consumo nacional.

Actualmente las fabricas productoras de carotenoides en México no procesan la
flor de cempasuchil directamente, si no que compran la harina de flor a otros
paises (Bancomext, 2003). Por otro lado la produccién anual de flor no alcanzaria
para satisfacer la demanda (SAGARPA, 2003), ya que su uso principal es de
ornato, acentuandose este uso los primeros dias de noviembre y de manera
menos importante como “medicamento alternativo” para aliviar algunos
padecimientos. Per( es el principal exportador de harina de flor de cempasuchil,
teniendo su maximo en 1999 con un valor para México cercano a los veinticinco
millones de délares. Otros paises que también exportan a México esta harina,

aunque en menor cantidad, son Tailandia y China.

Dada la importancia comercial para México del proceso de extraccion de
colorantes, en especial de luteina, por los motivos mencionados, en este trabajo
se llevd a cabo la comparacién entre tres procesos potenciales contra el proceso
tradicional para determinar ventajas y desventajas en cada uno, asi como llevar a

cabo una primera estimacioén de la viabilidad (técnica y econdémica).
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Este comparativo se llevd a cabo con el empleo del simulador comercial SuperPro
Designer (Intelligen Inc.) debido a su disponibilidad y los multiples beneficios que
ofrece. Dentro del grupo de trabajo, se cuenta con datos experimentales de la
hidrolisis enzimatica de diésteres de luteina que se utilizaron en este trabajo. Este
simulador es usado principalmente para optimizar procesos integrados y realizar

los analisis de sensibilidad correspondientes.

Por sus caracteristicas, este simulador puede ser de gran utilidad para orientar el

trabajo de laboratorio futuro (Petrides et al., 2002 a y b).
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1.7 Objetivos

1.7.1 Objetivo General

Establecer un comparativo de cuatro procesos (uno implementado a nivel
industrial y tres en etapa de desarrollo usando enzimas) para la produccién de
luteina de flor de cempasuchil empleando el simulador SuperPro Designer

(Intelligen Inc., NJ)

1.7.2 Objetivos particulares

3

o9

Registrar los datos bibliograficos y experimentales con base en la informacion

requerida por el simulador.

(/7
4

Determinar los tiempos en que se obtiene el mayor rendimiento en cada uno

de los procesos, con base en los datos utilizados en las simulaciones. 7

s Estimar cudl es el paso limitante para la obtenciéon de luteina empleando la

flor de cempasuchil y la harina de la flor.

% Proponer el proceso mas rentable técnica y econdmicamente de acuerdo a

los parametros evaluados.

10
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2. ANTECEDENTES.
2.1 Colorantes y pigmentos.

El color es uno de los atributos de calidad mas importante para la aceptacion de
los alimentos por parte del consumidor. La impresién inicial de la calidad vy
aceptabilidad de un producto alimenticio es juzgada sobre la base de su
apanencia visual. De esta manera, los colorantes alimentarios comunmente
utilizados, absorben Ja energia de ta luz visible, proveen coloracion y representan

importantes constituyentes de calidad de los alimentos.

Dentro del reino vegetal, los pigmentos mas importantes son las clorofilas y los
carotenoides solubles en grasas. Esos pigmentos estan ubicados en la naturaleza
debido a su papel predominante en la fotosintesis y la fotoproteccién,
encontrandose en todas las plantas superiores. Los pigmentos de los carotencides
son superados por los pigmentos verdes mas dominantes de las clorofilas excepto
durante el otofio, cuando el color amarillo-naranja de los carotenoides llega a ser

evidente en las plantas.

Frecuentemente, los pigmentos son localizados o compartamentalizados en
tejidos vegetales o animales. No obstante esos obstaculos, se han desarrollado
excelentes metodologias y técnicas especificas para la extraccién, separacién,

identificacion y analisis cuantitativo de pigmentos o colorantes (Schwartz, 2002).

2.1.1 Carotenoides.

Los carotenoides han atraido por mas de un siglo el interés de investigadores de
diferentes areas del conocimiento incluyendo la quimica, bioquimica, biologia,
ciencia y tecnologia de los alimentos, medicina, farmacia y nutricién. Los
carotenoides son pigmentos naturales ampliamente distribuidos, responsables del
color amarillo, naranja y rojo de las frutas, raices, flores, pescados, invertebrados y
pajaros. Los carotenoides ocurren invariablemente en los cloroplastos de las
plantas superiores, aunque en este tejido fotosintético su color estd enmascarado

11
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por el de la clorofila. También se encuentran en las algas, bacterias, hongos y
levaduras. Se estima que la naturaleza produce aproximadamente 100 millones de

toneladas de carotenoides al afo.

La estructura basica de los carotenoides consta de un tetraterpeno de 40
carbonos, simetrico y lineal formado a partir de ocho unidades isoprenocides de 5
carbonos unidas de manera tal que el orden se invierte al centro. Este esqueleto
basico puede modificarse de varias maneras como hidrogenacion,
deshidrogenacién, ciclacién, migracion del doble enlace, acortamiento o extensién
de la cadena, reordenamiento, isomerizacion, introduccion de funciones
oxigenadas o por combinaciones de estos procesos, dando como resultado una
gran diversidad de estructuras. Se han aislado y caracterizado mas de 600

carotenoides que ocurren naturalmente.

Los carotenoides hidrocarbonados se denominan colectivamente como carotenos.
Aguellos que contienen oxigeno se denominan xantofilas. Las funciones
oxigenadas mas comunes son los grupos hidroxi (OH) y epoxi (epéxidos 5,6- 6
5,8-). También se encuentran los grupos aldehido (CHO), ceto (C=0), carboxi
(CO;H), carbometoxi (CO,Me) y metoxi (OMe).

Los carotenocides, ya sean carotenos o xantofilas, pueden ser aciclicos (ejemplo,
fitoflueno, &- caroteno, licopeno), monociclicos o biciclicos. La ciclacién ocurre en
uno o ambos extremos de la molécula, formando uno o dos anillos B de seis
miembros (a veces denominados pB-iononas) o anillos ¢ (algunas veces
denominados a-iononas). Asl, el monaociclico y-caroteno tiene un anillo § mientras
los biciclicos B-caroteno, B-criptoxantina, zeaxantina y astaxantina tienen dos de
estos anillos. Los biclclicos a-caroteno y lutefna tienen cada uno un anilto B y un

anillo g, como se puede observar en la Figura 1.
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Carotenos:

a-caroteno

g-caroteno

y-caroteno

Xantofilas:

R

a-criptoxantina
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Violaxantina

Figura 1. Estructuras quimicas de algunos carotenos y carotenocides.

La luteina y la zeaxantina son también conocidas como trans-luteina y trans-
zeaxantina. El término xantofilas se refiere a todos los oxi-carotenos (mono, di o
poli oxi-carotenos) sélos o en mezclas. Las xantofilas mas comunes son la lutefna

y la zeaxantina.

Las xantofilas estan distribuidas extensamente en el reino vegetal. Se encuentran
en la parte del follaje verde de las plantas, frutas y flores. En general las xantofilas
se encuentran como xantofilas libres (no esterficadas) en la parte verde de las
plantas. Contrariamente, en las plantas y flores, como el cempasuchil, éstas se
encuentran en forma de ésteres de acidos grasos. La naturaleza de los acidos
grasos depende no solamente de las especies de las plantas, si no también de la

variedad, condiciones climaticas, zonas geograficas y practicas de agricultura.

La lutelna y la zeaxantina, como los demas carotenoides, no son producidos por el
cuerpo humano, por lo que es importante incluirlos en la dieta, a través de la
ingesta de vegetales verdes y frutas. Algunos alimentos que son fuente de

carotenos se pueden observar en la Tabla 1.
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Tabla 1. Cantidad de carotenoides (mg/100g) en frutos y flores seleccionados
(Schalch, 2003).

Luteina Zeaxantina p-caroteno a-caroteno pB-criptoxantina  Licopenc

Vegetales (crudos)

Espinaca 9.5 0.4 3.3 np np np
Zanahoria 0.3 np 9.9 3.8 nd np
Malz amarillo 0.5 1.8 0.2 0.2 nd np
Pimiento naranja 0.5 1.6 0.2 0.2 nd np
Pimiento rojo np 2.2 3.3 0.5 1 0.1
Tomate 0.08 np 0.4 np nd 1.6-5.6
Frutas/iores

Mandarina 0.1 0.05 0.3 0.01 1.8 np
Durazno 0.08 0.04 0.08 Trazas 0.09 np
Cempasuchil 37 0.5 nr nr ny nr

Abreviaciones: nd = no terminado; np = no presentado; nr = no reportado

2.1.1.1 Propiedades, funciones y acciones de los carotenoides.

La Figura 2 resume importantes propiedades fisicas y quimicas de los
carotenoides. El rasgo estructural distintivo de los carotenoides es un sistema
extenso de dobles enlaces conjugados, el cual consiste en una cadena poliénica.
Esta parte de la molécula con propiedades cromoforas, es responsable de la
capacidad de los carotenoides de absorber luz en la regién visible y en

consecuencia su capacidad de coloracion.

Se requieren al menos siete enlaces dobles conjugados para que un carotenoide
produzca color como en el E-caroteno, el cual es amarillo suave. El fitoflueno con
cinco de tales enlaces es incoloro. El color se acentia a medida que se extiende el
sisterna conjugado; asi el licopeno es rojo. La ciclacién causa algun impedimento,
por tanto el a-caroteno y el B-carotenc son de color naranja y rojo-naranja
respectivamente, aungue tienen el mismo nimero de enlaces dobles conjugados
que el licopeno (once). La intensidad y matiz de los colores en los alimentos
dependen de cuales carotenoides estan presentes, sus concentraciones y estado

fisico.
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c | oxi _ Bloguean reacciones mediadas
aptura el oxigeno atémico por radicales libres

~N

Absorben luz Lipoflficos, insolubles en
y dan coloracion +—— CAROTENOIDES ——* ,qua

VRN

Se isomerizan y oxidan Se unen a superficies
facilmente hidrofébicas

Figura 2. Propiedades fisicas y quimicas importantes de los carotenocides
(Rodriguez-Amaya, 1999).

Los carotenoides son sustancias hidrofébicas y virtualmente insolubles en agua.
Se disuelven en solventes organicos como acetona, alcohol, éter etilico,
tetrahidrofurano y cloroformo. Los carotenos son facilmente solubles en éter de
petrleo y hexano. Las xantofilas se disuelven mejor en metanol y etanol. En
plantas y animales, los carotenoides ocurren como cristales o sélidos amorfos, en
solucion en medios lipidicos, en dispersién coloidal o en combinacidén con

proteinas en fase acuosa.

La asociacién de los carotenoides con las proteinas, ademas de permitir el acceso
a los medios acuosos, estabiliza el pigmento y cambia su color. Por ejemplo, en
invertebrados tales como camaroén, cangrejo y langosta, el carotenoide astaxantina
esta presente en forma de complejos carotenoprotéicos azules, verdes o purpuras.
En fa coccidn, |a desnaturalizacion de la proteina libera la astaxantina y aparece el

color rojo.

La importancia de los carotenoides en los alimentos va mas alla de su papet como

pigmentos naturales. En forma creciente se han atribuido a estos compuestos
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OR .
Luteina (libre o esterificada)

[N AR

RO

Calor o luz

OR
OR 9-cis-uteina

13-cis-luteina

OR

15-cis-luteina

Figura 5. Isomerizacion de |a luteina

2.1.1.2.1 Biodisponibilidad de la luteina y de los ésteres de luteina.

La biodisponibilidad es la fraccidn de un nutriente ingerido que estd disponible
para su utilizacién en funciones fisioldgicas normales o de almacenamiento. La
biodisponibilidad estdA basada principalmente en las mediciones de la
concentracion de los nutrientes en el suero 0 plasma después de su ingestion

como una funcion del tiempo (Castenmiller y West, 1998).
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2.2.1 Surgimiento y desarrollo.

Tradicionalmente, los programas de simulacion de procesos han sido usados en la
industria quimica y petroquimica. El desarrollo industrial de algunos programas
empezaron en la década de los 50's, desarrollandose primero de modo casero por
compafiias que buscaban aplicaciones comerciales. En aquel tiempo, fueron |
desarrollados los modelos de destilacion extensiva, extraccién y equilibrio liquido-
gas. Los programas estaban disefiados para simular procesos de sintesis quimica
pero considerablemente incapaces de simular las operaciones biotecnolbgicas
(Petrides et af., 2002/b).

Estos son algunos cambios que surgieron a partir de las necesidades de los
programas de simulacién de procesos para su aplicacion a procesos
biotecnologicos. Primero, se integran las operaciones unitarias tales como
fermentadores, homogenizadares, centrifugas, filtros y columnas cromatograficas.
Esas operaciones unitarias no son siempre bien caracterizadas y sino enfocadas
hacia fenémenos fisicos y biologicos, limitAndose solamente a los principios de
equilibrio de fases. Posteriormente, los bioprocesos también involucraron
materiales y productos no definidos como células y protelnas, para los cuales las
propiedades flsicas 0 algunas estructuras pueden no ser conocidas.
Adicionalmente, los sustratos de composicion variante o desconocida tal como la
harina de soya o el extracto de levadura son comUnmente usadas en la
alimentacibn de los procesos. A continuacion, la industria fammacéutica
generalmente utiliza al mismo tiempo operaciones por lote y semi-continuo. Esta
superposiciéon entre los dos tipos de sistema puede traer dificultades para trabajar

tas simulaciones de una manera precisa.

Finalmente, los pasos de limpieza y esterilizacién del equipo y los productos
finales son necesarios para la fabricacién de productos farmacéuticos aceptados
por la Agencia de Alimentos y Medicamentos de tos Estados Unidos de América
(FDA) (Petrides et al., 2002/b).
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4. RESULTADOS Y DISCUSION.

4.1 Balance de materiales y condiciones de operacion de cada uno de los

procesos obtenidos por el SPD.

Por conveniencia, cada proceso cuenta con un numero de identificacion.

4.1.1 P 1. Proceso tradicional empleado industrialmente.

P87 GR-101

Trtrador  producto inal

1
]

Figura 20. Diagrama del proceso 1 utilizando el SPD.

4.1.1.1 Materiales.

Harina de flor
Hexano

NaOH (50% wiw)
Harina de soya

Pasos del proceso
1860.89 EEXt’aCCi(?[‘
7431.66 vaporacion
647.48 ’ Mezclado 1
8.63 Saponificacion
Mezclado 2
Trituracion

T entrada = I salida = 9,948.66 kg/lote

Luteina
Xantofilas
Desechos
Inertes

10.51
2.95
8290.02
1645.17

Figura 21. Balance de materiales general para el proceso 1 (kg/10 horas).
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Material inerte se refiere a aquel que sale del extractor y que no es soluble en

hexano, mientras que material de desecho incluye al material hidrofobico.

En la Tabla 10 se presentan los datos de entrada para las materias primas

utilizadas este proceso.

Tabla 10. Kilogramos de materia prima alimentados al proceso 1.

Materias Primas kg/lote
Harina de flor de cempasuchil 1861
Hexano . 7432
Solucién de NaOH 50% wiw 647
Harina de soya 9

Estos valores de entrada se seleccionaron a partir de de la proyeccion que se

presentod en el capitulo anterior.
4.1.1.2 Condiciones de operacion.
4.1.1.2.1 Extractor.

El primer equipo que se utiliza en este proceso es el extractor. La Tabla 11

muestra los coeficientes de particion de los solutos en hexano, definido como
. . C
Coeficiente de particién (K) = %
g

Donde C; es la concentracion del analito en la fase sélida hidrofilica y Cy es la

concentracion del analito en la fase organica.
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Tabla 11. Coeficientes de particion de los compuestos solubles en hexano (Cooper
et al., 1997).

Compuesto Kp
Diéster de luteina 14.8
Xantofilas 17.6
Grasas 7.7

Se considera que estos compuestos se encuentran en medio acuoso por la
naturaleza hidrofilica de la harina de flor, por lo que se asevera que la fase ligera
es el hexano y la fase mas densa es el solido. Para la hidrélisis es necesario
incluir la solubilidad del hexano en agua y viceversa; dichos valores se encuentran
en la Tabla 12.

La relacion de harina/solvente que se ocup6 fue de 1:4, este dato se obtuvo de la
literatura (Dominguez et al., 1995), donde se menciona que para una mejor
extraccion, la relacién puede ser 1:3 6 1:4, sin embargo se eligié la segunda para
este trabajos, ya que es la que mas se utiliza pues presenta mejores rendimientos

de reaccion (Barzana et al., 2002)

Tabla 12. Solubilidad de los solventes que forman el sistema bifasico agua-hexano
(Reddy et al., 2003).

Solubilidad g/mL
Agua en hexano 0.066
Hexano en agua 0.010
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4.1.1.2.2 Evaporador.

El evaporador requiere que se declare qué compuesto o compuestos se van a
evaporar y en qué porcentaje. En este caso, el compuesto a evaporar fue el

Hexano al 100%, y el agente de calentamiento usado fue vapor seco.

La temperatura del vapor a la entrada del evaporador es de 140 °C, mientras que'
la temperatura de la solucion con luteina en el evaporador es de 40 °C puesto que

a esta temperatura el compuesto de interés no sufre dafio por calor.

4.1.1.2.3 Reactor quimico.

El reactor quimico tiene un volumen de operacion al 90%, pero por convencion se
prefirid usar el reactor a un 80% de su capacidad total. La reaccion que se lleva a

cabo en este equipo se denominé “Saponificacion”.

El tipo de reaccion que se eligidé para esta reaccién fue de tipo estequiomeétrica,
con un tiempo de reaccion de 2 horas, a una temperatura de operacién de 60 °C, y
una conversién maxima del 91% (Li et al, 2002). Se eligi6 una reaccion
estequiométrica debido a que no se pretendia monitorear el avance de reaccion,
pues esta establecido que-a 60 ° C, durante dos horas, se alcanza una conversion

maxima del 91%.
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4.1.1.3 Simulaciones para el proceso P 1.

4.1.1.3.1 Tiempo de proceso.

El simulador arroja el tiempo total que dura un lote, asi como el tiempo de cada

uno de los equipos que conforman el proceso (Tabla 13).

Tabla 13. Tiempo de operacion de cada equipo del proceso 1.

& Equipo Tiempo (h)
Extractor 4.00
Evaporador - ‘ | 1.00
Mezclador 1 0.50
Reactor Quimico 3.67
Mezclador 2 0.50
Triturador 2.00
Total 10.00

El tiempo de proceso es de 7920 horas/ano, considerando 1000 lotes al afo. La
Figura 22 muestra los tiempos que entrega el SPD en el ambiente Windows vy la
Figura 23 muestra treé lotes tal como se llevarian a cabo 'en un planta industrial,
se aprecia gue no es nécesario esperar a que termine un lote completo para
comenzar el siguiente, si no que mientras un lote se encuentra en el reactor

quimico, el siguiente puede iniciar en el extractor.
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M Operations Gantt Chart (Single Batch) . |

i S Duratiss| Start Time| End Time, P T
| E3Complets Recipe 1000h [000R 1000k ! .
| BP-1inMsx101  [400R [0pon  [400h |
| EXTRACT-l 400h [000n  |4p0nm | xTRacra (400
BlP3inEv-101 100k  [490n  [50h [
| EVAPORATEl |100h [400h  |500k B rsroratei0 08
Br2mmxi0l  |os0r [s00n s | [ |
MEX-1 050k |500h  [550k B wx1 0508
Epr4inv-102 367k [s00n 267k |
TRANSFERIN-l |067h |SDOR  |567h - |  TRANSFERIN-1(067%)
REACT-1 217h  |S00R  |747R REACT-1(2171)
AGITATE 30bh [500h  [300h ) AGITATE 300 B)
TRANSFER-OUT-1{067h [800h 267 Bl TRANSFEROUT-1 0578
HpP6mMX 102 [050h [800h  [850h [ ]
MEX-1 CE TS Y T Y Ml uxa 0508
| BHp5mGR101 20k 360k [10001h
| orRmD1  [20n [s00n 10081 BN 0o 200k
For Help, press F1 )

Figura 22. Grafica de Gantt para un solo lote para el proceso P1, indicando los

tiempos empleados para cada una de las operaciones unitarias.

4.1.1.3.2 Diseino de Ios. equipos.

El SPD, permite que el usuario decida si es el mismo programa quien dimensione
cada uno de los equipos del proceso o si se prefiere que lo haga el usuario. En
este caso se prefirid que el simulador hiciera el Dimensionamiento. La Tabla 14

muestra los datos obtenidos por el simulador.
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B Equipment Gantt Chart { 3 Dathes)’

Fle EdR Update Chart View Proferences ;
- 1y
[+ ] Tk . | Duration] Start Thme| Fnd Time)| g 16 24 |b
B Total Oce. Timo 1000k [000k  |1000k i
EMsX-101 4k |000n |40k ﬁ
EHEvV-101 100k  [400h  [s00h [ |
HEMx-101 050k [500h  |550h [ |
| Ev-102 367h  [500n  [867h | [ ]
| B0 00h (300 [350h |
HGR10t 200k [200h 1000k | |
I Total Occ Tims (Betch #2) [1000h 792k 1792k | [Gaear e
| EMsxam 4wk [7:2h  [u:2h | [ ]
HEv-101 100h [1192h 1292k | [ ]
M 10 050k |1292h 130k | ]
BEvan 367h |1292h 1653k | [ ]
AMx- 1 050k |1592h |1642h | [ ]
HGR 101 200k |1592h  [1792h | [ ]
[ Total Oce.Time (Batch#3) [1000h |1534h  |2524h [
MAmsx 101 } 400h |1524h 1924k ]
HEv-101 100k |1924h 2084k [ |
EMx101 050h |2084h  |2134h [ |
| @v-1m 367k |084h  |2450h
| FHMx1:2 050k |5334h  [2434h
1 Mor-101 200h  [2384h 2524k
For Help, pressF1 - : il

Figura 23. Grafica de Gantt para varios lotes de acuerdo al proceso 1.

Tabla 14. Dimensionamiento de los equipos usados en el proceso 1.

Equipo Caracteristica Valor
Rendimiento nominal 3.50 m¥h
Extractor . Volumen del mezclador 0.108 m®
Volumen del estabilizador 0.540 m®
Nimero de efectos 1
Evaporador
Area por efecto 17.995 m?
Mezclador 1 Rendimiento nominal 1750.9 kg/h
Volumen 941.81L
Reactor Quimico | Diametro 0.789 m
Altura 1.957 m
Mezclador 2 Rendimiento nominal 871.94 kg/h
Triturador Rendimiento nominal 594.63 kg/h
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4.1.1.3.3 Salida del proceso.

Una vez que se lleva a cabo el balance de materia, se puede revisar el flujo de
salida del proceso, lo que facilita la simulacion, ya que tan solo con seleccionar la
linea de salida uno puede ver el contenido de ésta (ver Tabla 15). Esta
informacion se comparara con los resultados de rendimiento proporcionados por

Bioquimex, via comunicacién personal.

Tabla 15. Composicién de luteina y xantofilas (xantofilas totales) en la salida para

el proceso 1 y comparacion con lo reportado por Bioquimex.

Compuesto Ve|°‘z:(‘§;|‘i):’ee) flujo Cémposig’;)c’;n masica
Luteina 10.57 121
Xantofilas 295 0.34
Total 12.52 155
Bioquimex 150

Como se puede ver en la Tabla 15, el resultado obtenido por el simulador es muy
parecido al proporcionado por Bioquimex, por lo que se considera el resultado del
SPD como valido. El término xantofilas abarca las xantofilas que estan en menor

proporcion en la flor de cempasuchil.
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4.1.2 P 2. Pre-tratamiento de flor con enzimas hidroliticas seguido de una

extraccion con solventes.

E. Hidrolficas
s5-101

Florfresca ps:mx-101 57792

P8 I'EVIDY

Evaporador

P37 Vv-102

Reactor de saporifcacion

Mezdador
P 7 VD) - |
Reacior enzimatico |
Flormacerada
< - '
¢
Hexano
Em | | P-2/ M8X-101
g BExdractor
T
$-102 .
5-106
. “’j’
P41 MX-102 Q
. Mezlador Lissina libre
Oleorresina : L,
P77 QR-101

Triturador Produ:]ﬁo Fnal

Figura 24. Diagrama del proceso 2 utilizando el SPD.

4.1.2.1 Materiales.

Pasos del proceso
Flor fresca 11692.42 Mezclado 1
E. hidroliticas 116.92 . . .
Agua 1052.32 Maceracién enzimatica Luteina 7.37
Hexano 5144667 — Extraccion L » Xantofilas 2.32
NaOH (50% wiw) 415.04 Evaporacion Desechos 5144584
Harina de soya 1.00 Mezclado 2 Inertes 12724.15
Saponificacién quimica
Mezclado 3
Trituracion

Figura 25

X entrada = X salida = 64,724.38 kg/lote

. Balance de materiales general para el proceso 2 (kg/11.8 horas)
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En este proceso la materia prima principal es la flor fresca de cempasduchil, sin
haber sufrido algin tratamiento previo. Con base en la produccién establecida en
el capitulo anterior, en la Tabla 16 se muestran las cantidades de las materias

primas alimentadas al proceso.

Tabla 16. Kilogramos de materia prima alimentados para el proceso 2.

Materias Primas kgl/lote
Flor fresca de cempasuchil 11692
Enzimas hidroliticas 117
Agua 1052
Hexano 51447
Solucién de NaOH 50% w/w 414
Harina de soya 5

Las enzimas que se utilizaron son Viscozyme y Neutrase de Novo-Nordisk
(Dinamarca). Viscozyme es una preparacién que contiene varias actividades
enzimaticas, principalmente pectinasas, celulasas y hemicelulasas, mientras que

Neutrase es una enzima proteolitica de origen bacteriano (Barzana et al., 2002).
Las condiciones de operacién para cada uno de los equipos involucrados son los
mismos que para el proceso anterior, con excepcion del reactor enzimatico.
4.1.2.2 Condiciones de operacion.

Antes de hacer el balance de masa del proceso, es necesario introducir las

condiciones en las cuales cada uno de los equipos va a operar. Si este paso se

omite, el balance no se lleva a cabo, ocasionandose un conflicto en el simulador.
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4.1.2.2.1 Reactor enzimatico 1.

La unica diferencia de este proceso respecto al anterior es el reactor enzimatico
en el cual se poneven contacto la flor junto con enzimas hidroliticas. Se pretende
con esto romper el material celulolitico, componente principal de la flor de
cempasuchil, para que queden expuestas las xantofilas y los compuestos

liposolubles y asi el hexano pueda ejercer su accion de disolvente mas faciimente.

Al iniciar la reaccion de hidrolisis enzimatica, la flor se mezcla con una solucién
acuosa en una relacion de 1:10, la cual tiene disuelta enzimas hidroliticas al 1%
(viw 6 wiw, dependiendo de la presentacion del biocatalizador) respecto a los
kilogramos de flor alimentados (Barzana et al., 2002). | ‘

El tipo de reaccion que se eligio fue controlada por cinetica, por lote y el valor de la

keat S€ Obtuvo de un trabajo anterior (Barzana et al., 2002).

Como se mencion6 anteriormente, al agregar una mezcla de enzimas donde cada
una realiza un corte especifico, el producto tebrico final seran moléculas
equivalentes a glucosa. Se establecid que como minimo iban a producir dos
moléculas de glucosa a partir de celulosa. No se consideraron otros polimeros que
se encuentran en los tejidos vegetales. En la Tabla 17 se muestran los valores que

se introdujeron al simulador.
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Tabla 17. Condiciones de reaccién para la hidrolisis de la celulosa.

Caracteristica Valor
Volumen de reaccion 80%
Reaccion | Hidrdlisis enzimatica
keat (Constante de velocidad) 5x10% 5™
Tiempo de reaccién 1 hora
Temperatura de operacién 25°C

Los datos introducidos a los demas equipos involucrados en el proceso, son los

mismos que en el proceso anterior.
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4.1.2.3 Simulaciones para el proceso P 2.

4.1.2.3.1 Reactor enzimatico 1.

El simulador arrojé el perfil de reaccidon que se muestra en la Figura 26 para

celulosa y glucosa como reactivo y producto respectivamente.
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Figura 26. Cinética de reaccion de la hidrélisis enzimatica de la celulosa.

Como se puede apreciar en esta figura, el comportamiento que sigue esta
reaccion es hiperbdélico. Se tomé un tiempo de reacciéon 1 hora, que es el tiempo
que se recomienda para la maceracién de materiales que contienen sustancias
liposolubles, los cuales se extraen con solventes organicos. Sin bien es cierto que
la maceracion favorece la extraccion, ésta relacion no es directamente
proporcional y sélo es valida para tiempos cortos. (Rosenthal ef al., 1996; Barzana
et al., 2002)

Se llevaron a cabo diferentes simulaciones variando la concentracién inicial de la
enzima para observar su efecto en la cinética de hidrélisis de la celulosa, lo que se

puede apreciar en la Figura 27.

72



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

250
[Eo] g/L
0.1
200 - 2 ¢
L3 8ﬁ8‘888 ﬁ’- m 1
!8 &AAAA A0
A
- . gﬂaa 50
S 150 - a 4
2
.g gsé * 90
3 o b
S 100 . 2 EERRRE
O ' 2 L
= & ..l.
| |
%_ n
| |
50 n
S
. :.....,..ooooooooooo
- T ¥ 1 T
0 1 2 3 4 5

Tiempo (h)

Figura 27. Grafico que muestra la apariciéon de glucosa con respecto al tiempo a

deferentes concentraciones iniciales de enzima.

De cada simulacién se obtuvo la velocidad inicial durante los primeros 30 minutos,
para corroborar el comportarniento de la reaccién de hidrolisis de celulosa con
respecto al tiempo. Esto se puede ver en la Figura 28, dando como resultado un

comportamiento hiperbolico.
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Figura 28. Grafico que muestra la relacién hiperbélica de la velocidad inicial con

respecto a la concentracién de enzima.

Cabe senalar que los valores de Ky ¥ Vmax, S€ obtuvieron de datos experimentales
generados en el laboratorio y se introdujeron al simulador para poder representar
la reaccibn de maceraciébn enzimatica. Para esta reaccién no se varié la

concentracién del sustrato, solo la concentracion de la enzima.

Se omiten los demas equipos, ya que son los mismas que los que se ocuparon en
el proceso tradicional.

4.1.2.3.2 Tiempo de proceso.

El simulador arroja el tiempo total que dura un lote, asi como el tiempo de cada

uno de los equipos que conforman el proceso (Tabla 18).
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Tabla 18. Tiempo de operacién de cada equipo del proceso 2.

Equipo Tiempo (h)

Mezclador 1 0.50
Reactor enzimatico 1.83
Extractor 4.00
Evaporador 1.00

| Mezclador 2 0.50
Reactor quimico 3.67
Mezclador 3 0.50
Triturador - 2.00
Total 11.83 |

El tiempo de proceso es de 7920 horas/afio, por lo que se consideran 1978 lotes.
La Figura 29 muestra los tiempos como los proporciona el SPD en el ambiente
Windows y la Figura 30 muestra tres lotes tal como se llevarian a cabo en la planta

industrial..

75



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

Fio Edt UpdatnChart View Proforances
i ] Task Durutien Start Thsw) End Time, I 5 )
| | 'ScompieRecips 10831 j000x (0% 1
Brsamxao 0h 000K 150h
MIX-1 oson looon  Josox | MIX-1 (@08
Betv.in 183k 000R 13K |
TRANSFERIN 067k 000k |087% | TRANSTER-IR-1 (057 1)
REACT- 17 Jomon |17 BEACT-1(117R)
AGITATE L A17h 000N |1JTR AGTATEL(1178)
. TRANSFEROUT-1067h |117h |13k [l TRARSTTEROUT-2 0571)
| Br2aMsXim 40k |10k |51k [ ]
" EXTRACT1 ANk Bk [3mh RN =xTeacT-i (400 k)
BJP6mEv-101 [toon  smn [sxmn [ ]
EVAPORATEL 100k 533k 683k | Il =varorateiqoow
. HrsaMiim  00h  6mh 1mh |
MIX-1 050k |6k [733B | W xxa0s0n
~ Brimvie 351 [68h  [1050n |
TRANSFERIN-1 057k [683h  |750h | TRANSFER.IN-1 (057 B)
BEACT-1 12178 j6x3h  [om0b | EEACT-1(2171)
AQITATE 1 300h  [620h [93h | IR »GiTatTE-1 008
{  TRANSFER-OUT-1'057h [983h  [1050h : R xR 00T 0570
HriaMX1m  050h |9:h |03k [ ]
MIX-1 050k [953x  [10m3k W ax1 050w
BP7a0RI10t 10 90 1000k
GRIND-1 " . |1z Bl o1 000w
For e, press F1 [~ =

Figura 29. Grafica de Gantt para un solo lote para el proceso 2, indicando los

tiempos empleados para cada una de las operaciones unitarias.
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Figura 30. Grafica de Gantt para varios lotes de acuerdo al proceso 2.
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4.1.2.3.3 Disefio de los equipos.

Nuevamente para este caso se prefirid6 que el simulador hiciera

Dimensionamiento; la Tabla 19 muestra los datos obtenidos del simulador.

Tabla 19. Dimensionamiento de los equipos usados en el proceso 2I.

Equipo Caracteristica Valor

Mezclador 1 Rendimiento nominal 56951.73 kg/h

Volumen 17830.98 L
Reactor Enzimatico | Diametro 2.086 m-

Altura 5216 m

Rendimiento nominal 23.20 m*h
Extractor Volumen del mezclador 11.600 m®

Volumen del estabilizador 23.199 m’®
Evaporador Numero de efectos 1

Area por efecto 125.358 m?
Mezclador 2 Rendimiento nominal 1222.18 kg/h

Volumen 593.68 L
Reactor Quimico Diametro 1.678 m

| Altura 0671m

Mezclador 3 ‘Rendimiento nominal 1117.58 kg/h a
~Triturador Rendimiento nominal 558.79 kg/h
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4.1.2.3.4 Salida del proceso.

Una vez que se llevd a cabo el balance de materia, se puede revisar el flujo de
salida del proceso. La Tabla 20 muestra los flujos de salida de luteina y xantofilas.
Estas se compararan con los resultados de la concentracion de xantofilas totales

proporcionados por Bioquimex, via comunicacion personal.

Tabla 20. Composicidén de luteina y xantofilas (xantofilas toiales) en la salida para

el proceso 2 y comparacion con lo reportado por Bioguimex.

Compuesto Velocidad de flujo Composicion masica
P (kgllote) (%)
Luteina 7 38 132
Xantofilas 2.32 0.41
Total a.70 173
Bioquimex 150

Como se puede ver en la Tabla 20, el resultado para xantofilas es mayor al
propercionado por Bioquimex, es decir, que hubo una mayor produccion de
luteina, en comparacién al proceso tradicional. Posteriormente en el analisis de

resultados, se hara un estudio mas profundo de éstos.
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4.1.3 P 3. Extraccion de harina sustituyendo la desesterificacion con sosa

por lipasas.

Figura 31. Diagrama del proceso 3 utilizando el SPD.

4.1.3.1 Materiales.

Pasos del proceso

Hoxano | i47z2n Etraccion Luteina 838
Lipasa 251785 ——p|  Mezclador1 |  Xantoflas 841
Agua 64.56 Hidrélisis enzimatica nort 3608.40
Harina de soya 5.28 Filtrado neries '

Evaporacion

Mezclador 2

Trittirador

¥ entrada = X salida = 14,807.12 kg/lote

Figura 32. Balance de materiales general para el proceso 3 (kg/30.7 horas).

En este proceso (Figura 31), se utiliza harina de flor, donde una vez que ha
pasado por el extractor, es seguido de la hidrélisis enzimatica de la luteina
presente en el extracto (Figura 32). En la Tabla 21 se muestran las materias
primas empleadas en este proceso y la cantidad en kilogramos de cada una por

lote.
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Tabla 21. Kilogramos de materia prima alimentados al proceso 3.

Materias Primas kg/lote
Harina de flor de cempasuchil 40721
Hexano : - 81472
Lipasa (Novozym 435) * 2517.8
Agua 64.5
Harina de soya 52

(") La lipasa se encuentra empacada en el reactor. Se consideré como materia
prima, pues para que el primer lote inicie es necesario tomar en cuenta la cantidad
de enzima en el reactor. Cabe hacer la aclaracion que dicha cantidad de enzima

se puede usar en mas de un lote.

4.1.3.2 Condiciones de operacion.

En este caso se omiten las condiciones del extractor y del evaporador, pues tienen
las mismas caracteristicas de operacidon que en el procesoc tradicional.

4.1.3.2.1 Reactor enzimatico 2.

Como se menciond anteriormente, el reactor se encuentra empacado con lipasa.
En este caso se ocupé una lipasa comercial de Novozyme Inc. (Dinamarca)
llamada Novozym 435, del cual se tomaron los datos cinéticos experimentales

generados en el laboratorio para la hidrélisis de los diésteres de luteina.

Ya que el simulador no cuenta con un reactor empacado, se mezcld el flujo

principal con lipasa, y la mezcla resultante es vertida en el reactor enzimatico 2,
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para que se lleve a cabo la reaccion a 60 °C. A la salida del reactor el flujo pasa

por un filtro donde queda retenida la enzima.

Se eligido un modelo de reaccioén cinética por lote y el valor de la keat 5 obtuvo de
un trabajo anterior (Anexo 2). La reaccion que se lleva a cabo en dicho reactor se
esquematiza en la Figura 19. En la Tabla 22 se muestran los valores introducidos

al simulador.

Tabla 22. Condiciones de reaccion para la hidrélisis del dipalmitato de luteina.

Caracteristica Valor
Volumen de reaccion 80%
Reaccion Hidrélisis enzimatica de luteina
keat (Constante de velocidad)* 1.9x10° g
Enzima/Agua 97.5% enzima y 2.5% agua w/w
Tiempo de reaccién 72 horas (inicial), 30 horas (final)
Temperatura de operacién 60 °C

(*) Los calculos para la constante de velocidad de reaccion se muestran en el

anexo 2.

Este tiempo de reaccion fue propuesto para saber a que tiempo la reaccion de
hidrélisis se detenia 6 disminuia sensiblemente. Las condiciones de los demas
equipos (extractor, evaporador y mezclador) se omitieron por ser los mismos que

para €l método tradicional.
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4.1.3.3 Simulaciones para el proceso P 3.

4.1.3.3.1 Reactor enzimatico 2.

‘Como se explico anteriormente en este reactor se realiza la hidrélisis del
dipalmitato de luteina para obtener luteina. El simulador arrojé un perfil cinético el
cual se muestra en la Figura 33, donde se muestra la disminucion del dipalmitatoe

de luteina y la aparicion de luteina libre y de acido palmitico.
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Figura 33. Cinética de hidrélisis del dipalmitato de luteina, obtenido por el SPD.

Se eligié detener la reaccion a las 30 horas ya que después de ese tiempo la
reaccién tiende a volverse demasiado lenta. Otra razén fue que a ese tiempo los
datos experimentales reportan una conversion del 51%, mientras que el simulador

arrojé una conversion del 46%, valor cercano al experimental.

82



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

En este proceso se incluy6 un filtro para retener a la lipasa y establecié un tiempo
de 1 hora, removiendo el 100% de la enzima, la cual esta soportada facilitando su

separacion.

También se llevd a cabo la simulacion con diferentes concentraciones de enzima
para ver la cinética de la reaccion de hidrolisis del dipalmitato de luteina con
respecto al tiempo y también con respecto a la concentracién de la enzima, esto
se puede apreciar en la Figura 34.

09 -

[Ed gL
¢ 61
08 4 953 m114
0.7 | §§xxxx 162
gsx;xx | X 205
_‘0.6- ngxx X 243
3 ¥ x o X * 278
2 05 | § X % .
w 8 xx . ™ 309
£ 04 § X x N o 338
3 9;(()( .
~ 03 ¥ % " ot
gx - " 0”.’
02 ; . o
(] 000
0.1 4 illg’.
XN
Ou T T I} Ll T 1 T

Tiempo (h)

- Figura 34. Grafico de la cinética de la hidrélisis del dipalmitato de luteina con

respecto al tiempo a diferentes concentraciones iniciales de lipasa.

Se obtuvo la velocidad inicial de cada corrida y se graficé contra la concentracion
inicial del biocatalizador, resuitado que se muestra en la Figura 35. Los demas

equipos se omiten ya que son los mismos que para el proceso tradicional.
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Figura 35. Grafica que muestra la relacion que guarda la velocidad inicial de la

reaccion con respecto a la concentracion inicial.

4.1.3.3.2 Tiempo de proceso.

El simulador arroja el tiempo total que dura un lote, asi como el tiempo de cada

uno de los equipos que conforman el proceso (Tabla 23).

Tabla 23. Tiempo de operacion de cada equipo del proceso 3.

Equipo Tiempo (h)
Extractor 4.00
Mezclador ‘ 0.50
Reactor enzimatico 30.75
Filtro Nutsche 4.67
Evaporador 1.00
Mezclador 0.50
Triturador 2.00
Total 41.75
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El tiempo de proceso es de 7920 horas/afno, por lo que se consideran 257 lotes.
La Figura 36 muestra los tiempos como los proporciona el SPD en el ambiente
Windows y la Figura 37 muestra tres lotes tal como se llevarian a cabo en una
planta industrial, donde se implementa un programa que no tenga tiempos
muertos, aunque es este caso el paso limitante del proceso esta en la hidrolisis

enzimatica de los diésteres de luteina.

IR Operations. Gantt Chart (Single Batch)
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Figura 36. Grafica de Gantt para un solo lote para el proceso 3, indicando los

tiempos empleados para cada una de las operaciones unitarias.

4.1.3.3.3 Disefio de los equipos.

La Tabla 24 muestra los datos arrojados por el simulador, pues se escogié la

opcion de “modo de disefio” que permite que el simulador haga las operaciones

necesarias para disefar cada uno de los equipos.
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Figura 37. Grafica de Gantt para varios lotes de acuerdo al proceso 3.

Tabla 24. Dimensionamiento de los equipos usados en el proceso 3.

Equipo Caracteristica Valor

Rendimiento nominal 3.99 m*h

Extractor Volumen del mezclador 1.996 m*
Volumen del estabilizador 3.992 m’

Mezclador 1 Rendimiento nominal 22380.87 k_g/h
Volumen 2024214 |

Reactor Enzimatico | Diametro 5441 m
Altura 2176 m
Area de filtrado 17.177 m?

- Filtro Nutsche .

Volumen del recipiente '8588.672 L
Numero de efectos 1

Evaporador - .
Area por efecto 18.967 m

Mezclador 2 Rendimiento nominal 1067.65 kg/h

Triturador Rendimiento nominal 266.91 kg/h
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4.1.3.3.4 Salida del proceso.

Una vez que se lleva a cabo el balance de materia, se puede revisar el flujo de
salida del proceso. Seleccionando la linea de salida se puede ver el contenido de
ésta (ver Tabla 25). Estas se compararon con los resultados de rendimiento
proporcionados por Bioquimex.

Tabla 25. Composicién de luteina y xantofilas (xantofilas totales) en la salida para

el proceso 3 y comparacién con lo reportado por Bioquimex.

Compuesto Velocz:(c;a;lc:):iee) flujo Composig)z'))n masica
| Luteina 8.39 14.13
| Xantofilas 6.41 10.79
| Total 14.8 24.92
Bioguimex 1.5

Como se puede apreciar en la Tabla 25, la cantidad de luteina libre y xantofilas es
mayor que para los demas procesos, y son casi iguales entre si. Esto debido a
que la reaccién enzimatica de hidrolisis del dipalmitato de luteina tuvo un
rendimiento de aproximadamente el 60%, por lo que hubo una produccién baja de
luteina libre (contra el 100% para la saponificacidon quimica). Lo interesante es
que la composicion masica en el flujo es mayor que la proporcionada por
Bioquimex. Esto es porque se ocupan menos materiales y como consecuencia la

luteina sale con una concentracién mayor en el flujo principal.
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4.1.4 P 4. Extraccion de flor auxiliada con dos pasos enzimaticos.
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Figura 38. Diagrama del proceso 4 utilizando el SPD.

4.1.4.1 Materiales.

Pasos del proceso

Flor fre 11692.42 Mezclador 1
E o;idr:ﬁ:cas 116.92 Maceracion enzimatica
: - j Luteina 2.49
Agua 1438.25 Extraccion
———>» Xantofilas 2.32
Hexano 51447.67 > Mezclador 2 At 2
pasa 15051.31 Hidrolisis enzimatica Desed 86892.39
Harina de soya 1.50 Filtrado
Evaporacion
Mezclador 3
Triturador

¥ entrada = I salida = 79,748.07 kg/lote

Figura 39. Balance de materiales general para el proceso 4 (kg/30.7 horas).
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La materia prima a utilizarse en este proceso es la flor fresca de cempastchil y se
pretende evitar el uso de bases y la formacién de desechos contaminantes
(Figuras 38 y 39). Las materias primas utilizadas para este proceso se muestran

en la tabla 26, asi como los kilogramos empleados por lote de cada uno.

Tabla 26. Kilogramos de materia prima alimentados al proceso 4.

Materias Primas kg/lote
Flor de cempastichil fresca ' 11692
Enzimas hidroliticas (Viscozyme/Neutrase)* - 117
Hexano 51447
Lipasa (Novozym 435) ** . 156129
Agua 1361
Harina de soya 5

* Enzima comercializada por Novo Nordisk (Dinamarca).
** Esta enzima se encuentra dentro del reactor, y aunque se puede reutilizar, se

considera como materia prima. Es comercializada por Novo Nordisk (Dinamarca).

4.1.4.2 Condiciones de operacion

Los equipos involucrados en el proceso (extractor, mezcladores, evaporador y
triturador) tienen las mismas caracteristicas que los procesos anteriores; esto se
hizo con el fin de poder comparar los procesos. Esto aplica también para los

reactores enzimaticos.
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4.1.4.3 Simulaciones para el proceso P 4.

4.1.4.3.1 Tiempo de proceso.

El simulador dio un tiempo de simulacioén por lote, asi como el numero de lotes, los
cuales fueron 275 lotes/afio con un tiempo de 30.67 horas/lote, esto considerando
un tiempo anual de operacién de 7920 horas. El simulador también proporciona el

tiempo de cada equipo por separado (Tabla 27).

Tabla 27. Tiempo de operacién de cada equipo del proceso 4.

| Equipo Tiempo (h)

| Mezclador 1 0.50
Reactor enzimatico 1 1.00
Extractor 4.00
Mezclador 2 0.50
Reactor enzimatico 2 30.00
Filtro Nutsche 2.67
Evaporador 1.00
Mezclador 3 0.50
Triturador ' 2.00
Total 30.67

Como se puede apreciar en esta tabla, este es el proceso que mas tiempo abarca
por lote, lo que trae como consecuencia una menor productividad. Las Figuras 40
y 41 muestran las graficas de Gantt para un lote y para varios lotes trabajando en

continuo tal como se presentarian en una planta, respectivamente.
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Figura 40. Grafica de Gantt para un solo lote del proceso 4, indicando los tiempos

empleados para cada una de las operaciones unitarias.
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Figura 41. Grafica de Gantt para varios lotes de acuérdo al proceso 4.
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4.1.4.3.2 Disefio de los equipos.

Se eligi6 el tipo “modo de disefio” donde el simulador dimensiona cada uno de los

equipos involucrados en el proceso. La Tabla 28 muestra las caracteristicas de los

equipos que se usaron para este proceso.

Tabla 28. Dimensionamiento de los equipos usados en el proceso 4.

Equipo Caracteristica Valor
Mezclador 1 Rendimiento nominal 25 723.34m%h
Volumen 16 107.41L
Reactor enzimatico 1 | Diametro 2.017m
Altura 5.042m
Rendimiento nominal 22.77 m*h
Extractor Volumen del mezclador 11.387 m°
Volumen del estabilizador 22775 m®
‘ Mezclador 2 Rendimiento nominal 133 789.39 kg/h
| Volumen 30 640.62 L
Reactor Enzimatico 2 | Diametro 2499 m
Altura 6.247 m
Fitro Nutsche Area filtrante 69.446m?
' Volumen del recipiente 34722789 L
Evaporador Numero de efectos 1.
| Area por efecto 119.529 m?
| Mezclador 2 Rendimiento nominal 901.54kg/h
Rendimiento nominal 225.38 kg/h

Triturador
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4.1.4.3.3 Salida del proceso.

Una vez que la simulaciéon se complet6, se pueden revisar los flujos intermedios y
de salida. En este caso, el que interesa es el flujo final para ver la cantidad de
luteina y de xantofilas. Asi se puede determinar la concentracién de xantofilas
totales y corroborarlo con la concentracidn proporcionada por Bioquimex; estos

resultados aparecen en la Tabla 29.

Tabla 29. Composicién de luteina y xantofilas (xantofilas totales sin luteina) en la

salida para el proceso 4 y comparacién con lo reportado por Bioquimex.

Compuesto Velocidad de flujo Composicion masica
P (kgl/lote) (%)
Luteina 2.49 14.7
Xantofilas 2.32 13.7
Total 4.38 28.4
Bioquimex 15

Como se puede observar en la Tabla 29, la concentracion de xantofilas totales
supera notablemente a la concentracion porcentual que reporta Bioquimex. Esto
- confirma que este método es el mejor con respecto a la pureza de la luteina. A
continuacion se presentara el analisis financiero para cada proceso, punto clave

para establecer perspectivas de potencial aplicacion industrial.

93




UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

4.2 Analisis economico.

Antes de iniciar el analisis econémico, es necesario aclarar que el simulador

maneja precios del 2003 en délares.

4.2.1 Proceso P 1.

Las materias primas que se utilizaron se mencionan en la Tabla 30, asi como los

precios de cada uno de ellos.

Tabla 30. Cantidad y costos anuales de la materia prima para el proceso 1.

Materias Primas $/kg kg/ano $/aiio
Harina de flor de cempasuchil 1.5 1860 891.73 2,791,338.00 |
Hexano 0.4 7 431627.40 2,972,663.00
Solucién de NaOH 50% wiw 4.27 647 478.53 2,764,733.00
Harina de soya 1 8 633.05 8,633.00
Total 9 948 660.71 8,537,000.00

El precio de la harina de flor de cempasuchil y la flor fresca (materia prima usada

en otros procesos) fueron proporcionados por Bancomext y la SAGARPA.

Los precios de los equipos que se emplean en este proceso se presentan en la

Tabla 31. Este precio corresponde al proporcionado con el programa tal como lo

reportan los distribuidores de equipos en Estados Unidos, segun el auxiliar del

programa.

Si bien es cierto que el hexano se puede recuperar para utilizarlo en otro lote, en

el primero se considera como materia prima inicial. El simulador lo toma en cuenta
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para los gastos de produccion del primer lote. La funcion de la harina de soya es

de excipiente para la formulacién de la presentacion de la luteina.

Tabla 31. Precio de los equipos que se utilizan en el proceso 1.

Costo por
Cantidad | . Equipo unidad Cos'to final
_ . (délares) |
(dolares)
1/0 MSX-101 | Extractor 4,000.00 4,000.00
1/0 EV-101 | Evaporador 160,000.00 | 160,000.00
1/0 V-101 Reactor Quimico 234,000.00 | 234,000.00
1/0 MX-101 | Mezclador 0 0
1/0 GR-101 | Triturador 53,000.00 53,000.00
1/0 MX-102 | Mezclador : 0 0
Equipo no enlistado 113,000.00
Total 564,000.00

El programa resume en tablas todos los datos detallados, sin embargo se

mencionan los mas importantes y los que determinan directamente la factibilidad

de la empresa. En la Tabla 32 se puede apreciar un resumen del capital fijo

estimado para el proceso 1. Se toman en cuenta desde los precios de los equipos

hasta las contingencias que se puedan presentar durante la construccion y/u

operacidn de la planta. El programa utiliza un factor para cada uno de los costos

como lo llevaria a cabo una firma de ingenieria.

Tabla 32. Resumen del capital fijo estimado para el proceso 1.

-

A. Costo directo total de la planta (CDTP) (Costos fisicos)

1. Costo de compra del equipo (CCE) $ 564,000.00
2. Instalacion (0.51 x CCE) 399,000.00
3. Tuberias (0.35 x CCE) 197,000.00

95



UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

4. Instrumentacién (0.40 x CCE) 226,000.00
5. Aislamiento y pintado (0.03 x CCE) 17,000.00
6. Eléctricos (0.01 x CCE) 56,000.00 |
7. Edificaciones (0.45 x CCE) 254,000.00
8. Ampliacion de la planta (0.15 x CCE) 85,000.00
9. Servicios auxiliares (0.40 x CCE) 226,000.00 |
CDTP = | 2,023,000.00
B. Costo indirecto total de la planta (CITP)
| 10. Ingenieria (0.25 x CDTP) 506,000.00
11. Construcciéon (0.35 x CDTP) 708,000.00
CITP = |1,214,000.00
C. Costo total de la planta (CDTP + CITP) CTP = 3,236,000.00
12. Honorarios del contratista (0.05 x CTP) 162,000.00
13. Contingencias (0.10 x CTP) 324,000.00
(12+13) = 485,000.00
D. Capital fijo directo (CFD) CTP + 12 + 13

3,722,000.00

El simulador también toma en cuenta el gasto de operacion, que dependera del

area de la planta, del tiempo de operacién de cada uno de los equipos en el lote,

asi como el nimero de personal asignado por cada area de la planta. La Tabla 33

enumera los costos de operacién que va desde la materia prima a utilizar, hasta el

tratamiento o disposicién de las aguas residuales generadas por la planta.

La Tabla 34 muestra los gastos por tipo y por seccién de la planta. Esto da una

perspectiva mas amplia de los gastos, pues se puede apreciar que seccién genera

mayores costos y en consecuencia poder mejorar el proceso de manera que se

puedan disminuir los costos de produccion.
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Tabla 33. Resumen de costos de operacion anual para el proceso 1.

Detalle de costo $/afo
Materias primas 8,537,000.00
Dependiente de la mano de obra 594,000.00
Dependiente del equipo 1,190,000.00
Laboratorio 89,000.00
Tratamiento/eliminacion de aguas residuales 908,000.00
Servicios (energia y temperatura) 49,000.00
Total 11,368,000.00

El término “servicios” incluye el suministro de energia eléctrica requerida para el

funcionamiento de los equipos y el control de la temperatura para cada etapa del

proceso.

Tabla 34. Desglose de los gastos por el tipo de costo y por seccion de la planta

para el proceso 1.

Costos Extracciobn | Evaporacién | Desesterificacion | Trituracién Subtotal
$/afio $/afo $/afio $/afio $/afio
Materia prima 5,772,634.00 0 2,764,733.00 0| 8,537,367.00
Equipo 500,000.00| 233,175.00 379,543.00 77,494.00| 1,190,212.00
Mano de obra 230,000.00 57,500.00 295,167.00 11,500.00 594,167.00
Laboratorio 34,500.00 8,625.00 44,275.00 1,725.00 89,125.00
Aguas residuales 164,517.00| 743,155.00 0 0 907,672.00
Servicios 33.00 35,534.00 2,979.00 10,899.00 49,455.00
Subtotal 6,701,684.00 | 1,077,990.00 3,486,697.00| 10,1618.00 | 11,367,989.00
Contribucion (%) 58.95 9.48 30.67 0.89 100
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Para el andlisis financiero, el simulador permite llevar a cabo un analisis de

factibilidad del proceso con los precios del 2003. EL proceso es factible si el precio

de venta de la luteina es de $1,279.00 délares, valor por debajo del precio

comercial el cual se comparara al final de éste capitulo. (Tabla 35)

Tabla 35. Anélisis de factibilidad para el proceso 1.

A. Capital fijo directo $ 3,722,000.00

B. Capital de trabajo 917,000.00

C. Costo de arranque de la planta 186,000.00

D. Inversion total (A + B + C) 4,825,000.00

E. Flujo de ingresos (kg/afic) 10 574
Luteina ‘

F. Costo de produccion (unitario) ($/kg) 1075111
Luteina T

G. Precio de venta ($/kg) 19279.272
Luteina T

H. Ingresos ($/afio) 13 527 000.00
Luteina o

I. Costo anual de operacion

11,368,000.00

J. Ganancia total (H-1) 2,159,000.00
K. Impuestos (40%) 864,000.00
L. Ganancia neta (J — K + Depreciacion) 1,679,000.00
Margen total 15.96 %
Tasa de retorno 34.17%
Tiempo de recuperacion de la inversion 2.93 afos
Donde:

Margen total = Ga&agr::fotsotal Tasa deretomo = ii';?:i:: :)T;? x 100%

Tiempo de recuperacion = Inversion total

Ganancia neta
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4.2.1.1 Analisis de sensibilidad.

Después de contar con un modelo completo para un proceso, las herramientas
que tiene el SuperPro Designer pueden ser usadas para preguntar y responder
“que pasaria si...?” y llevar a cabo un andlisis de sensibilidad con respecto al

disefno de las variables claves.

En este proceso, se evalla solo un parametro (nimero de lotes) sobre los costos
de produccién y se examina la factibilidad del proyecto. La Figura 42, muestra la
grafica de kilogramos de harina procesada por lote, contra el precio por kilogramo,
considerando el maximo numero de lotes, un valor medio y un numero de lotes
relativamente bajo. Como se puede apreciar, a cantidades pequenas si hay ‘una
diferencia significativa del precio por kilogramo, pero a medida que aumenta la-
cantidad de harina procesada, el precio del producto final disminuye lentamente y

de manera independiente del nimero de lotes que se establezca.

3600
3300 1
—e— 200 lotes

3000 —=— 1000 lotes
2700 1 —a— 1825 lotes
2400

2100 1 Caso base

1800 -

1500 -
1200 -
900 -

Costo de produccién ($/kg)

600 1
300
0

0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000 8000 9000
Produccién (kg/lote)

Figura 42. Costo de produccion como una funciéon del nimero de lotes y de la

capacidad de la planta.
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4.2.2 Proceso P 2.

Al momento de introducir las materias primas no enlistadas al simulador también

se tienen que definir el precio de compra de dichos productos. En la Tabla 36 se

enlistan los precios de compra de los materiales empleados en este proceso.

Tabla 36. Cantidad y costos anuales de la materia prima para el proceso 2.

Materias Primas $/kg kg/afio $/aio
Flor de cempasuchil 0.15 16 813 707.54 2,522,056.00
Enzimas hidroliticas 5.00 168 137.08 840,685.00
Hexano 0.40 67 254 830.15 26,901,932.00
Soluciéon de NaOH 50% w/w 4.27 820 759.41 3,504,643.00
Harina de soya 1.00 7,938.08 7,938.00
Agua 0.30 1513 233.68 453 970.00
Total 86 353 202.32 33,269,000.00

Como se puede apreciar el gasto mas fuerte es el del hexano aun siendo una

materia prima barata, pues representa el 81 % del gasto total por materias primas.

A partir de este dato posteriormente se llevara a cabo un analisis de sensibilidad

con respecto al precio del hexano utilizado al afno con respecto al precio del

producto final.

En la Tabla 37 se presentan lo precios de los equipos que se emplean en este

proceso; los precios fueron proporcionados por el simulador.
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Tabla 37. Precios de los equipos que se utilizan en el proceso 2.

Costo por

Cantidad Equipo upidad C(zztlggg?l
(ddlares)

1/0 MX-101 | Mezclador 1 0 0
1/0 V-101 Reactor enzimatico 1 336,000.00 336,000.00
1/0 MSX-101 | Extractor 66,000.00 66,000.00
1/0 EV-101 | Evaporador 271,000.00 | 271,000.00
1/0 V-102 Reactor Quimico 220,000.00 220,000.00
1/0 MX-102 | Mezclador 2 0 0
1/0 GR-101 | Triturador 5200.000 52000.00
1/0 MX-103 | Mezclador 3 0 0
Equipo no enlistado 236,000.00

Total 1,181,000.00 | 1,181,000.00

En los gastos por equipo el precio mas alto comprende al reactor enzimatico. En la

Tabla 38 se muestra el costo total directo y el costo total indirecto de la planta.

El equipo no enlistado involucra bombas, valvulas, empaques, llaves, mezcladores

y separadores de flujos entre otros.
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Tabla 38. Resumen del capital fijo estimado para el proceso 2.

A. Costo directo total de la planta (CDTP) (Costos fisicos)

1. Costo de compra del equipo (CCE) $ 1,181,000.00
2. Instalacion (0.51 x CCE) 868,000.00
3. Tuberias (0.35 x CCE) 413,000.00
4. Instrumentacion (0.40 x CCE) 473,000.00
5. Aislamiento (0.03 x CCE) 35,000.00
6. Electricos (0.01 x CCE) 118,000.00
7. Edificaciones (0.45 x CCE) ~532,000.00
8. Apliacion de la planta (0.15 x CCE) 177,000.00
9. Servicios auxiliares (0.40 x CCE) 473,000.00
CDTP = | 4,271,000.00

B. Costo indirecto total de la planta (CITP)
10. Ingenieria (0.25 x CDTP) 1,068,000.00
11. Construccién (0.35 x CDTP) 1,495,000.00
CITP= | 2,562,000.00
C. Costo total de la planta (CDTP + CITP) CTP = 6,833,000.00
12. Honorarios del contratista (0.05 x CTP) 342,000.00
13. Contingencias (0.10 x CTP) 683,000.00
(12+13) = | 1,025,000.00
7,858,000.00

D. Capital fijo directo (CFD) CTP + 12 +13

El programa proporciona informacién detallada de cada uno de los gastos que se

originaran durante la construccion y funcionamiento de la planta. Sin embargo en

este trabajo se ha simplificado la informacién para que sea mas facil de entender y

tener una idea mas clara de los resultados del analisis financiero.
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En la Tabla 39 se muestran los costos mas relevantes en el proceso, asi como el

monto total detallado de inversién del proceso.

Tabla 39. Resumen de costos de operacién anual para el proceso 2.

Detalle de costo

$/ano

Materias primas

33,269,000.00

Dependiente de la mano de obra 1,450,000.00
| Dependiente del equipo 1,470,000.00
| Laboratorio 217,000.00
| Servicios 337,000.00
| Total 36,743,000.00

Tabla 40. Desglose de los pasos para el tipo de costo y por seccion de la planta

para el proceso 2.

Maceracién [ Extraccion

Costos Evaporacion | Desesterificacion | Trituracion Subtotal
$/afio $/afio $/afio $/afo $/afio $/afio
Materia prima 3,824,650.00 | 26,901,932.00 0 2,542,169.00 0133,268,751.00
Equipo 544 490.00 96,148.00| 396,091.00 356,354.00 76,556.00 | 1,469,639.00
Mano de obra 599,466.00 330,740.00| 82,685.00 42445000 12,403.00 | 1,449,744.0(
Laboratorio 34,500.00 49,611.00| 12,403.00 63,667.00 1,860.00 217,462.0C
Aguas residuales 0 0 0 0 0 C
Servicios 939.00 4,77000| 321,553.00 165.00 10,022.00|  337,448.0C
Subtotal 5,069,465.00 | 27,383,202.00| 812,731.00 3,386,805.00 | 100,841.00 | 36,743,044.00
13.77 7453 2.21 9.22 0.27 100

Contribucion (%) |
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En la Tabla 40 se puede apreciar que la extraccién contribuye con un mayor

porcentaje al costo total de produccion es la extraccion, y esto es debido a los

materiales que se utilizan en ella, pues el hexano aunque es relativamente

economico (0.4 doélares/kg), al utilizarse cantidades muy grandes se generan

gastos fuertes que en este caso llega a abarcar mas del 70% de los costos de

produccion.

Tabla 41. Andlisis de factibilidad para el proceso 2.

A. Capital fijo directo

7,858,000.00

B. Capital de trabajo

3,187,000.00

C. Costo de arranque de la planta

~393,000.00

D. Inversién total (A + B + C)

11,438,000.00

' E. Flujo de ingresos (kg/afio)

. 10,585

Luteina

F. Costo de produccion (unitario) ($/kg) 3 471 371
Luteina L

G. Precio de venta ($/kg) 4 166.058
Luteina o

H. Ingresos ($/afio) 44 096 000.00
Luteina o

I. Costo anual de operacién

36,743,000.00

J. Ganancia total (H-I) 7,353,000.00
K. Impuestos (40%) 2,941,000.00
L. Ganancia neta (J — K + Depreciacion) 5,158,000.00
Margen total 16.67%
Tasa de retorno 45.10%
Tiempo de recuperacioén de la inversion 2.22 aios
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4.2.2.1 Analisis de sensibilidad.

Posteriormente a la obtencién del modelo que rige el proceso que se desarrolla en
este apartado, se pueden usar las herramientas que integran el simulador para
poder determinar el cambio de precio de venta del producto final en funcion del

cambio de precio de la materia prima con mayor valor econémico.

En este proceso el hexano juega un papel fundamental pues de todas las materias
primas. Aunque en la industria este disolvente se reutiliza y en el simulador se
puede llevar a cabo el retso del solvente, el programa lo considera materia prima.
Por ello se llevo a cado la variacion del precio para ver como afecta a los costos

de produccion y por ende al precio del producto final (luteina) (Figura 43).

7000
6000 1
5000
©
E
8 4000 -
=
<
o 3000 -
]
&
2000
1000 | Caso base
0 , , .
0 ‘ 0.2 0.4 06 0.8 1

$/kg de hexano

Figura 43. Costo de produccién como funcién del precio por kilogramo de hexano.

Como se puede apreciar en la grafica anterior los costos por el uso de hexano es
directamente proporcional al costo de produccion por kilogramo de luteina. Esto es
una evidencia de que la cantidad del disolvente es determinante en los gastos que

se tienen en el proceso en estudio.
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4.2.3 Procesos P 3.

En la Tabla 42, se enlistan los materiales utilizados para este tercer proceso en

estudio

Tabla 42. Cantidad y costos anuales de la materia prima para el proceso 3.

Materias Primas $/kg kg/afio $/ano
Harina de flor de cempasuchil 1.50 1046540.25 1,569,810.00
Hexano 0.40 2093851.49 837,541.00
Lipasa 100.00 647086.89 64,708,689.00
Agua 0.30 16591.97 | 4,978.00
Harina de soya 1.00 1358.35 1,358.00
Total 3805428.94 67,122,000.00

Como se puede apreciar, la lipasa es la materia prima que influye directamente en

el costo por materiales, con mas del 95 % del costo total. La lipasa juega un factor

importante en el proceso de extraccion, pues lleva a cabo el altimo paso

(hidrolisis) en la extraccion de luteina. Por ende es importante si se quiere tener un

precio competitivo en el mercado encontrar lipasas y baratas.

En la Tabla 43 se enlistan los equipos que se utilizan en este proceso, asi como

los precios de venta, de cada uno, y la suma total de los equipos, para el 2003.

Los precios estan en dolares.
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Tabla 43. Precio de los equipos que se utilizan en el proceso 3.

Costo por Costo final
Cantidad Equipo unidad "
. (dolares)
(dolares)
1/0 MSX-101 | Extractor 24.000.00 24.000.00
1/0 MX-101 | Mezclador 1 0 0
1/0 V-101 Reactor enzimatico 2 354,000.00 | 354,000.00
1/0 NFD-101 | Filtro Nutsche 216,000.00 216,000.00
1/0 EV-101 | Evaporador 105,000.00 | 105,000.00
1/0 MX-102 | Mezclador 2 0 0
1/0 GR-101 | Triturador 52,000.00 52,000.00
Equipo no enlistado 188,000.00
Total

939,000.00

Como se puede apreciar, el equipo con mayor costo es el reactor enzimatico. Al

igual que en el reactor enzimatico del proceso anterior se debe a las

caracteristicas y tamano de dicho reactor que son muy particulares.

En la Tabla 44, se muestran a detalle cada uno de los gastos que conforman el

capital fijo el cual es calculado por el simulador, en base al precio total gastado en

los equipos y las materias primas. El programa se basa en factores que determina

para cada tipo de gasto. Estos calculos incluyen los costos directos, indirectos, el

costo total y en consecuencia el capital fijo directo.
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Tabla 44. Resumen del capital fijo estimado para el proceso 3.

A. Costo directo total de la planta (CDTP) (Costos fisicos)

1. Costo de compra del equipo (CCE) $ 939,000.00
2. Instalacion (0.51 x CCE) 646,000.00
3. Tuberias (0.35 x CCE) 329,000.00
4. Instrumentacion (0.40 x CCE) 376,000.00
5. Aislamiento y pintado (0.03 x CCE) 28,000.00
6. Eléctricos (0.01 x CCE) 94,000.00
7. Edificaciones (0.45 x CCE) 422,000.00
8. Ampliacion de la planta (0.15 x CCE) 141,000.00
9. Servicios auxiliares (0.40 x CCE) 376,000.00
CDTP = | 3,350,000.00

B. Costo indirecto total de la planta (CITP)
10. Ingenieria (0.25 x CDTP) 838,000.00
11. Construccion (0.35 x CDTP) 1,173,000.00
CITP = 2'010"000-00
| C. Costo total de la planta (CDTP + CITP) CTP = 5,360,000.00
12. Honorarios del contratista (0.05 x CTP) 268,000.00
13. Contingencias (0.10 x CTP) 536,000.00
(12+13) = 804,000.00
D. Capital fijo directo (CFD) CTP + 12 + 13 6,164,000.00
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En la Tabla 45 se enlistan los costos de operacién anual, que incluyen la mano de
obra, las materias primas, los costos que dependen de los equipos, etc. Dichos
costos determinaran directamente los costos de produccion para poder establecer

el precio de venta del producto final.

Tabla 45. Resumen de costos de operacién anual para el proceso 3.

Detalle de costo ' $/ano
Materias primas 67,122,000.00
Dependiente de la mano de obra 674,000.00
Dependiente del equipo 1,154,000.00
l.aboratorio 101,000.00
Servicios 14,000.00
Total 69,065,000.00

Como se puede apreciar en |a tabla anterior, el costo de operacién anual, depende
fundamentalmente de las materias primas que como se vio anteriormente, va a
depender de la cantidad de enzima que se utilice y del precio de ésta. Cabe
mencionar, tal como se vio anteriormente que la materia prima que mas gastos

genera es la lipasa, por ende es la materia prima limitante en este proceso.

En la Tabla 46 se muestran los gastos clasificados por etapa.
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Tabla 46. Desglose de los gastos por el tipo de costo y por seccién de la planta

para ¢l proceso 3.

Costos Extraccion Hidrélisis Evaporacion | Trituracion Subtotal
$/afio $/aito $/ano $/afio $/afio

Materia prima 2,407,043.00| 64713975.00 0 1358.00 | 67,122,375.00
Equipo 35,527.00 888,967.00 | 153,230.00| 76,115.00| 1,153,839.00
Mano de obra 59,110.00 597,380.00 14,778.00 2,956.00 674,223.00
Laboratoric 8,867.00 8,960.007 2,217.00 443.00 10,1134.00
Aguas residuales 0 0 0 0 0
Servicios 156.00 2,112.00 9,625.00 1,715.00 13,608.00
Subtotal 2,510,702.00 66,292,041.00; 179,850.00 82,587.00 | 69,065,180.00
Contribucion (%) 3.64 95.98 0.26 0.12 100.00 -

Como se puede apreciar en esta tabla, la hidrolisis enzimatica de la luteina es la

que mas gastos conlleva, con mas del 95 %.

En la Tabla 47, se sintetiza el analisis financiero, en este caso el simulador hace
un resumen y un analisis de factibilidad del proceso. Se desprende que el analisis
es factible, siempre y cuando el precio de venta sea de $34,995.00 pesos/kg de
luteina. Como se puede -apreciar el precio es mas elevado que el precio del
proceso tradicional, pero sin los inconvenientes que dicho proceso conlleva si el

producto final es orientado para consumo humano.
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Tabla 47. Analisis de factibilidad para el proceso 3.

A. Capital fijo directo 6,164,000.00
B. Capital de trabajo 6,169,000.00
C. Costo de arranque de la planta 308,000.00
D. Inversion total (A + B + C) 12,642.000.00
E. Flujo de ingresos (kg/afio)
Luteina 2156.20
F. Costc.:) de produccién (unitario) ($/kg) 32.031.15
Luteina
G. Prec’no de venta ($/kg) 34,995.15
Luteina
H. lngn’asos ($/ano) 75.456.000.00
Luteina
I. Costo anual de operacion 69,065,000.00
J. Ganancia total (H-1) 6,391,000.00
K. Impuestos (40%) 2,556,000.00
L. Ganancia neta (J — K + Depreciacion) 4,420,000.00
Margen total B.47 %
Tasa de retorno 34.96 % A
Tiempo de recuperacion de la inversion 2.86 anos

Otro factor que influye sobremanera en la tasa de produccion es el numero de
lotes, pues el tiempo de residencia en el reactor enzimatico es muy largo, por lo
que se considera que el factor limitante es la hidrdlisis enzimatica de los diésteres

de luteina.
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4.2.3.1 Analisis de sensibilidad.

Como se vio anteriormente, el precio de la lipasa y el tiempo de residencia del flujo
principal en el reactor enzimatico son dos puntos cruciales para que el precio del
producto final se eleve considerablemente. Por ende en este apartado' se analizara
la dependencia del precio de venta con respecto al tiempo de residencia en el
reactor enzimatico, asi como del precio de la lipasa. La Figura 44 muestra dichos

cambios.
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Figura 44. Costo de produccion en funcion del precio del biocatalizador empleado |
en la hidrélisis de los diésteres de luteina y en el nimero de horas de residencia

en el reactor enzimatico.

Se nota un comportamiento inversamente proporcional con respeto al tiempo de
residencia. Por su parte al aumentar el precio de la lipasa aumenta el costo de

produccion.
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4.2.4. Proceso P 4.
En la Tabla 48 se enlistan los materiales que se alimentan al proceso asi como el
precio por kilogramo, los kilogramos utilizados y el precio final de cada producto al

ano.

Tabla 48. Cantidad y costos anuales de la materia prima para el proceso 4.

Materias Primas $'kg kg/afio $/afo
Flor fresca de cempasuchil 1.50 3004953.29 450,743.00
Agua 0.30 275974.96 82,792.00
Enzimas hidroliticas 5.00 30049.53 150,248.00
Hexano 0.40 926228.00 370,491.00
Lipasa 100.00 270929.02 27,082,902.00
Harina de soya 1.00 332.97 333.00
Total 15026130.00 28,148,000.00

Como era de esperarse el precio de la lipasa hace que este representa mas del 96
% del costo total de la materia prima empleada para este proceso. Sobrepasa por
mucho al costo anual de las enzimas hidroliticas que se emplean en la maceracion

ya que estas apenas cubren el 0.11% del precio final por materiales.

En la Tabla 49, se enlistan los equipos a utilizarse en este proceso, asi como la

cantidad de equipos y la suma del costo total de los equipos.
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Tabla 49. Precio de los equipos que se utilizan en el proceso 4.

Costo por Costo final .
Cantidad Equipo unidad !
. (dolares)

(ddlares)
1/0 MX-101 | Mezclador 1 0 0
1/0 V-101 Reactor enzimatico 1 336,000.00 336.000.00
1/0 MSX-101 | Extractor 21,000.00 21,000.00
1/0 MX-101 | Mezclador 1 0 0
1/0 V-102 Reactor enzimatico 2 315,000.00 315000.00
1/0 NFD-101 | Filtro Nutsche 216,000.00 216,000.00
1/0 EV-101 Evaporador 77,000.00 77,000.00
1/0 MX-103 | Mezclador 3 0 0
1/0 GR-101 | Triturador 52,000.00 52,000.00
Equipo no enlistado 254,000.00
Total 1,270,000.00

Como se puede apreciar el precio del reactor donde se lleva a cabo la hidrélisis

enzimatica de los ésteres de luteina es el equipo mas costoso.

La Tabla 50, muestra un resumen de los calculos realizados para obtener el

capital fijo estimado. Estas operaciones las hace el simulador y forman parte del

reporte de evaluacién economica, el cual tiene la finalidad de presentar paso a

paso el analisis financiero del proceso en estudio.
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Tabla 50. Resumen del capital fijo estimado para el proceso 4.

| A. Costo directo total de la planta (CDTP) (Costos fisicos)
| 1. Costo de compra del equipo (CCE) $ 1,270,000.00
2. Instalacion (0.51 x CCE) 961,000.00
3. Tuberias (0.35 x CCE) 445,000.00
4. Instrumentacion (0.40 x CCE) 508,000.00
5. Aislamiento y pintado (0.03 x CCE) 38,000.00
6. Eléctricos (0.01 x CCE) 127,000.00
7. Edificaciones (0.45 x CCE) 572,000.00
| 8. Ampliacién de la planta (0.15.x CCE) 191,000.00
| 9. Servicios auxiliares (0.40 x CCE) 508,000.00
CDTP = | 4,620,000.00

B. Costo indirecto total de la planta (CITP)

| 10. Ingenieria (0.25 x CDTP) 1,155,000.00
11. Construccion (0.35x CDTP) 1,617,000.00
| CITP= | 2,772,000.00
C. Costo total de la planta (CDTP + CITP) CTP = 7,391,000.00
12. Honorarios del contratista (0.05 x CTP) 370,000.00
13. Contingencias (0.10 x CTP) 739,000.00
(12+13) = | 1,109,000.00
8,500,000.00

D. Capital fijo directo (CFD) CTP + 12 + 13

La Tabla 51 enlista los costos de operacién anuales, de una manera global, esto

con el fin de ver que tipo de costo es el que influye mas en los costos por

operacion.
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Tabla 51. Resumen de costos de operacién anual para el proceso 4.

Detalle de costo $/ano

Materias primas 28,148,000.00

Dependiente de la-mano de obra 856,000.00

Dependiente del equipo 1,589,000.00

Laboratario - 128,000.00
Servicios 6,000.00 |
| Total 1 30,727,000.00 -

Como se puede apreciar, el costo mas elevado en esta tabla se debe a las
materias primas empleadas. En la Tabla 48 se muestran los gastos por materias
primas, por ende la lipasa es responsable que el caosto por materias primas sea el
mas elevado de los costos de operacion. Esto también va aunado al proceso de
hidrolisis enzimatica que hace que la velocidad de produccién se vea disminuida,

aumentando los costos del proceso de produccion de luteina libre.

En la Tabla 52 se muestra el andlisis de factibilidad para el proceso 4. Esta tabla
representa los costos mas importantes, el costo de produccidn por kilogramo de
luteina, el precio de venta de la luteina en este proceso, la tasa de retorno y el

tiempo de recuperacion de la inversion.
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Tabla 52. Andlisis de factibilidad para el proceso 4.

A. Capital fijo directo 8,500,000.00
B. Capital de trabajo 2,643,000.00
C. Costo de arranque de la planta 425,000.00

D. Inversién total (A + B + C)

11,568,000.00

E. Flujo de ingresos (kg/afio)

Lutei 431.73
uteina

F. Costg de produccion (unitario) ($/kg) 71,170.86
Luteina

G. Prec?lo de venta ($/kg) 74.001.42
Lutelna

H. Ingrgsos ($/ano) 31,949.000.00
Luteina

I. Costo anual de operaciéon 30,727,000.00

J. Ganancia total (H-I) 1,222,000.00

K. Impuestos (40%) 489,000.00

L. Ganancia neta (J — K + Depreciacion) 1,541,000.00

Margen total 3.83%

Tasa de retorno 13.32 %

Tiempo de recuperacion de la inversion 7.51 aios

Como se puede apreciar el precio de venta del producto final es elevado en

comparacion con los demas procesos; sin embargo la sustitucion de compuestos

que estan prohibidos por las instancias gubernamentales especializadas, asi como

la nula produccién de efluentes altamente contaminantes, hacen de este proceso

el mas interesante y con mayor futuro, por lo que es recomendable seguir

optimizandolo para hacerlo industrialmente atractivo.
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4.2.4.1 Analisis de sensibilidad.

Este proceso tiene varios puntos criticos que limitan su factibilidad para
implementarlo a nivel industrial. Como se menciond anteriormente el precio de la
lipasa y el tiempo de residencia del flujo principal en el reactor enzimatico
empacado con el biocatalizador, son los puntos que mas influyen el proceso. En la
figura 49 se muestra este comportamiento. En consecuencia se tienen que
encontrar otros biocatalizadores y/o solventes y co-solventes que incrementen la
velocidad de reaccién, aumentando la conversion a tiempos cortos, al mismo

tiempo que una reduccién importante en el costo operativo de estos catalizadores.
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4.3 Comparacion de los procesos.

Una vez que se llevé a cabo la simulaciéon de cada uno de los tres procesos en
etapa de desarrollo, se comparan con el precio tradicional, para ver las diferencias
significativas. Esto es con el fin de ver las ventajas y desventajas de cada uno de
los procesos en conjunto y poder tener una vision mas amplia de todos ellos y sus

etapas.

Esta tabla también tiene como finalidad comparar los precios de venta del
producto final, para compararlos con el precio comercial de la luteina, datos que
se obtuvieron de la pagina electrénica de la comparia Green Canyon Inc., lider en
el mercado en la comercializacién de productos naturales orientados para
consumo humano y utilizados como auxiliares en el tratamiento de algunos

padecimientos (Green Canyon, 2005).

La Tabla 563 muestra el comparativo de los procesos para la obtencion de luteina
libre; algunos procesos por su naturaleza se orientan para la industria avicola,
mientras que otros son para consumo humano. En el anexo 4 se plantea la
purificacion de la luteina una vez que sale del reactor donde se lleva a cabo la
hidrélisis enzimatica de los ésteres de luteina, incluyendo una columna de
adsorcién, evaporadores y la inclusion de estabilizantes para que la luteina sea

mas resistente a la luz y el calor.

Cabe hacer mencién en esta parte del trabajo que se tuvieron que adaptar los
procesos a las operaciones unitarias que incluye el simulador, tratando de ser lo

mas apegado posible a la realidad.
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Tiempo de Productividad Costo de Tiempo de
Tasa de i Precio de venta
Proceso proceso produccion recuperacion i
. retorno : ($/kg de luteina)
(h/lote) Materia prima | (kg/lote) | ($/kg de luteina) (afios)
1 10 Harina 1,861 1,075.00 3417 % 29 1,279.00
2 11.83 Flor fresca 11,692 3,471.00 4510 % 22 4,166.00
3 41.75 Harina 4,072 32,031.15 34.96 % 29 34,995.00
4 30.67 Flor fresca 11,692 71,171.00 13.32% 7.5 74,000.00
Green Canyon (consumo humano) 91, 170.00
l. Q. F. ENAMEX (consumo avicola) 1,498.50
Sigma-Aidrich (Reactivo analitico) ($/1 g de luteina) 113,339.76
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I. Q. F. ENAMEX, ubicada en el estado de Veracruz, proporciong el precio de la
luteina para aves de corral que la empresa comercializa. Se tomd como referencia
para compararlo con los precios de venta obtenidos por el simulador, ya que fue la

Unica compaiia a nivel nacional que brindo dicha informacion.

Como se puede apreciar en la tabla anterior, el proceso tradicional sigue siendo al
proceso mas rentable, pues presenta un menor costo de produccion por kilogramo
de producto final producido. Sin embargo, este no puede ser orientado hacia
consumo humano, por lo que sélo puede ser aplicado como pigmento para aves

de engorda y de postura.

Los procesos 2 y 4, tienen la misma cantidad en la alimentacion, ya que los dos
tienen flor fresca de cempasuchil como materia prima principal sin sufrir algun
cambio importante. Con la diferencia de que el proceso dos sdlo utiliza enzimas
macerantes, mientras que el proceso cuatro, utiliza también lipasas, biocatalizador

que es relativamente caro en comparacion a las demas materias primas.

El tiempo de proceso también afecta a la productividad, ya que mientras el
proceso 2 dura 11.83 horas, el proceso 4 dura 30.67 horas, por lo que procesa
menos materia prima al afio, teniendo como consecuencia una menor produccion

de luteina y menos ganancias.

Cabe mencionar que el proceso 4 utiliza equipos de mayor tamaro, lo que
encarece el precio de venta del producto final. Esto hace que la tasa de retorno
sea menor para este proceso y un mayor tiempo de recuperacién de la inversién.
A medida que se fueron presentando los resultados de cada una de las
simulaciones, se observd que la lipasa es la materia prima mas cara de todos los

procesos y quien influye directamente en el precio de venta de la luteina.
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4.3.1 Determinacion del paso limitante.

El paso limitante es la hidrélisis enzimatica de los ésteres de luteina. El tiempo de
residencia es el mas largo que se presenta en los procesos, con una duracién de
30 horas. Esto tiene como consecuencia que haya un menor nimerc de lotes,
disminuyendo la productividad. Por ende es este paso en donde se ha enfocado la

investigacion para optimizar dicho proceso.
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5. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.
5. 1 Conclusiones.

De acuerdo con los objetivos planteados en esta investigacién, se obtuvieron las

siguientes conclusiones:

Se utiliz6 el simulador comercial SuperPro Designer (Intelligen Inc.), para simular
los tres procesos en etapa de desarrollo asi como el proceso tradicional de
produccion de luteina. Para el proceso 2 se obtuvo un tiempo de proceso de 11.8
horas, una velocidad de produccion de 11, 642 kg/lote de flor fresca, un costo de
produccién de $ 3,471.00 y un precio de venta de producto final de $ 4,166.00/kg.

El proceso 3, tiene un tiempo de proceso de 41.7 horas, una velocidad de
produccién de 4072 kg/lote de harina de flor, un costo de produccién de $ 32,
031.00 y un precio de venta del producto final de $ 34, 995.00/kg. El proceso 4,
donde se combinan ambos procesos anteriores, dio un tiempo de proceso de 30.7
horas, una velocidad de produccién de 11692 kg/lote de flor fresca, un costo de
produccién de $ 71,171.00 y un precio de venta del producto final de
$ 74,000.00/kg.

En los dos primeros procesos de estudio, se obtuvo el tiempo de mayor
rendimiento con base en los datos cinéticos obtenidos de las fuentes de
informacion. Para el primer proceso, se establecié un tiempo de maceracion de
una hora, basados en la informacion de la literatura que recomienda una hora de
maceracion como suficiente para extraer la mayor parte del material soluble en

disolventes organicos.

Para el proceso donde se ocupan lipasas como agentes de hidrélisis de los
ésteres de luteina, la reaccién se puede llevar a 72 horas para obtener un

conversion aproximada al 70% de ésteres. Sin embargo, el tiempo de proceso es
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largo si se quiere escalar a nivel industrial, por lo que se propuso un tiempo de
reaccion de 30 horas, donde se presenta una conversion de alrededor del 50% de
ésteres de luteina.

Por consecuencia, el paso limitante en los procesos descritos, es la hidroélisis
enzimatica, con un tiempo de residencia del flujo principal en el reactor de 30

horas.

Tarnbién se simulé el proceso 1, obteniéndose un tiernpo de proceso de 10 horas,
una velocidad de produccion de 1860 kg/lote de harina de flor, un costo de
produccion de $ 1,075.00 y un precio de venta del producto final de $ 1,279.00/kg.
Si se compara este proceso con los demas en etapa de desarrollo, la diferencia es
significativa. Esto es debido a que los materiales utilizados son mas econdémicos.
Sin embargo, no se puede orientar para consumo humano, como seria el caso de

los otros procesos.

Si se quisiera orientar para consumo humano, se tendria que tener otra estrategia
de hidrélisis de los ésteres de luteina, ya que el empleo de soluciones basicas
esta restringido para procesos de produccidon de alimentos grado alimenticio,
segun Codigo de regulaciones federales (CRF) de la administracion de alimentos y
drogas de los Estados Unidos (FDA, 2004).

De los procesos analizados, el mas rentable es el proceso 2; sin embargo, el
proceso 3 podria ser considerado como rentable. En una investigacién realizada
para conocer los precios de luteina en el mercado, se encontraron precios desde
$ 1,498.50/kg hasta precios muy elevados, lo que indica que el precio de venta va
a depender de la materia prima, del tipo de proceso y del uso al que esté
destinado.

También se pueden proponer varios lotes trabajando de manera paralela. En este

caso, el costo inicial de la planta va a ser mas elevado, sin embargo se puede
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tener una mayor tasa de retorno y un menor tiempo de recuperacion de la

inversion.

El proceso menos rentable, fue el proceso 4 el cual es una combinacion de los
procesos 2 y 3. Sin embargo, cabe mencionar que los equipos de este proceso
tienen mayores dimensiones a los demas procesos, ya que a diferencia del
proceso dos, el tercer proceso utiliza como materia prima principal la flor fresca.
Dado que todo el proceso se lleva a cabo en medio organico, el evaporador se
encuentra al final, a diferencia del primer proceso donde también se utiliza flor
como materia prima. Esto hace que los equipos tengan una mayor capacidad
para poder recibir todo el flujo principal, encareciendo sobremanera el precio de

venta del producto final.

Cabe hacer mencion que al final de cada uno de los tratamientos se llevara a cabo
una purificacién del extracto, esto con el fin de que sea apto para consumo
humano. Para todos los procesos mencionados, el costo de purificacion es el
mismo, pues el equipo y los insumos a utilizar son iguales, de tal manera que la
hacer la comparacion no se tomé en cuenta la etapa de purificacion. Sin embargo
en el anexo 4 se presenta dicha etapa, evaluada técnica y econémicamente. Para
tener una idea de cuanto se incrementan los costos, hay que sumar los costos de
produccién de la extraccion con los costos de purificacion y asi poder obtener el

costo de produccion de luteina para consumo humano.

El SuperPro Designer ofrece grandes ventajas sobre otros simuladores
comerciales, principalmente por la accesibilidad del ambiente del programa, el cual
es de facil manejo para el usuario, asi como la presentacion de los resultados
obtenidos de las simulaciones. Este programa ofrece una ayuda para aquellos
profesionales que no estén familiarizados con los procesos quimicos y
bioquimicos, pero que sin embargo requieren usarlo para tomar una decision de
acuerdo a la integracion de una nueva linea de produccién o ampliacion de la

planta. Cuenta con una base de datos muy completa, lo cual permite simular casi
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cualquier proceso de la industria quimica y biotecnologica; también es factible

crear una base de datos dentro del programa, en el cual se pueden agregar

materiales que se requieran para la simulacion, haciéndolo atractivo a cualquier

grupo de desarrollo encargado desde la generacién de ideas, desarrollo, seleccion

y disefio del proceso hasta su implementacion a nivel industrial.

5.2 Recomendaciones.

\/
L X4

K/
L %4

K/
o

El simulador empleado en este trabajo utiliza criterios de los Estados Unidos
para el disefio de plantas industriales. Sin embargo dichos criterios no siempre
aplican en cualquier pais, por lo que seria recomendable adecuar los criterios
de construccién y puesta en marcha de una planta procesadora a los que

aplican en México.

El programa proporciona el precio de venta de los equipos tal como se
comercializan en Estados Unidos. Hay empresas en México que se encargan
de fabricar equipos industriales con costos menores, lo que puede influir
directamente en los costos de produccion. Como se mencioné anteriormente el
simulador tiene la alternativa de que él proporcione los precios o de que el
usuario lo haga. Para este caso, se prefiri6 que el simulador llevara a cabo la

estimacion de los costos de los equipos.

Para este estudio, el precio de las materias primas principales (flor fresca y
harina de flor de cempastchil) fueron obtenidos de la Secretaria de Agricultura,
Ganaderia, Desarrollo Rural, Pesca y Alimentacién (SAGARPA), pero los
precios de compra de algunas materias primas como el hexano, el excipiente y
las soluciones basicas fueron proporcionadas por el simulador. Este trabajo
seria mas confiable si todos los precios fueran proporcionados por

distribuidores comerciales nacionales.
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Por todo esto, lo que se recomienda es adaptar el simulador a las
caracteristicas y necesidades de nuestro pais, desde los costos de las
materias primas, hasta la depreciaciéon de los equipos y el pago de impuestos.
Esto con el fin de llevar la aplicacion académica a una aplicacion practica de

interés para la industria mexicana.

Otro punto importante es el precio de la lipasa, pues la reaccion es todavia
muy lenta para irmplementarla a nivel industrial. Por otro lado el precio de ésta

enzima es elevado, pero se puede utilizar para varios lotes.

Se recomienda encontrar otro tipo de biocatalizadores mas econémicos o el
empleo de solventes o cosolventes que promuevan la reaccion incrementado
la produccién de luteina libre. Este paso es el factor limitante del proceso, y el

cual determina la factibilidad del proceso.

Otra recomendacion seria el llevar a cabo procesos en paralelo, es decir varias
lineas de produccion del mismo proceso trabajando al mismo tiempo para
alcanzar una mayor produccion, tal como se hace a nivel industrial. Si bien
esto incrementaria algunos costos, como el de mano de obra, de
mantenimiento de los equipos, tuberias, etc; sin embargo, es una buena opcion
si se construyen reactores mas pequefios para trabajar flujos menores que

faciliten las bioconversiones en los reactores enzimaticos.
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