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RESUMEN

Este proyecto trata sobre la evaluacidn técnico — econdmica para la produccion de glutamato
monosaédico por fermentacion, el cual es uno de los principales componentes que entregan el tan
caracteristico sabor umami.

Este producto es un realzante de sabor, y se utiliza cada vez mds en la industria alimentaria. Se
analizan los principales mercados de este producto con el fin de determinar en qué cantidad se
importa a nuestro pais, ya que actualmente no existe produccidn nacional de este compuesto. Es
por esto que el glutamato monosddico se importa principalmente de paises como Brasil, Peru y
China.

La capacidad de la planta que se desea montar en Chile, planea cubrir las importaciones de paises
latinoamericanos, especialmente las importaciones de Brasil es decir, alrededor del 50% del
mercado nacional, lo que conlleva a que la planta tenga una produccién de aproximadamente
1.200 toneladas al afio de glutamato monosaddico.

Con respecto a la ubicacién de la planta se analizaron varias opciones, y de acuerdo a un anlisis
de varios aspectos se determina que la planta debe situarse en las cercanias de Linares.

En general, el proceso de produccion se puede describir en tres etapas: una primera etapa de
acondicionamiento de la melaza, utilizada como materia prima para la fermentacién mediante
cultivo por lote alimentado, posteriormente una fermentacion propiamente tal que cuenta con
una etapa de acumulacién de biomasa y una posterior etapa de produccién, agregando
surfactantes al medio para lograr una sobreproduccion de 4acido glutdmico utilizando
Corynebacterium glutamicum. Por Ultimo se tiene una etapa de purificacion del producto, para
acondicionarlo y llevarlo a su forma comercial en forma de cristales.

Ademds, se analiza la parte econdmica del proyecto, teniendo en cuenta la inversidon para el
montaje de la planta y los costos de funcionamiento. Se determina el precio de venta del producto
en base al costo de produccidn, el cual arroja un precio de 82,70 [UF/ton], precio superior al que
se puede encontrar el producto actualmente en el mercado, alrededor de 32,5 [UF/ton]; por lo
que al precio de produccion no es competitivo entrar al mercado, ya que, como se menciond el
precio al cual se encuentra el producto actualmente en el mercado es muy bajo. Ademas se realiza
un analisis de sensibilidad modificando precios de venta del producto, de la materia prima vy
variando la capacidad de la planta para determinar cdmo varia la rentabilidad del proyecto al
modificar estas variables.

A las condiciones actuales del mercado se calcula el V.A.N. el cual arroja un valor negativo de
57.516,15 [UF] y la T.I.R. un valor de un 6,5 %, este escenario hace que el proyecto no sea atractivo
dadas las condiciones del mercado actual.
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CAPITULO 1: INTRODUCCION

En 1908 el doctor Kikunae lkeda identificd el glutamato monosddico como el compuesto principal
gue otorga el sabor umami a numerosos alimentos. Umami es distinto a los demas sabores,
amargo acido, salado y dulce, y es conocido como el quinto sabor.

En 1907, inicidé sus experimentos para identificar cual era el origen de este sabor distinto. Sabia
gue estaba presente en el “caldo” elaborado a partir del alga kombu, que se encuentra en la
cocina japonesa tradicional. Comenzd con una cantidad muy grande de caldo de kombu y logré
extraer cristales de acido glutamico (glutamato). lkeda observé que el glutamato tenia un sabor
diferenciado y le puso por nombre “umami”, por lo que decidié elaborar un sazonador usando su

recién aislado glutamato.

Para ser usado como sazonador, el glutamato debe tener algunas caracteristicas que se
encuentran, por ejemplo, en el azucar y la sal, es decir, debe ser facilmente soluble en agua pero
sin absorber la humedad ni solidificarse. El glutamato resultd ser un sazonador ideal, debido a que
carece de olor y de textura propia, se puede usar en muchos platillos, en los que potencia de

manera natural el sabor original de los alimentos.

Las sustancias umami aportan un delicioso sabor a los alimentos cuando se usan a niveles por
encima de su umbral de deteccién independiente. Sus efectos son prominentes y deseables en
sabores de vegetales, carnes, aves de corral, pescados, mariscos y quesos afejados.

Por muchos afios los saborizantes umami han sido relegados a la categoria de saborizantes no
especificos, debido a que aun no se habian detectado receptores de sabor especificos para estas
sustancias. Sin embargo, desde el descubrimiento de receptores de sabor para estos compuestos

el sabor umami es ampliamente aceptado como un sabor basico (Ninomiya y Funakoshi, 1989).

El doctor Kikunae en conjunto con otros investigadores, comenzaron a producir industrialmente el
glutamato monosddico por medio de hidrélisis acida de gluten. Mds adelante, la compaiiia
Ajinomoto fue la primera compafiia en producir glutamato a escala industrial y actualmente es la

mayor compafiia productora de glutamato en el mundo.



En 1956 investigadores japoneses aislaron a un microorganismo que producia grandes cantidades
de glutamato. Este microorganismo fue inicialmente llamado Micrococcus glutamicus, el cual fue
renombrado a Corynebacterium glutamicum. Posteriormente se desarrolld un proceso de

fermentacioén con C. glutamicum para producir glutamato de manera directa (Flickinger, 1999).

Ademas, del glutamato monosddico existen dos ribonucledtidos que proveen el sabor umami,
Inosina 5’monofosfato (5'IMP) y Guanosina 5’monofosfato (5'GMP). Las mezclas de estos
compuestos son ampliamente utilizadas comercialmente, ya que, existe un efecto sinérgico entre

ellos que realza los sabores.

Los ribonucleétidos 5’ se pueden producir de diferentes maneras. Algunas son directamente por
fermentacidén y otras poseen una parte fermentativa y una etapa posterior de modificacion

quimica.

Para el caso del glutamato la produccién en el afio 1997 se estimd en 1.000.000 de toneladas,
cantidad que se incrementa a una tasa de 5% por afio, esto debido a los cambios en los habitos
alimenticios y a la expansion de su uso en alimentos preparados, sobre todo en paises

occidentales (Flickinger, 1999).

Debido al gran crecimiento que ha tenido la produccidon de realzantes de sabor y al papel
importante que cumplen estos compuestos en la industria alimentaria, se procederd a evaluar
técnica y econdmicamente la posibilidad de instalar una planta en Chile que produzca estos

compuestos a través de fermentacion.



1.1 SABORIZANTES

Por muchos afos se ha utilizado aditivos alimenticios para saborizar, colorear y preservar los
alimentos. Los saborizantes son muy importantes en la industria de alimentos, ya que, pueden
tener un rol nutricional importante en alimentos que no poseen mucho sabor (Léliger, 2000). Los
alimentos ricos en aminodcidos libres o fabricados con hidrolizados de proteinas se han utilizado
por muchos aflos en diferentes culturas y paises para resaltar las cualidades sensoriales de
numerosas comidas. En Japdn, a esta cualidad de realzar sabores se le dio el nombre de “umami®,

palabra que significa “delicioso”.

Fue en el afio 1908 que el cientifico japonés Kikunae lkeda extrajo acido glutamico de alimentos
marinos e identificé la fuente de este sabor umami. El sabor umami ayuda a realzar los demas

sabores en comidas, dando sabores carnosos.

En general se utilizan tres compuestos como realzantes de sabores: guanosina monofosfato
(GMP), inosina monofosfato (IMP) y glutamato monosddico (GMS), es por esto que estos
compuestos han tomado gran importancia en el ultimo tiempo para la industria de alimentos. El
mercado de compuestos saborizantes ha tenido avances significantes en el Ultimo tiempo y
actualmente es una de las dreas mas prometedoras de investigacién en tecnologia de alimentos

(Ledezma-Amaro et al., 2013).

1.2 GLUTAMATO

El glutamato es uno de los aminodcidos mds comunes en la naturaleza, esta presente en muchas
proteinas y péptidos en la mayoria de los tejidos. Cuando el glutamato se une a una proteina no
tiene sabor y no otorga el sabor umami a los alimentos. Sin embargo la hidrélisis proteica durante
la fermentacion, el afiejado y los procesos de coccidon en temperatura si liberan y producen

glutamato libre (Yoshida, 1998).

El glutamato es un componente crucial en el sabor de quesos, pescados, mariscos y caldos de
carne. En estos alimentos se han medido cantidades de acido glutamico, las cuales se pueden

apreciar en la Tabla 1.1 (Ninomiya, 1998).



Tabla 1.1: Cantidades de acido glutamico libre en forma natural de diferentes alimentos expresados en
miligramos de acido glutamico por cada 100 gramos del alimento. (Ninomiya, 1998)

Acido glutamico libre

Producto [mg/100g]
Carnes

Carne de vacuno 10
Carne de cerdo 9
Pollo 22
Productos Marinos

Ostras 140
Camardn 20
Cangrejo de Alaska 72
Alga marina 1.608
Vegetales

Tomate 246
Arvejas 206
Ajo 51
Espinaca 48
Frutas

Manzana 4
Uvas

Kiwi

Leche

Vaca

Cabra 4
Humana 19

Las sustancias que producen el sabor umami en estos alimentos, contribuyen en gran medida a
dar el sabor caracteristico de esos alimentos (Kurihara, 2009; Ninomiya y Funakoshi, 1989). Por
ejemplo, el sabor caracteristico del cangrejo se ha reproducido mezclando glicina, alanina,
arginina, glutamato e inosina monofosfato (IMP), junto con sales en una proporcidn especifica.
Cuando las sustancias que aportan el sabor umami son eliminadas de la mezcla (en este caso
glutamato e IMP) el sabor caracteristico del cangrejo desaparece (Konosu et al., 1987). Asi, las
sustancias umami son esenciales para producir el sabor Unico de muchos alimentos naturales, esto
se relaciona con la percepcién global del sabor inducida o mejorada por el glutamato y los

nucledtidos 5’ (Bellisle, 1999).



El incremento de aminodcidos libres, azUcares y acidos organicos durante la maduracién de los
vegetales contribuye al aumento de su sabor. Por ejemplo en el tomate, el aumento de su sabor
durante la maduracién se debe al incremento de aminodcidos libres como el glutamato (Inaba et
al., 1980). En este mismo ambito se ha investigado acerca del sabor sintético del tomate y se ha
determinado que este sabor se ve afectado en gran medida por la relacidon entre glutamato y
aspartato que se agrega. Cuando no se afiadia glutamato al sabor artificial éste era similar a

tomates sin madurar (Okumura et al., 1968).

Durante la maduracion de quesos, las proteinas se van degradando progresivamente en
polipéptidos mas pequefios y aminodcidos libres. Se ha determinado que el incremento de estos
aminodcidos libres es un buen indicador de la maduracién de los quesos (Weaver y Kroger, 1978),

ademads de aportar al sabor y textura de los quesos (Ramos et al., 1987).

1.3 GLUTAMATO COMO ADITIVO ALIMENTICIO

Aungque el glutamato se encuentra de forma natural en muchos alimentos, es muy comun en la
industria alimentaria que se agregue como realzante del sabor. Principalmente se utiliza para

realzar los sabores naturales de carnes, productos del mar, snacks y sopas (Fuke y Shimizu, 1993).

El cddex alimentarius clasifica al glutamato y sus sales (de calcio, de magnesio, monoamanico,
monopotasio y monosédico) como un realzador del sabor y se permite su uso en los alimentos en
general, salvo que se indique lo contrario en conformidad con las buenas practicas de fabricacion
(Codex, 1995). La concentracion de glutamato en comidas puede variar entre 0,1 - 0,8% del peso,
concentracién similar a la del glutamato libre en alimentos naturales, como el tomate o el queso

parmesano (Beyreuther et al., 2007).

Para cada alimento existe una dptima concentracién de glutamato, sin embargo existen alimentos
gue su sabor no se ve modificado por su la adicién, esto sucede en general con alimentos dulces y
algunos de sabor amargo (Heyer y Taylor-Burds, 2004). La concentracion dptima de glutamato en
los alimentos puede variar mucho dependiendo del consumidor, asi como existen consumidores
gue lo prefieren, existen otros que aparentemente son indiferentes a su concentracion y otros que
parece no gustarles. Sin embargo, segun estudios, la mayoria de las personas puede percibir las
propiedades realzantes de sabor que posee el glutamato (Yeomans et al., 2008). Se ha probado

que para personas europeas, la concentraciéon éptima de glutamato en alimentos varia entre 0,6 -



1,2% del peso, la cual tiende a ser mds alta que la que se ha reportado para personas asiaticas,
esto se puede deber a que la poblacién occidental no se encuentra acostumbrada al sabor umami,
y por lo tanto no le es facil reconocerlo o también a la capacidad sensorial que puede variar entre
distintos grupos genéticos y poblaciones distintas, en este caso entre orientales y occidentales

(Bellisle, 2008).

El uso en exceso de glutamato no hace que los alimentos tengan mejor sabor, sino que deteriora
su sabor. Generalmente el glutamato funciona muy bien con alimentos salados o 4cidos. La
cantidad 6ptima de glutamato para realzar el sabor de los alimentos varia entre 0,1 - 0,8% del
peso. La adicion de glutamato en estas cantidades en alimentos puede reducir la cantidad de sal
que se anade a estos, ya que, realza los sabores naturales de la comida, pudiendo reducir la
cantidad de sal afiadida a los alimentos entre un 30 - 40% sin afectar el sabor de estos (Jinap y
Hajeb, 2010). Sin embargo, segln estudios se comprobd que la dosis éptima para lograr resaltar
de forma adecuada el sabor de los alimentos es de una concentraciéon de 0,6% de glutamato

monosddico (Bellisle et al., 1991).

1.4 GUANOSINA MONOFOSFATO (GMP) E INOSINA MONOFQOSFATO (IMP)

GMP, IMP, guanosina e inosina, han despertado el interés en la biotecnologia aplicada y la
industria alimentaria, ya que, son ampliamente utilizados como aditivos aromatizantes en la
tecnologia de los alimentos y la industria farmacéutica. El mercado de las moléculas de sabor, ha
sufrido avances significativos durante los ultimos afos y ahora es una de las areas mas
prometedoras de la investigacion en tecnologia de los alimentos. El glutamato monosddico (GMS)
es el aditivo de sabor mds estudiado y se utiliza actualmente para potenciar el sabor umami en los
alimentos, proporcionando sabores carnosos y sabrosos (Jinap y Hajeb, 2010). IMP y GMP también
son fuentes naturales de sabor umami que se utilizan a menudo en combinacién con sales de
glutamato para mejorar el sabor umami sinérgicamente (Kurihara y Kashiwayanagi, 2000). El gran
consumo mundial de saborizantes derivados de purina se sometié a un aumento significativo
desde 4.465 toneladas en 1992 a mas de 9.000 toneladas en 1999. En consecuencia, la capacidad
de produccién total de nucledtidos mundial pasé de 6.600 toneladas en 1992 a aproximadamente
10.700 toneladas en 1997 y por lo tanto el mercado de nucledtidos mundial alcanzé las 15.000

toneladas en 2005 y se estimd en 22.000 toneladas en 2010. En la actualidad, hay cuatro



principales productores industriales de nucledtidos: Ajinomoto (Japdn), Takeda (Japdn), Cheil

(Corea del Sur) y Daesang (Corea del sur).

Tabla 1.2: Presencia de 5’-nucleotidos de forma natural en alimentos.
(Yamaguchi y Ninomiya, 2000)

Alimento IMP GMP
Carne de vacuno 70 4
Cerdo 200 2
Pollo 201 5
Atun 286 0
Camardn 5 4
Ostiones 0 14
Hongos Shittake Deshidratados 150

Hongos Porcini Deshidratados 10

1.5 RUTA METABOLICA Y CONDICIONES AMBIENTALES EN LA PRODUCCION DE ACIDO GLUTAMICO

A partir de estudios sobre 2.000 microorganismos en diferentes medios, se encontré que el acido
L-glutamico es producido por una amplia variedad de bacterias, estreptomicetos, levaduras y
hongos. Los ensayos realizados con el aislamiento de Corynebacterium glutamicum (Micrococcus
glutamicum) dieron una mayor produccion de acido glutdmico. Otras cepas industrialmente
importantes pertenecen a los géneros: Corynebacterium, Brevibacterium, Micobacterium y
Arthrobacter. Morfologicamente estas cepas son generalmente bacterias gram positivas, no
esporulantes e inmodviles. Ademas, todos los productores de acido glutamico requieren de biotina

y crecen o muestran poca actividad de glutamato deshidrogenasa.

El requerimiento de biotina es el mayor factor controlante en la fermentacion. Bajo condiciones
sub-6ptimas para el crecimiento (menos a 5 [ug/L]) se produce la excrecidn de acido glutamico
(Shiio et al., 1962). Este mismo efecto se lo genera adicionando penicilina o surfactantes al medio
de cultivo, lo que permite realizar la fermentacidon en presencia de exceso de biotina. Es de
importancia practica el uso de penicilina o surfactantes, ya que, es dificil controlar la

concentracién de biotina presente en el medio de cultivo (Takinami et al., 1967).



Bajas concentraciones de biotina afectan la constitucion de la membrana celular (por afectar la
sintesis de acidos grasos), aumentando la permeabilidad, facilitando la excrecién de acido
glutdmico y evitando su acumulacién intracelular que provocaria la activacion de mecanismos de
control. La penicilina actia debilitando |la pared bacteriana y favoreciendo la lisis osmdtica de la

bacteria durante el proceso de multiplicacién (Nara et al., 1964).

Para la fermentacion se requiere adicionar otros suplementos como extractos de levaduras,
peptonas y otros nutrientes inorgdnicos, lo cual conduce a un aumento de la utilizacién de azucar
y una reduccion en el tiempo de fermentacidn, pero ademds agrega impurezas residuales a la
fermentacioén (Fitzpatrick et al., 2003), por lo cual se hace necesario tener eficientes etapas de

separacion posteriores para asegurar la pureza del producto.

Como fuentes de nitrogeno se utilizan sales amoniacales y amonio en estado gaseoso o en
solucion acuosa. La alimentacién con amonio permite el control de pH y elimina el problema de la
toxicidad del mismo, ya que, es perjudicial tanto para el crecimiento celular como para Ia
formacion de producto. Para neutralizar la acidificacion del medio cominmente se utilizan

carbonato de calcio o hidréxido de calcio.

En la Figura 1.1 se presenta el esquema de la ruta metabdlica del glutamato y los ribonucledétidos.
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Figura 1.1: Ruta metabdlica del glutamato y de los ribonucleétidos.

1.5.1 Corynebacterium glutamicum

Corynebacterium glutamicum es una bacteria que no produce esporas, gram positiva y
pleomodrfica del género Corynebacterium. Como la mayoria de los miembros del género
Corynebacterium necesita aminoacidos, vitaminas, purinas y pirimidinas para su crecimiento las
cuales se deben encontrar en el medio de cultivo. Su rango de temperaturas para el crecimiento se

encuentra entre los 30 - 37 [°C].

C. glutamicum es utilizado tradicionalmente para la produccién de aminoacidos. En un principio
fue descubierta como cepa productora de glutamato, pero ahora se utiliza para la produccion de

aminoacidos como lisina, treonina e isoleucina (Gopinath y Nampoothiri, 2014).

Durante los ultimos 40 afios se han aislado numerosas mutantes de C. glutamicum con la

capacidad de producir cantidades significantes de diferentes aminoacidos (Kalinowski et al., 2003).
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1.6 FUENTE DE CARBONO Y ENERGIA PARA EL MICROORGANISMO

En general, a través de los afos se ha evitado el uso de materias primas no puras, debido a que
éstas pueden tener compuestos adicionales que causen problemas en etapas posteriores de
separacién y recuperacion del producto, entre las mas utilizadas se encuentran hidrolizados de

papa, material celulésico, jarabes de cafia de azlcar y melazas (Machell, 1959).

Sin embargo las fermentaciones utilizando materias primas renovables como jarabes de cafia o
melazas producen acido glutamico épticamente puro, es decir, que no poseen componentes que
produzcan coloraciones no deseadas en el producto, ademds de dar valor agregado a esas
sustancias, los productos derivados de éstas son ampliamente aceptadas por las industrias

alimenticias y consumidores (Timbuntam et al., 2006).

Las melazas, suelen ser definidas por muchos autores como los residuos de la cristalizacion final

del azucar de los cuales no se puede obtener mas azlcar por métodos fisicos.

La denominacién melaza se aplica al efluente final obtenido en la preparacién del azlicar mediante
una cristalizacidon repetida. El proceso de evaporacion y cristalizacién usualmente es repetido
durante tres veces, hasta el punto en el cual el azucar invertido y la alta viscosidad de las melazas

ya no permitan una cristalizacion adicional de la sacarosa (Swan y Karalazos, 1990).

La melaza es una mezcla compleja que contiene sacarosa, azlcar invertido, sales y otros
compuestos solubles en alcali que normalmente estdn presentes en el jugo de cafa localizado, asi
como los formados durante el proceso de manufactura del azucar. Ademds de la sacarosa y
rafinosa los cuales son fermentables, las melazas también contienen sustancias reductoras no
fermentables, estos componentes se ven representados en la Tabla 1.3. Estos compuestos no
fermentables son principalmente caramelos libres de nitrégeno producidos por el calentamiento
requerido por el proceso y las melanoidinas que si contienen nitrégeno, derivadas a partir de

productos de condensacion de azlcar y amino compuestos (Honig, 1974).
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1.6.1 Composicidn de la melaza

La composicién es muy heterogénea y puede variar considerablemente dependiendo de la
variedad de remolacha, suelo, clima, periodo de cultivo, eficiencia de operaciéon de la fabrica,

sistema de ebullicion del azucar, tipo y capacidad de los evaporadores, entre otros.

Azlcares

Los principales azlcares en la melaza son la sacarosa (51% en peso) y rafinosa (2% en peso). Los
azucares pueden sufrir transformaciones, debido a las reacciones dependientes de la temperatura,
el contenido de azlcares en las melazas puede variar a causa de la hidrélisis de la sacarosa a

valores de pH 4cido y a temperaturas altas (Castro, 1993).

Constituyentes inorganicos.

Los demds compuestos estan conformados por el 11% de sustancias inorganicas (Fe®*, K*, Na*,

Ca?*, Mg*, Zn?*, SO* y cloruros) (Castro, 1993).

Compuestos nitrogenados

Estos compuestos estan formados principalmente por aminodcidos, amidas acidas, betainas y
pequeias cantidades de peptonas y nitratos. Cuando los azucares reductores, glucosa y fructosa,
son sometidos a los procesos de clarificacion se producen varias reacciones, siendo la mas
importante la de los aminoacidos con estos azucares, en la cual se forman productos coloreados
como melanoidinas y residuos fermentables a los cuales se les ha encontrado un contenido
aproximado de 68% de nitrogeno combinado en melaza. Estos compuestos nitrogenados
constituyen un 19% de la melaza (Castro, 1993). Dentro de los compuestos nitrogenados se
encuentra la Biotina en una concentracion que varia entre 0,0228 y 0,0180 [ug/g melaza] (Loncar

et al., 2005).
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Tabla 1.3: Composicién de la melaza. (Olbrich, 1963).

Componente Porcentaje
Agua 16,50
Azlcares 53,00
Sacarosa 51,00
Rafinosa 2,00
Materiales Nitrogenados 19,00
Constituyentes Inorganicos 11,52
SiO, 0,10
K20 3,90
Cao 0,26
MgO 0,16
P,0s 0,06
Na,O 1,30
Fe,03 0,02
Al,O3 0,07
Cloruros 3,50
Residuos de sulfato 0,55
Residuos de carbonato 1,60

1.6.2 Almacenamiento de la melaza

Los principales cambios que se dan durante el almacenamiento son: pérdida de sacarosa, ganancia
de azucares reductores, incremento del porcentaje de compuestos orgdnicos no azlcares, pérdida

de sdlidos totales y gran incremento de color (Honig, 1974).

La descomposicion se atribuye principalmente a la reaccidn de las sustancias organicas inestables,
con los azucares reductores, formandose impurezas coloidales coloreadas, con alto contenido de
carbono. Estos productos llegan a contener entre un 15 % y hasta un 50% de nitrégeno total de la

melaza en formas no asimilables por los microorganismos (Honig, 1974).

Para reducir la probabilidad de cambios quimicos originados por las altas temperaturas, la melaza
recién centrifugada debe ser enfriada a la menor temperatura posible. La cantidad de melaza
almacenada y la duracién del periodo de almacenamiento son factores que deben de considerarse

en las medidas de seguridad (Honig, 1974).
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La pérdida de sacarosa, azUcares reductores y azlcares totales, estd acompafiada de un aumento
de las sustancias reductoras no fermentables. Normalmente, el aumento de estas dos ultimas es

mas rapido durante los tres primeros meses de almacenamiento (Honig, 1974).
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OBJETIVOS

OBJETIVO GENERAL

Evaluacién técnico-econdmica para la produccién en Chile de glutamato monosddico por

fermentacion.

OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Plantear las alternativas existentes para realizar el proceso de produccién de glutamato
monosaodico.

e Definir la estrategia de sobreproduccién de glutamato monosédico.

e Seleccionar el proceso y equipos necesarios para la sobreproduccion.

e Disefiar la planta productora de glutamato monosddico por fermentacién.

e Organizar y definir el funcionamiento adecuado de la planta.

e Evaluar costos de produccién y operacion de la planta.

e Analizar la rentabilidad de la planta en el mercado.

e Seleccionar y analizar de qué manera ciertos factores influyen en la rentabilidad del

proyecto.
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CAPITULO 2: CAPACIDAD Y UBICACION DE LA PLANTA

2.1 MERCADO CONSUMIDOR

Para determinar el consumo de Glutamato monosdédico se analizaron las importaciones, ya que, es
un producto que no se produce en Chile, por ende las importaciones son fuente fiable para
estimar la cantidad glutamato que se esta consumiendo en el pais, de esta manera también se

puede calcular la demanda del producto que se debe suplir.

Cabe mencionar que en la industria de alimentos hay tres grandes grupos que utilizan glutamato
monosddico como materia prima. Estos tres grupos son las conservas, sopas instantdneas y
snacks. Se buscé informacién sobre los consumos anuales de cada uno y hasta la fecha la
informacién mds actualizada es del afio 2010. Las conservas presentan un consumo per capita de
3,7 [kg/afio], por otro lado, las sopas instantaneas 0,5 [kg/afio] y por ultimo los snacks con un

consumo per capita de 1,4 [kg/afio] segln la consultora Euromonitor (Estrategia, 2010).

El porcentaje de glutamato monosddico que contienen estos alimentos varia entre un 0,1 y 0,8%
(Beyreuther et al., 2007). Ademas, se realizé un estudio en donde un grupo de personas probaron
un alimento con distintos porcentajes de GMS, con el fin de determinar el porcentaje con mayor

aceptacion, el cual fue de 0,6% (Bellisle et al., 1991).

2.1.1 Importaciones

Analizando datos entregados por la empresa Legal Publishing, la cual se encarga de recopilar
informacién sobre comercio exterior para realizar analisis estratégicos del mercado tanto nacional
como internacional. Se presentan las cantidades de GMS importadas al pais desde el afio 2006

hasta el aino 2013 en la Figura 2.1.
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Figura 2.1: Importaciones de glutamato monosddico desde el afio 2006 al afio 2013. (Legal Publishing,

comunicacion personal, 10 de Junio de 2014).

Se puede apreciar en la Figura 2.1 que el glutamato monosddico importado (consumido)
proveniente de varios paises tiene una tendencia al aumento a los largo de los afos. El detalle de
estas importaciones se encuentra en el Anexo 1 y para ejemplificar de mejor manera esta
informacién se tomara el detalle del afio 2013. En la Tabla 2.1 se presentan los principales paises

desde los cuales se importa el glutamato.

Tabla 2.1: Cantidad de glutamato monosddico importada por pais a Chile el afio 2013.

Glutamato monosdédico

Pais kgl
Brasil 913.000
China 573.406,50
Peru 209.384,60
Taiwan 20.017
Tailandia 400
Estados Unidos 321,74
Corea del Sur 40
Indonesia 8
Alemania 4

TOTAL 1.716.581,84
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De la Tabla 2.1 se aprecia que el principal pais desde el cual se importa glutamato monosddico es

Brasil, seguido por Chinay Pery, lo cual queda ejemplificado de mejor manera en la Figura 2.2.

Peru Otros
12% 1%

Figura 2.2: Porcentaje de importaciones de glutamato monosddico por pais en el afio 2013. La categoria

“Otros” agrupa a paises como Taiwan, Tailandia, Estados Unidos, Corea del Sur, Indonesia y Alemania.

2.1.2 Proyeccién de Consumo

Para la proyeccién de consumo se utilizard el método de suavizado exponencial. El modelo de
suavizado exponencial intenta cancelar la variacién aleatoria de datos suavizando los valores a
través de una serie de promedios calculados a partir de los datos histdricos anteriores. En
particular, el suavizado de tercer orden se utiliza cuando el comportamiento es mas bien
impredecible. Este método hace uso de la siguiente expresion para predecir un valor futuro

llamado prondstico de suavizado exponencial de tercer orden:

Yir=06-1-a)?+6-5a) a'T?+a?> T S 2-A-a))t—-(6-1—-a)*+2-
G-4-a)- aT+2a*T*) S 2-A-a))'+C2-A-—a)*+(4-3"a) a'T*+
a’-T?) Sz (2-(1—a)?)t Ec.2.1

Donde:
y't+7: Valor de la variable pronosticada.

a: Factor de correlacion, debe optimizarse por tanteo en base a los datos pasados; entre 0

y 1.
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T: Tiempo al que se hara la proyeccion, se realiza afio a afio, por lo tanto vale 1.

St,St2, Stz Estadistica suavizada de primer orden, doblemente suavizada y de suavizado

triple respectivamente.

Ss=a-yr+ (A —a) Si—1 Ec.2.2
St2 =a: St + (1 - a) : S(t—l)z Ec. 2.3
St3 =a: StZ + (1 - a) - S(t—1)3 Ec. 2.4

Para seleccionar el valor de a se usa un valor pequefio cuando la tendencia es inestable, mientras
gue para tendencias mas estables se requiere un mayor de a. Como los datos de importaciones de
glutamato monosddico presentan una gran inestabilidad se utilizara un valor de a pequefio igual a
0,2 para obtener una tendencia mas estable, lo que permitira realizar una prediccion mas segura.
Utilizando los datos de importaciones (ver Anexo 1) se realiza la proyeccién utilizando este

método, la cual se presenta en la Figura 2.3 y su detalle se despliega en el Anexo 2.
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Figura 2.3: Datos de importaciones junto a la proyeccion para los proximos 10 afios.

Como se puede apreciar en la Figura 2.3, actualmente las importaciones son de aproximadamente

1.700 toneladas al afio y mediante la proyeccidn se espera que éstas lleguen a alrededor de 2.600

toneladas por afio.
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2.2 MERCADO PROVEEDOR DE LA FUENTE DE CARBONO Y ENERGIA

El mercado proveedor, es quien tiene disponible las materias primas a utilizar. Para la
fermentacion, como bien se definid anteriormente, se utilizard melaza de remolacha, la cual es la
principal fuente de carbono del microorganismo Corynebacterium glutamicum, quien es el

responsable de producir acido glutamico.

La empresa IANSA que se encuentra ubicada en Linares, es la principal proveedora de melaza de
remolacha en Chile. Cuenta con la disponibilidad inmediata del producto a un precio de 250 [USD]

+IVA la tonelada métrica (M. M. Millan, comunicacién personal, 09 de Mayo de 2014).

2.3 MERCADO COMPETIDOR

Se pueden desprender dos tipos: el competidor directo e indirecto. El primero es quien genera un
producto o servicio similar y/o que cumpla con la misma funcién. El indirecto es cuando se
“compite” por las necesidades de operacién del proyecto. Para el glutamato monosddico no existe
un competidor directo que sea chileno, ya que, no hay un producto sustituto en el mercado o con
caracteristicas similares (realzante de sabor) que cumplan su funcién. Sin embargo existen
empresas en Chile que importan el glutamato y lo comercializan bajo su propia marca (por
ejemplo la marca Gourmet). Estas empresas importan desde industrias tales como Ajinomoto,
tanto de Perd como de Brasil y de las empresas Chinas. Ajinomoto de Peru ofrece su producto a un
precio promedio de 2,11 [USD/kg], por otro lado Ajinomoto de Brasil lo ofrece a 1,51 [USD/kg] vy lo
proveniente de China se importa a un precio promedio de 1,35 [USD/kg] (Legal Publishing,

comunicacion personal, 10 de Junio de 2014).
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2.3.1 Competencia por materia prima

Una industria que compite por la materia prima en Chile es la industria produccién de levaduras

de panificacién.

En la fabricacién de levadura panadera las principales materias primas usadas son el cultivo puro
de levadura y la melaza. Las principales fuentes de carbono son las melaza de cafia de azucar y de

remolacha las cuales promueven el crecimiento de la levadura.

En base a antecedentes dados por los propios productores, tomando en cuenta la proporcién de
cada tipo de levadura producida, se estimé la produccion nacional de levadura es de
aproximadamente 34.900 toneladas, expresadas como levadura fresca al 30% de sdlidos, lo cual

corresponde a 10.470 toneladas de levadura en base seca.

2.4 CAPACIDAD DE LA PLANTA

Para determinar la capacidad de la planta resulta interesante considerar la posibilidad de suplir
parte de la demanda de algunos paises latinoamericanos, ademas de satisfacer las necesidades

internas del pais (Schaffeld, 1984).

La planta que se desea instalar en Chile pretende abarcar en cuanto a volumen las importaciones
provenientes de los paises latinoamericanos que produzcan glutamato monosddico, es decir, de
Brasil y Peru. Las importaciones de Brasil son aproximadamente el 50% del total de glutamato
monosaédico que entra al pais, por lo tanto considerando la proyeccién a 10 afios del consumo de
glutamato monosddico la planta tendrd una capacidad de 1.200 toneladas al afio para satisfacer

dicha demanda.

Las proyecciones realizadas para los préximos afios arrojan una tendencia al aumento de las
importaciones al pais, es decir, que la demanda nacional de glutamato monosddico se vera
aumentada a través de los afos. Esto respalda la capacidad de la planta que se ha descrito
anteriormente. Una instalacion de una planta productora de GMS en Chile, hace posible pretender
desplazar el mercado de Brasil y Perd, porque en cuanto a la disponibilidad del producto y las

cercanias con sus consumidores, hace que su preferencia sea conveniente.



25

2.5 UBICACION

La ubicaciéon de la planta productora de glutamato monosddico es primordial en la economia del
proceso. Esto debido a que si se establece una localizacién inadecuada los costos asociados a la
disponibilidad de recursos, mano de obra y distribucion del producto final, entre otros,
disminuiran los niveles de ganancia, aumentando el costo unitario del proceso (Towler y Sinnott,
2013). Para determinar la ubicacidn se asignaran distintos factores a los criterios de analisis segun
la importancia que tengan estos para el proceso. Ademas, se le dard una puntuacion a cada
localidad por cada criterio analizado, para finalmente decidir la ubicacién en aquella regién que

alcance la puntuacién mas alta.

2.5.1 Disponibilidad de materia prima

La disponibilidad del material utilizado como fuente de carbono es un factor que incide en gran
medida en la ubicacién de la planta, esto principalmente al costo de transporte implicado en el
traslado de la materia prima hasta los centros productivos, ya que, la materia prima es mayor en
cuanto a volumen que el producto, es decir, se requiere transportar mas materia prima que
producto final. Es por esto que es necesario que la planta se ubique en las cercanias de la fuente
de materia prima (Towler y Sinnott, 2013), en este caso melaza. En base a esto se analiza la
disponibilidad de materia prima en distintas regiones del pais y su cercania a la region
metropolitana, puesto que, en esta zona se concentra la mayor parte de las industrias. A este

criterio se le asigna un factor de 1, el factor mas alto entre los demas criterios a analizar.

Entre las alternativas se encuentran dos opciones para la obtencién de la melaza, la cual serd la

principal fuente de carbono.
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En primer lugar se tiene la distribuidora Pacifico Sur S.A. la cual distribuye melaza de cafia de
azucar importada desde Brasil. Esta planta distribuidora se encuentra ubicada en la localidad de

Lampa a 41 [km] de Santiago (ver Figura 2.4).
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Figura 2.4: Ubicacién de la distribuidora Pacifico Sur S.A. la cual se encuentra en Lampa a 41 [km] de
Santiago.

Debido a que esta empresa importa melaza desde Brasil, el suministro puede verse afectado por
razones externas por lo que no hay un total aseguramiento de la disponibilidad de materia prima,

por lo tanto, a esta locacién se le asigna un puntaje de 7.
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Por otra parte se encuentra la empresa azucarera IANSA, la cual obtiene la melaza de remolacha
como subproducto de la produccion de azucar. Esta planta se encuentra ubicada en las cercanias
de Linares a 301 [km] de Santiago aproximadamente, su ubicacién se presenta en la Figura 2.5 y

ofrece la melaza a un precio de 250 [USD] + IVA la tonelada métrica.
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Figura 2.5: Localizacién de la planta de IANSA, desde donde se obtiene la melaza de remolacha.

Debido a que la empresa IANSA tiene disponibilidad inmediata de melaza a esta localizacion se le

asigna un puntaje de 10.

Como existen estas dos empresas que distribuyen melaza en Chile y se encuentran en regiones

distintas, se proceden a analizar los demas criterios para determinar la ubicacién de la planta.
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2.5.2 Disponibilidad de agua

Generalmente en los procesos productivos se requieren grandes cantidades de agua para la
operacion de la planta, es por esto, que la planta debe estar ubicada cerca de una fuente de agua
con la calidad que requiera el proceso. Esta fuente de agua puede ser un rio, pozo o comprada a la

empresa de distribucion de agua local (Towler y Sinnott, 2013).

En ambas localidades potenciales existe disponibilidad de agua potable, sin embargo existe

diferencia en los precios de ésta. Para este criterio se le asigna un factor de 0,8.

Segun la Comisién Nacional de Energia (CNE) los costos por metro cubico de agua se presentan en

la Tabla 2.2.

Tabla 2.2: Costos de agua en las regiones del Maule y Metropolitana.

Regién Costo Agua
& [CLP/m?]
Metropolitana 309,14
Maule 287,73

Debido a la diferencia de precios, como en la regién del Maule el agua tiene un menor costo se le
asigna un puntaje de 10, mientras que a la regidn Metropolitana por presentar un mayor costo se

le asigna un puntaje de 8.

2.5.3 Disponibilidad de energia eléctrica

Al igual que la disponibilidad de agua, en ambas localidades potenciales existe suministro de

energia eléctrica a diferentes precios. Para este criterio se le asigna un factor de 0,6.
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Segun la Comisién Nacional de Energia (CNE) los costos por kilowatt hora se presentan en la Tabla

2.3.

Tabla 2.3: Costos de electricidad en las regiones del Maule y Metropolitana.
Costo Electricidad

Region [CLP/KWHh]
Metropolitana 47,13
Maule 69,6

Por la diferencia de precios, como en la regidn Metropolitana la energia eléctrica tiene un menor
costo se le asigna un puntaje de 10, mientras que a la regiéon del Maule por presentar un mayor

costo se le asigna un puntaje de 7.

2.5.3 Disponibilidad y costo de terrenos

En cuanto terrenos, estos deben estar disponibles y ser adecuados para la ubicacién del proceso
productivo, se debe considerar la disponibilidad de éstos para futuras expansiones. Idealmente el
terreno de construccidn debe ser plano, tener buenas condiciones de drenado y resistencia al peso

de construccion (Towler y Sinnott, 2013).

En ambas zonas hay disponibilidad de terrenos industriales para la instalacion de una planta de
produccion de glutamato monosédico. Sin embargo, existe una gran diferencia en cuanto a los
precios de estos, los cuales se presentan en la Tabla 2.4. Se cree que esta diferencia se debe
precisamente por la cercania a la regién metropolitana, lo que hace que el precio por metro
cuadrado sea mas del doble que el precio que se encuentra en las cercanias de Linares. Para
obtener estos datos se analizaron los precios publicados de terrenos en ventas en estas dos zonas
(Avisos clasificados, 2014), para posteriormente obtener un valor promedio por metro cuadrado. A

este criterio se le asigna un factor de 0,9.

Tabla 2.4: Costos promedio por metro cuadrado de terreno en las regiones del Maule y Metropolitana.
Costo Terreno
[CLP/m?]
Metropolitana 18.110
Maule 8.231

Region
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Debido a la diferencia significativa de precios en las localidades potenciales se le asigna un puntaje

de 10 a laregion del Maule y 5 a la regién Metropolitana.

2.5.4 Resumen de las ponderaciones de la ubicacion

Para obtener los puntajes finales de cada criterio mencionado anteriormente, se debe multiplicar

el factor y el puntaje que fue asignado a cada region. Estos puntajes se presentan en la Tabla 2.5.

Tabla 2.5: Puntajes por regién obtenidos por cada criterio de localizacion.

Criterios Region Metropolitana Maule
Disponibilidad de materia prima 8 10
Disponibilidad de agua 6,4 8
Disponibilidad de energia eléctrica 6 4,2
Disponibilidad y costo de terrenos 4,5 9
TOTAL 24,9 31,2

Segun los criterios analizados se decide que la planta productora de glutamato monosddico
debera ser ubicada en la zona de Linares, esto debido a la importancia de la cercania a la fuente de
materia prima, ya que, el principal costo de transporte se tendrd en este item. La ubicacién de la
planta debera ser cercana a la fuente distribuidora, en este caso de IANSA, para reducir costos de
transporte. La otra empresa distribuidora no asegura una disponibilidad de materia prima
constante, debido a que esta importa desde otros paises, por lo que lo mas seguro es la empresa

IANSA, la cual si asegura la disponibilidad de materia prima.

Por otra parte, la disponibilidad de terrenos es mayor en la zona de Linares y el costo de estos es la
mitad del costo de los terrenos de la zona de Lampa, por lo tanto, elegir la zona de Linares como

ubicacion de la planta de glutamato reduce el costo de inversion total.
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CAPITULO 3: SINTESIS Y SELECCION DE PROCESOS

3.1 ASPECTOS GENERALES

El siguiente capitulo presenta las diferentes etapas y operaciones a realizar para la produccién de
glutamato monosédico. El proceso se dividira en tres etapas, una etapa previa a la fermentacion
en donde se preparard la materia prima y el microrganismo, una segunda etapa en donde se
realizara la fermentacion, la cual mediante determinadas condiciones de operacion llevara a la
produccion de acido glutamico y finalmente una tercera etapa de recuperacién y purificacion, en
donde se llevaran a cabo las operaciones necesarias para la obtencion del producto final. En la
Figura 3.1 se puede apreciar el diagrama de bloques del proceso, ademds se presenta como
documento anexo al proyecto el diagrama de flujos y el detalle de sus corrientes y equipos se

encuentra en el Anexo 3.
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Figura 3.1: Diagrama de bloques del proceso de obtencion de glutamato monosédico.
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3.2 PREPARACION DE LA MATERIA PRIMA

Antes de realizar el proceso de fermentacién, es necesario someter la melaza a tratamientos
previos para acondicionarla. Estos tratamientos consisten en purificar y esterilizar la materia
prima. En el caso de la melaza, su preparacidon consiste en una primera dilucion para que la
consistencia de la melaza sea adecuada para el proceso de clarificado, luego se procede a clarificar

la melaza y finalmente una segunda dilucion y esterilizaciéon del medio.

3.2.1 Clarificacion

La clarificacién es una operacién destinada a eliminar ciertos componentes de la melaza

constituido por coloides, gomas, colorantes etc. denominados borras.

Las borras son de gravedad especifica mayor que la solucién, por tanto tienden a precipitar

arrastrando con ello a las células, lo que interfiere en la transferencia de masa.

Se eliminardn las borras agregando una solucion de &acido sulfurico, luego éstas seran
centrifugadas con el fin de recuperar materia prima. El acido sulfurico serd separado de esta

corriente.

3.2.2 Dilucién

La altisima concentracion de azlcares y sales presentes en las melazas impiden que los
microorganismos puedan fermentarlas, debido a la gran presidon osmadtica que generan sobre sus
paredes celulares, asimismo, las melazas son altamente viscosas y su manipulacién es dificil en
estas condiciones. Por estas razones, es necesario diluir las melazas y para ello se les agrega agua,
hasta obtener diluciones de 252 Brix o menores. A valores mayores se tiene el riesgo de inicios

lentos de fermentacidn y contaminacién bacteriana (Biocombustibles, 2007).
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3.2.3 Esterilizacién

Las melazas pueden contener microorganismos que pueden ser nocivos para la fermentacion. El
mas comun es la bacteria Leuconostoc mesenteroides, el cual polimeriza las moléculas de sacarosa

en dextranos no fermentables (Biocombustibles, 2007).

El objetivo fundamental es eliminar éste y otros microrganismos indeseados, de este modo se
evitan el desarrollo de fermentaciones secundarias. La esterilizacidn se realiza al medio de cultivo

y al aire. Para este proceso la melaza se trata por esterilizacién flash.

Modalidades de esterilizacion de medios de cultivo

La esterilizacion de medios de cultivo por calor puede ser una operacion continua o discontinua.
Desde el punto de vista de la exposicién al calor, la diferencia basica entre ellas es que en un
proceso continuo las etapas de calentamiento y enfriamiento tienen una duracién practicamente
instantanea, la temperatura de esterilizaciéon es mas elevada y el tiempo de esterilizacién es mas
corto. En una operacién discontinua las etapas de calentamiento del medio hasta alcanzar la
temperatura de esterilizacion y su enfriamiento, son de duracién relativamente larga y la
temperatura de esterilizacién es menor y el tiempo de mantencion es mayor que en una
esterilizacién continua. Por lo tanto, el proceso para esterilizar el medio se realizarad de forma

continua (Moritz, 2002).

Esterilizacion continua

En el proceso continuo de esterilizacidn, el medio a esterilizar es alimentado a un equipo donde su
temperatura se eleva a la de esterilizacidon en un corto tiempo. A continuacion, fluye a través de
una tuberia aislada térmicamente donde se mantiene a la temperatura de esterilizaciéon por el
tiempo necesario y luego es enfriado de manera rapida.

Hay dos tipos principales de esterilizadores continuos de medios de cultivo:
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e Aquellos en que el calentamiento se hace por medio de inyeccién directa de vapor de
agua.
e Aquellos en los cuales el medio es calentado a la temperatura de esterilizacion por medio

de intercambiadores de calor, siendo los mas empleados los de placas.

La diferencia basica entre los dos tipos es que en el primero (inyeccién de vapor), el calentamiento
y el enfriamiento (hasta 100 [°C]) son practicamente instantaneos, mientras que en el proceso
empleando intercambiador de calor son del orden de 20 segundos. Los esterilizadores con
inyeccion de vapor tienen menor costo de capital y debido a sus caracteristicas son los mas usados
en la industria.

En la esterilizacidon continua con inyeccién de vapor, proceso esquematizado en la Figura 3.2, el
medio a esterilizar es bombeado a través de un intercambiador de calor escurriendo en
contracorriente con el medio caliente esterilizado, entrando precalentado a un inyector de vapor.
En el inyector el medio se mezcla intimamente con vapor de agua a sobre presién, produciéndose
un aumento practicamente instantdneo de la temperatura. El vapor condensa, incorporando por
lo tanto agua al medio, cuya cantidad serd menor mientras mas eficiente sea el intercambiador de
calor.

Al salir del inyector, el medio calentado hasta la temperatura de esterilizacién ingresa a la seccién
de esterilizacion, llamada "zona de mantencion", la cual estad aislada térmicamente. Durante el
tiempo de residencia en esta seccidén (tiempo de esterilizacion), el medio de cultivo mantiene su
temperatura constante (temperatura de esterilizacidn). La secciéon de mantencién estd dotada de
derivaciones, con lo que puede ser aumentada o disminuida, alterdndose de esta manera el
tiempo de mantencién del medio a la temperatura de esterilizacion. El medio liquido al salir de la
zona de mantencién pasa por una valvula reductora de presién e ingresa a un enfriador "flash"

donde su presion es reducida a la atmosférica.
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Figura 3.2: Diagrama de un proceso de esterilizacion continua, con inyector de vapor y camara de expansion.

Aparte de poder alterar el tiempo de esterilizacidon a través de la modificacion del largo y/o del
didmetro de la caferia de mantencion, el mismo también puede ser modificado ajustando la
velocidad de descarga de la bomba de circulacién del medio de cultivo. Por otro lado, la
temperatura de esterilizacion esta en funcién de las propiedades del vapor de agua aplicado al
inyector. Esto permite una gran flexibilidad combinando tiempo-temperatura lo que, junto al
calentamiento y enfriamiento practicamente instantaneos, hace que el proceso continuo sea el

indicado para la esterilizacion HTST (High Temperature Short Time).

Dado que el flujo del medio liquido a través de la zona de mantencién del esterilizador es
turbulento, la formacién de incrustaciones en el equipo es reducida. Los tiempos de mantencién
son sustancialmente mas cortos cuando se compara con la operaciéon discontinua. Otras ventajas
de la operacidn continua de esterilizacidn son las posibilidades de utilizar control automatico y la

racionalizacion del consumo de vapor en la instalacién industrial como un todo (Moritz, 2002).

En la Tabla 3.1 se comparan las ventajas y desventajas de los métodos de esterilizacidon continua

anteriormente descritos.
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Tabla 3.1: Comparacién de los métodos de esterilizaciéon continua.

Inyeccion de Vapor Intercambiador de Calor de placas

e Tiempo de calentamiento y e Tiempo de calentamiento y
enfriamiento casi instantaneo. enfriamiento 20 segundos.

e Menor costo de equipo. e Mayor costo de equipo.

e Puede ser usado para medios que e Versatil, se puede ajustar el nimero de
contengan sélidos suspendidos. placas.

e Facil limpieza y mantenimiento. e Facil limpieza.

e Alta eficiencia en la utilizacion de e Eficiencia en la transferencia de calor.

vapor.

e Produccién de espuma durante el
calentamiento y enfriamiento del
caldo.

e El contacto directo con el medio
provoca que por condensacion del

vapor el medio se diluya.

Analizando las caracteristicas de las dos formas de esterilizar en continuo, para la melaza es
preferible utilizar la esterilizacién por inyeccién de vapor, puesto que, es un proceso rapido, de
bajo costo y en el que se pueden manejar las variables del proceso con facilidad. En este proceso
se genera dilucion del medio, pero la reduccion de la presidon en la esterilizacién causa la ebullicién
del liquido, por lo cual es posible mantener su composicion casi constante (Gentina y Retamal,

1984).

3.3 PREPARACION DEL INOCULO

Para lograr a escala industrial la concentracidn celular inicial requerida, es necesario propagar las
células por sucesivos aumentos de volumenes de trabajo, de modo que la masa celular final de la
propagacién sea suficiente para inocular el fermentador industrial, en la mayoria de los casos el
indculo es el 10% de la biomasa total de trabajo. En el caso de que el volumen requerido sea muy

grande el indculo se debe preparar en varias etapas.
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Un inéculo muy diluido, es decir, baja concentracion celular al inicio de la fermentacién conduce a
altos tiempo de fermentacién y bajas en la productividad debido a que se necesita un mayor

tiempo para alcanzar la concentracién celular deseada.

3.4 FERMENTACION

La fermentacién se puede realizar de tres formas: en modalidad por lotes, modalidad continua y
modalidad de cultivo por lote alimentado (CLA), sin embargo, la modalidad continua presenta un
alto riesgo de contaminacién, por lo que industrialmente se emplean solo los otros dos sistemas
antes mencionados para producir glutamato monosddico. En la Tabla 3.2 se comparan ambos

métodos.

3.4.1 Cultivo por lote

En esta modalidad de cultivo se define como aquella que se realiza sin intercambio de materia con
los alrededores, salvo lo referente a los gases, los que se suministran y retiran del sistema en
forma continua. En esta modalidad de cultivo se cargan inicialmente los nutrientes y luego se
inocula con una cantidad de células viables. Este tipo de cultivo se caracteriza por su simpleza,
tanto respecto al equipo necesario como a su operacién. Sus principales limitaciones son la falta
de control sobre importantes pardmetros, tales como, la velocidad especifica de crecimiento y la
alta concentracién de nutrientes que puede llegar a inhibir el crecimiento y el hecho de que las

células se desarrollan en un estado fisioldgico poco definido y permanentemente cambiante.

Para la fuente de carbono seleccionada este método no permite el control de las condiciones en el
medio, ya que, ésta contiene compuestos que pueden ser inhibitorios (como por ejemplo la

biotina) para la sobreproduccidn de acido glutdamico.
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3.4.2 Cultivo por lote alimentado (CLA)

Esta modalidad de cultivo basicamente es una operacidon discontinua, durante la cual los
nutrientes o parte de ellos ingresan al fermentador por una corriente de alimentacién y que al no

existir descarga, provoca una continua variacion del volumen de fermentacion.

Las condiciones iniciales de un cultivo por lote alimentado se logran a través de una etapa previa
obligatoria de cultivo por lote. Una vez alcanzadas estas condiciones se inicia la alimentacion, lo

gue marca el comienzo del CLA.

Tabla 3.2: Comparacién entre cultivo por lote y por lote alimentado.

Cultivo por Lote (Batch) Cultivo por Lote Alimentado (CLA)

Riesgo de contaminacion bajo.
Flexibilidad operacional cuando los
fermentadores se utilizan para distintos
productos.

Control mas cercano de la estabilidad
genética del organismo.

Dificultad de controlar la velocidad
especifica de crecimiento.

Altas concentraciones de nutrientes
pueden inhibir el crecimiento.

Alta demanda de oxigeno puede
generar una limitacion.

Inconvenientes para remover calor.
Tiempos muertos entre procesos

disminuye la productividad.

Evita procesos de represién por exceso
de nutrientes.

Evita el efecto osmdtico y téxico de
nutrientes.

Incrementa la velocidad especifica de
formacidn de producto.

Mayor rendimiento producto sustrato
(Yors)-

Maximiza el crecimiento celular (efecto
Crabtree en levaduras).

Es el proceso mas utilizado en
fermentaciones industriales.

El crecimiento eficiente tiene
lugar durante una pequefia fase del

proceso.

Segln la comparacion expuesta en la Tabla 3.2 se selecciona el método de cultivo por lote
alimentado, debido a que, para sobreproduccidon de acido glutdmico es necesario cambiar las
condiciones de operacién del cultivo en el tiempo y mediante esta forma de operacién es posible

lograrlo sin exponer el cultivo a condiciones de limitacidon de nutrientes.
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Como se mencionaba anteriormente el requerimiento de biotina es el mayor factor controlante en
la fermentacidn. Esta se debe mantener en una concentracién menor a 5 [ug/L] para que se

produzca la excrecién de acido glutamico (Shiio et al., 1962).

Debido a que la fuente de carbono seleccionada (melaza) contiene una alta concentracidon de
biotina (entre 30,78 [ug/L] y 24,30 [ug/L]) (Loncar et al., 2005), es que se debera utilizar el modo
de cultivo por lote alimentado, de esta forma se puede adicionar una cantidad controlada de
surfactantes al medio, lo que permite realizar la fermentacién en presencia de exceso de biotina.
Es de gran importancia la dosificacion de los surfactantes, debido a que estos, en una
concentracién adecuada son los que permiten que las células excreten el acido glutamico, sin

embargo, en una concentracidn excesiva podrian ser nocivos para las células.

Como fuente de nitrégeno se usara (NH,4),SO, debido a que una alta concentracién de ion amonio
es inhibitoria, tanto para el crecimiento celular como para la produccion de acido glutamico (Jofré

y Nilson, 1979).

En la produccién de acido glutdmico el nivel 6ptimo de sustrato limitante esta en el rango de 10 a

20 [g/L] (Jofré y Nilson, 1979).

El rango de pH para esta fermentacion es levemente alcalino estando el éptimo entre 7 - 8, por lo
cual se trabajara a un pH de 7,5. Debido a la formacion de acido glutamico y algunos otros acidos
organicos el medio tiende a acidificarse, por lo que se requiere un control de pH para mantenerlo

en 7,5y para lograrlo se utiliza una soluciéon de NaOH.

3.4.3 Estrategia de sobreproduccion

Como estrategia de sobreproduccion se elige la adicion de surfactantes, ya que, entre otros
métodos para sobreproducir, como la limitacion por biotina, la adiciéon de penicilina o el
incremento de la temperatura, es uno de los métodos que tiene un mayor rendimiento (Delaunay

et al., 1999).

Segun estudios, se han realizado pruebas con distintos surfactantes los cuales han demostrado un
aumento de la excrecion de acido glutamico, sin embargo, hay algunos que afectan el crecimiento

del microrganismo (Naji et al., 1999).
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Para este caso se utilizara polioxietilen-polioxipropilen glicol como surfactante, debido a que entre
varios otros surfactantes es el que presenta un efecto positivo mayor en la excrecién de acido
glutamico sin afectar el crecimiento del microrganismo, mientras que otros surfactantes afectan al

crecimiento disminuyéndolo hasta en un 50% (Naji et al., 1999).

Se propone una primera etapa de acumulacion de biomasa, de manera que esta crezca a su
velocidad maxima especifica de crecimiento y una segunda etapa de produccién, donde se
mantenga a una velocidad de crecimiento menor y constante. Se elige la modalidad de
alimentacién exponencial debido a que al inicio de la etapa de produccidon se adicionaran
surfactantes, por lo que es conveniente que el volumen no varie considerablemente en el reactor
en esta etapa del proceso, para que la concentracion de surfactantes se mantenga mas o menos

constante, entre 0,6 y 1 [g/L] (Naji et al., 1999).

3.5 ETAPA DE RECUPERACION

Para la recuperacién del producto es necesario ocupar métodos de separacion, ya que, el caldo
qgue sale del fermentador contiene acido glutamico, biomasa, proteinas y otros compuestos.
Existen diversos métodos para separar, en este caso se usard la centrifugacion para recuperar el
glutamato obtenido de la fermentacion, puesto que, es uno de los mas utilizados en bioprocesos a

nivel industrial.

3.5.1 Centrifugacion

La centrifugacidn se utiliza para separar materiales de diferente densidad mediante una fuerza
superior a la de la gravedad. En bioprocesos, la centrifugacion se emplea para separar las células
del caldo de fermentacion, eliminar desechos de las células, recoger precipitados y para preparar
medios de fermentacidn como en la clarificacion de la melaza o en la produccién de mosto para
refinerias. El equipo de centrifugacién es mas caro que el de filtracién, sin embargo, la
centrifugacidon es mas efectiva cuando se tienen particulas pequenas que son dificiles de filtrar. La
centrifugacion del caldo de fermentacién produce un lodo de células concentrado y espeso que

contiene mas liquido que la torta filtrante (Doran, 2013).
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Las centrifugas esterilizables mediante vapor, se utilizan cuando se recirculan al fermentador las
células o el liquido de fermentacién o cuando debe prevenirse la contaminacién del producto. Las
centrifugas industriales generan grandes cantidades de calor debido al rozamiento, por lo que es
necesario disponer de una buena ventilacién o refrigeracién. Los aerosoles formados por las
centrifugas de giro rapido pueden causar infecciones y reacciones alérgicas en los trabajadores,

siendo necesario instalar cabinas aislantes para la realizacidn de ciertos trabajos (Doran, 2013).

La centrifugacidon es mas efectiva cuando las particulas que se desean separar son grandes, la
viscosidad del liquido baja y la diferencia de densidad entre las particulas y el fluido elevada. La
separacion se favorece también utilizando radios grandes de la centrifuga y alta velocidad de giro.
En la centrifugacién de soélidos bioldgicos como las células, las particulas son muy pequefias, la
viscosidad del medio puede ser relativamente alta y la densidad de las particulas muy similar a la
del fluido de suspension. Estos inconvenientes se superan facilmente en el laboratorio mediante
centrifugas que operan a alta velocidad. Sin embargo, los problemas se plantean en la
centrifugacién industrial cuando deben tratarse grandes cantidades de material. Para solventar
estas dificultades se han desarrollado una variedad de centrifugas que pueden utilizarse en el

bioprocesado (Doran, 2013). Se consideran dos tipos de centrifuga y se comparan en la Tabla 3.3.

Centrifuga tubular

Presenta la configuracién mas simple y se utiliza ampliamente en la industria farmacéutica y de
alimentacién. La alimentacion entra a presion a través de la boquilla por la parte inferior (ver
Figura 3.3), se acelera debido a la velocidad de rotor y asciende a través de la cesta cilindrica.
Cuando gira la cesta, las particulas que ascienden son lanzadas y colisionan con las paredes de la
cesta. Los sélidos se separan del liquido si se mueven a suficiente velocidad como para alcanzar la
pared de la cesta durante el tiempo de residencia del liquido en la maquina. Cuando se aumenta la
velocidad de alimentacidn, la capa de liquido que asciende por la pared de la centrifuga se vuelve
mas espesa, reduciendo el rendimiento de la centrifuga al aumentar la distancia que debe recorrer
una particula hasta alcanzar la pared. El liquido de la alimentacidn se recoge por la parte superior
de la cesta, mientras que los sélidos colisionados en la pared se recogen por separado. Cuando el
espesor del sedimento recogido en la cesta alcanza la posicidn del liquido sobrenadante, la eficacia

de la separacién disminuye rapidamente. Las centrifugas tubulares se utilizan principalmente para
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separaciones dificiles que requieren elevadas fuerzas centrifugas. Los sdlidos en las centrifugas

tubulares se aceleran entre 13.000 y 16.000 veces la fuerza de la gravedad (Doran, 2013).

Fase Pesada Fase Liviana

Alimentacion

L ]
Figura 3.3: Esquema de una centrifuga tubular. (Sinnott, 2005).

Centrifuga de discos

Son muy comunes en bioprocesos. Existen muchos tipos de centrifugas de discos, diferencidndose
entre ellas el método empleado para descargar el material acumulado. En las centrifugas de disco
simple, los sélidos deben ser extraidos peridédicamente de forma manual. También es posible la
descarga continua o intermitente de sélidos en muchas centrifugas de disco sin necesidad de
reducir la velocidad de la cesta. Algunas centrifugas estan equipadas con boquillas en la periferia
para la descarga continua de sdlidos, mientras que otras poseen valvulas para la descarga
intermitente. Otro método consiste en concentrar los sélidos en la periferia de la cesta y entonces

descargarlos por parte superior de la centrifuga mediante un dispositivo de salida. Un
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inconveniente de las centrifugas con descarga automadtica de sdlidos, es que los sélidos deben
permanecer suficientemente humedos para fluir a través de la maquina. Ademas, debe disponer

de boquillas extra para la limpieza de la cesta y evitar el taponamiento de la misma.

Las centrifugas de discos contienen ldminas cdnicas de metal, denominadas discos, que se
encuentran apiladas unas encima de otras. Los discos giran con la cesta y su funcidn consiste en
dividir el liquido en finas capas. La alimentacién se deposita al fondo de la centrifuga y asciende a
lo largo de los agujeros existentes en los discos. Entre los discos, los componentes pesados de la
alimentacién son lanzados hacia afuera bajo la influencia de las fuerzas centrifugas, mientras que
el liquido mas ligero se deposita en el centro de la cesta. Cuando son arrojados, los sélidos golpean
la parte inferior de los discos y resbalan hacia la parte inferior de la cesta. Al mismo tiempo el
liguido mas ligero fluye hacia adentro por la superficie superior de los discos y es descargado por
la parte superior de la cesta. El liqguido mas pesado que contiene los sélidos puede descargarse
bien por la parte superior de la centrifuga o a través de boquillas situadas alrededor de la cesta.
Las centrifugas de disco utilizadas en bioprocesos desarrollan mayormente entre 5.000 y 15.000
veces la fuerza de gravedad. En operaciones reales, con caudales normales de operacion, el

diametro de particula minimo de separacién es alrededor de 0,5 [um] (Doran, 2013).

Alimentacion

Descarga de fase liviana

Descarga fase
pesada

Boquilla para
limpieza

Figura 3.4: Esquema de una centrifuga de discos. (Doran, 2013)

A continuacion en la Tabla 3.3 se resumen las principales caracteristicas de las dos centrifugas

descritas anteriormente.
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Tabla 3.3: Comparacién de la centrifuga de discos con la centrifuga tubular.

Centrifuga de Discos Centrifuga Tubular
e Alta capacidad de flujo. e Baja capacidad de flujo.
e Concentracion de sélidos moderada. e Velocidad de rotor alta.
e Velocidad de rotor media-baja. e Concentracion de sélidos baja.
e Descarga continua de sdlidos. e Facil de limpiar.
e Mayor rendimiento y disefio e Notiene un sistema de descarga
compacto. de sdlidos.

e Separacién de sélidos muy finos de
e Facil de desmontar.
liquidos.
e Construccion cerrada y/o hermética
para evitar la contaminacion del
producto o del medio ambiente.

e Facil manejo gracias a la operacidn

automatica y a la supervision.

Después de comparar entre las dos centrifugas mas utilizadas en la industria de bioprocesos, se
toma la decisién de utilizar una centrifuga de discos, la cual tiene un mayor rendimiento al hacer
una separacion sdlido-liquido y ademas, de que se puede trabajar con flujos mayores y de forma

continua (mayor capacidad).

3.5.2 Filtracion

Es necesaria una etapa de filtracion después del proceso de centrifugacion, ya que, no todas las
células son separadas del 4cido glutamico en dicho proceso. Para ello, se utilizard un filtro de
tambor rotatorio a vacio, el cual sera el encargado de eliminar estas células que afectan la pureza

del producto.
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Filtro de tambor rotatorio

El filtro de tambor rotatorio consiste esencialmente en un tambor alargado recubierto por el
medio filtrante. El tambor se encuentra parcialmente sumergido en el medio a filtrar y el filtrado
es succionado a través del tambor mediante tubos de vacio hacia el interior del éste. En la
operacion se puede rociar agua en la superficie para el lavado del queque, usualmente el tambor
se divide en compartimientos separados para mantener el agua de lavado aparte del liquido
filtrado. Para separar el queque del tambor se pueden utilizar una serie de métodos, tales como:
cuchillas, cuerdas o por medio de flujos de aire a presion. Los filtros de tambor rotatorio son
esencialmente de operacion continua, tienen una gran capacidad de filtrado y son ampliamente

usados en la industria (Sinnott, 2005).

Rociadores para
lavado

Rotacién

-/ Lavado del queque | Deshidratacion \
| (méaximo posible) - final

Deshidratacién |-
inicial __ _{Z
ial

T Nivel de la

solucion a filtrar

Queque descargado
del filtro

Filtracion

Figura 3.5: Esquema del funcionamiento del filtro de tambor rotatorio. (Sinnott, 2005)

En la Figura 3.5 se presenta el esquema del filtro de tambor rotatorio, en donde se aprecia el

tambor sumergido en el medio a filtrar y ademas, las distintas etapas en la operacion de filtrado.



47

3.6 ETAPA DE PURIFICACION

Estas etapas estan destinadas a eliminar las impurezas que contiene el permeado obtenido de la
etapa de centrifugado del caldo de cultivo y ademads, es en esta seccién del proceso en donde se
obtienen los cristales de glutamato monosédico, los cuales son tratados para obtener la pureza y

calidad que requiere el producto final.

3.6.1 Cristalizacidn

En una primera instancia se realiza una cristalizacion mediante la adicidon de acido sulfurico, ya
que, controlando el pH es posible provocar una disminucién en la solubilidad del acido glutamico
en solucién. Este aminodcido tiene caracteristicas anfdteras y en el punto isoeléctrico su
solubilidad es minima. La adicidn de acido disminuird el pH hasta alcanzar el punto isoeléctrico, el
cual se alcanza a un pH de 3,2. De esta manera el acido glutamico precipitard y sera recuperado en

la siguiente etapa por centrifugacién.

3.6.2 Centrifugacién

Para la separacion de los cristales formados en la etapa anterior se utilizard una centrifuga de

cesta perforada, debido a que sus caracteristicas la hacen ideal para la separacion de cristales.

Centrifuga de cesta perforada.

Es un tipo frecuente de centrifuga discontinua utilizada en operaciones industriales. El tamafo de
las cestas perforadas oscila entre 75 a 120 [cm] de didmetro y entre 45 a 75 [cm] de altura y giran
a velocidades comprendidas entre 600 y 1.800 [rpm]. La cesta estd suspendida en la parte inferior
de un eje vertical giratorio que es accionado desde la parte superior. Un medio filtrante recubre la
pared perforada de la cesta. La suspensidn de alimentacidn entra en la cesta giratoria a través de
un tubo o vertedero. El liquido escurre a través del medio filtrante hasta la carcasa y sale por una
tuberia de descarga y los sélidos forman una torta de 5 a 15 [cm] de espesor en el interior de la
cesta. A través de los sélidos se puede rociar liquido de lavado con el fin de separar el material

soluble y después se centrifuga la torta para secarla lo mas posible, utilizando a veces una
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velocidad de giro mayor que durante las etapas de filtracion y lavado. Se desconecta el motor vy la
cesta casi se detiene por medio de un freno. Cuando la cesta estd girando lentamente (30 o 50
[rom]), se descargan los sélidos por medio de una cuchilla que desprende la torta del medio
filtrante y cae a través de una abertura situada en el fondo de la cesta. Se lava el medio filtrante

para limpiarlo, se conecta el motor y se repite el ciclo.

Este tipo de centrifugas son utilizadas ampliamente en el refinado de azlcar, donde operan con
ciclos cortos de 2 a 3 minutos por carga y producen hasta 5 [ton/h] de cristales por maquina. Con
frecuencia poseen controles automaticos para alguna o todas las etapas del ciclo. Sin embargo, en
la mayor parte de los procesos se utilizan otras centrifugas automaticas o centrifugas continuas de

transportador, debido a que es preciso separar grandes tonelajes de cristales.

Otro tipo de centrifuga discontinua se acciona desde el fondo estando el motor, la cesta y la
carcasa suspendidas desde vastagos verticales montadas sobre una placa base. Los sdlidos se
descargan a mano a través de la parte superior de la carcasa o bien a través de aberturas situadas
en el fondo de la cesta como en el caso de las maquinas de recipiente suspendido. Excepto en el
refinado de azucar, las centrifugas de cesta generalmente operan con ciclos de 10 a 30 minutos

por carga, descargando los sélidos a razén de 300 a 1.800 [kg/h]. (McCabe et al., 2007).
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Figura 3.6: Centrifuga de cesta perforada. (McCabe et al., 2007)

3.6.3 Neutralizacién

Los cristales de acido glutdmico impuros son disueltos en una solucidon de NaOH, siendo el pH de la
solucién final neutro. Esta condicidn de operacidn es necesaria para la cristalizacién del acido

glutdmico en forma de glutamato monosddico.

3.6.4 Decoloracién

Para obtener cristales incoloros es necesario eliminar del medio las sustancias coloreadas. Este
proceso se realizard con carbon activado. Esta etapa se lleva a cabo en lechos empacados, tipo
columnas, cargados con granulos de carbén activado, en donde la disolucidon obtenida de la
neutralizacién es bombeada a través de esta columna. A medida que la disolucidn fluye, las
impurezas se adsorben a la superficie porosa de los granulos de carbdn activado, ya que, éste
tiene una excelente propiedad adsorbente debido a su area superficial. Cuando la superficie

disponible del carbdn activado se llena de impurezas, se dice que el carbdn esta gastado. La
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limpieza del carbédn comprende el calentamiento del carbdn y el bombeo de aire limpio a través

del mismo. El calor suelta los quimicos del carbén y el aire los expulsa de la columna.

Por lo tanto, para la decoloracién es necesario disponer de columnas de lecho empacado de

carbén activado.

Columna de carbon

Las particulas de adsorbente se colocan en un lecho soportado sobre un matiz o placa perforada.
La alimentacidn circula en sentido descendente a través de uno de los lechos mientras que el otro
se encuentra en regeneracion. El flujo descendente es preferible, debido a que el flujo ascendente

a velocidades elevadas puede dar lugar a la fluidizacién de las particulas, lo que provoca colisiones.

3.6.5 Cristalizaciéon

La cristalizacion de soluciones es importante en la industria, debido a la gran variedad de
materiales que se comercializan en forma cristalina. Su amplia utilidad se debe a dos razones: un
cristal formado a partir de una solucién impura es esencialmente puro (excepto que se formen
cristales mixtos) y la cristalizacidon proporciona un método practico para la obtencidn de sustancias

guimicas puras en una condicion adecuada para su envasado y almacenamiento.

Los cristalizadores comerciales pueden operar de forma continua o por cargas. Excepto para
aplicaciones especiales, se prefiere la operacion continua debido que el tamafio de cristales
producidos es mas uniforme (Couper, 2012). El primer requerimiento de un cristalizador es
generar una disolucion sobresaturada, ya que, la cristalizacion no puede ocurrir sin
sobresaturacidn. Existen tres métodos para producir sobresaturacion, dependiendo esencialmente

de la naturaleza de la curva de solubilidad del soluto.

e Debido a que existen compuestos mucho menos solubles a temperaturas bajas que a
temperaturas elevadas, de forma que la sobresaturacion se puede conseguir simplemente
por enfriamiento.

e Cuando la solubilidad es casi independiente de la temperatura o bien cuando disminuye al
aumentar la temperatura, la sobresaturacidon se genera por evaporacion.

e Enlos casos intermedios resulta eficaz una combinacidn de evaporacion y enfriamiento.
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Cristalizadores de vacio

Los cristalizadores mas modernos corresponden a las unidades de vacio que utilizan el
enfriamiento por evaporacién adiabdtica para generar la sobresaturacién. En su forma original y
mas sencilla, un cristalizador de este tipo es un recipiente cerrado en el que se mantiene el vacio
por medio de un condensador, generalmente con la ayuda de una bomba de vacio tipo eyector de
vapor. La alimentacién se introduce como una disolucidén saturada caliente a una temperatura
muy superior a la de ebullicién para la presidn existente en el cristalizador. La disolucion de
alimentacién se enfria espontdneamente hasta la temperatura de equilibrio. La sobresaturacién
generada por enfriamiento y evaporacion da lugar a nucleacién y crecimiento. En la Tabla 3.4 se

comparan dos tipos de cristalizadores a vacio.

Cristalizador de evaporacién de circulacion forzada

La solucidon que sale del cuerpo se bombea a través de una tuberia de circulacion y por un
intercambiador de calor de coraza, donde su temperatura se eleva de 2 a 6 [°C]. Este
calentamiento se realiza sin vaporizacién, los materiales de solubilidad normal no deberan
producir sedimentacion en los tubos. El licor calentado que regresa al cuerpo mediante una linea
de recirculacién, se mezcla con la solucién y eleva su temperatura localmente, cerca del punto de
entrada, lo que provoca la ebullicion en la superficie del liquido. Durante el enfriamiento
subsiguiente y la vaporizacién para alcanzar el equilibrio entre el liquido y el vapor, la
sobresaturacidon que se crea provoca sedimentaciones en el cuerpo de remolino de los cristales
suspendidos, hasta que vuelven a alejarse por la tuberia de circulaciéon. La cantidad y la velocidad
de la recirculacién, el tamano del cuerpo, el tipo y la velocidad de la bomba de circulacién son
conceptos criticos de disefio, para poder obtener resultados predecibles. La alimentacién se
admite a la linea de circulaciéon, después de retirar la solucion en un punto situado
suficientemente por debajo de la superficie libre del liquido, para evitar la vaporizacion

instantanea durante el proceso de mezclado (Sinnott, 2005).
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Figura 3.7: Esquema de un cristalizador de circulacién forzada en donde se aprecia la circulacién que tiene el
fluido en su interior. (Sinnott, 2005)

Cristalizador evaporador de desviador y tubo de extraccion (DTB)

Puesto que la circulaciéon mecanica influye considerablemente en el nivel de nucleacion dentro del
cristalizador, se han desarrollado muchos disefios que utilizan circuladores situados dentro del
cuerpo del cristalizador, reduciendo en esta forma la carga de bombeo que se ejerce sobre el
circulador. Esta técnica reduce el consumo de potencia y la velocidad de punta del circulador y por

ende, la rapidez de nucleacidn, es decir, los cristales se forman en menor tiempo.

La suspensidon de los cristales de productos se mantiene mediante una hélice grande y de
movimiento lento, rodeada por un tubo de extracciéon dentro del cuerpo. La hélice dirige la
solucion hacia la superficie del liquido, para evitar que los sélidos pongan en cortocircuito la zona
de sobresaturacion mas intensa. La solucién enfriada regresa al fondo del recipiente y vuelve a

recircular a través de la hélice (Sinnott, 2005).
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Figura 3.8: Esquema de un cristalizador DTB. (Sinnott, 2005)
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Tabla 3.4: Comparacidn entre cristalizador de recirculacion forzada y un cristalizador DTB.

Cristalizador de Recirculacion Forzada Cristalizador DTB (Draft Tube Baffle)

e Versatil, eficaz y de bajo costo.

e Se utiliza cuando se requiere evaporar . . -
e Requerimientos de espacio minimo.

randes cantidades de agua. (. o
& g e Maximo control para el tamafiio del

e Es util para soluciones de relativa alta .
cristal cuando hay un exceso de

viscosidad. . .
cristales finos.

e Para soluciones cuando la EPE de la e Este equipo es adaptable a mdltiples

solucidn es bajo se utiliza la
etapas.

recompresion. . .
P e Grandes producciones de cristales.

e Opera en régimen continuo, en casos . L.
e (Ciclos de operacién grandes.

tales como: cloruro de sodio, sulfato de - .
e Se utiliza para la produccién de: Sulfato

sodio, carbonato de sodio, urea . .
! ! ! de amonio, cloruro de potasio, sulfato

glutamato monosédico, acido citrico. .
de potasio, borax, urea.

Segun las caracteristicas de los equipos, el mas apropiado es el cristalizador de recirculaciéon
forzada, debido a que, no es necesario controlar tan precisamente el tamafo de los cristales.
Ademas, es el equipo clasico a nivel industrial usado para la cristalizacién de glutamato

monosddico, es decir, su funcionamiento y efectividad estan completamente comprobados.

3.6.6 Centrifugacion

Al igual que la etapa de centrifugacion anterior de cristales (Seccidn 3.6.2) se utilizard una
centrifuga de cesta perforada, debido a que sus caracteristicas la hacen ideal para la separacion de

cristales de glutamato monosaédico.
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3.6.7 Secado

En este proceso se pretende eliminar el contenido de liquido de los cristales de glutamato
monosdédico que salen del cristalizador. A nivel industrial existen diversos equipos con la capacidad
de secar, como son los secadores rotatorios, de tunel y de lecho fluidizado. A continuacion se
describen los secadores antes mencionados, para posteriormente seleccionar el que mejor se

adecue a los requerimientos del producto mediante una comparacion en la Tabla 3.5.

Secador de tunel

Un secador tipico de tunel con circulacién transversal se representa en la Figura 3.8. Una capa de
2,5 a 15 [cm] de espesor del material que se ha de secar es transportada lentamente sobre un
tamiz metdlico que se mueve a través de una larga cdmara o tunel de secado. En el extremo de
entrada del secador el aire generalmente pasa hacia arriba a través del tamiz y de los sdlidos,
mientras que cerca del extremo de descarga, donde el material estd seco y puede desprender
polvo, el aire circula hacia abajo a través del tamiz. La temperatura y la humedad del aire pueden
ser diferentes en distintas secciones con el fin de alcanzar las condiciones éptimas de secado en

cada punto.

Las dimensiones tipicas de los secadores de tunel son de 2 [m] de ancho y de 4 a 50 [m] de
longitud, dando lugar a tiempos de secado de 5 a 120 minutos. El tamafio minimo de la luz del
tamiz es de aproximadamente 30 mallas. Materiales gruesos, escamosos o fibrosos se pueden
secar con circulaciéon transversal sin ningun pretratamiento y sin pérdidas de material a través del
tamiz. Sin embargo, las pastas y las tortas de filtracién de particulas finas deben acondicionarse
antes de que puedan tratarse en un secador de tunel. Los agregados generalmente conservan su
forma durante el secado y solamente cae una pequena cantidad de polvo a través del tamiz. A
veces se instala un dispositivo para recuperar los finos que son arrastrados desde el tamiz. Los
secadores de tunel operan de forma continua y suave con una gran variedad de sdlidos, su costo
es razonable y el consumo de vapor de agua es bajo, siendo tipico el valor de 2 [kg] de vapor de
agua por 1 [kg] de agua evaporada. El aire puede circular a través y ser expulsado de cada seccion
de forma independiente o bien circular desde una seccién a otra en contracorriente con el sélido.

Estos secadores son especialmente aplicables cuando las condiciones de secado han de
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modificarse notablemente a medida que disminuye el contenido de humedad del sélido (Sinnott,

2005).

1. Alimentador
2, Cinta Transportadora
3. Divisor de flujo de aire

4. Intercambiador de calor

5, Impulsores de Aire

Figura 3.9: Esquema de un secador de tunel, en donde se aprecian las divisiones interiores para el flujo de
aire que este tipo de secadores presenta. (Sinnott, 2005)

Secador rotatorio

Un secador rotatorio consiste en una carcasa cilindrica giratoria, dispuesta horizontalmente o
ligeramente inclinada hacia la salida. Al girar la carcasa, unas pestafias levantan los sélidos para
caer después en forma de lluvia a través del interior de la carcasa. La alimentacién entra por un
extremo del cilindro y el producto seco descarga por el otro. Los secadores rotatorios se calientan
por contacto directo del gas con los sdlidos, por gas caliente que pasa a través de un encamisado
externo o por medio de vapor de agua que condensa en un conjunto de tubos instalados sobre la
superficie interior de la carcasa. El Ultimo de estos tipos recibe el nombre de secador rotatorio con
tubos de vapor de agua. En un secador rotatorio directo-indirecto el gas caliente pasa
primeramente a través del encamisado y luego a través de la carcasa, donde se pone en contacto
con los sélidos. En la Figura 3.9 se presenta un tipico secador rotatorio adiabatico que opera con
aire caliente en contracorriente. Una carcasa rotatoria (A), construida con chapa de acero, esta
soportada sobre dos conjuntos de rodillos (B) y accionada por medio de un engranaje y un pifién
(C). En el extremo superior hay una campana (D), que a través del ventilador (E) conecta con una

chimenea y una conduccion (F) que introduce el material himedo desde la tolva de alimentacién.

Las pestanas (G), que elevan el material que se seca y le dejan caer después a través de la
corriente de aire caliente, estan soldadas sobre la superficie interior de la carcasa. Por el extremo

inferior del secador descarga el producto en un transportador de tornillo (H). Justamente detras
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del transportador de tornillo hay un conjunto de tubos con aletas calentados con vapor para
precalentar el aire. El aire circula a través del secador mediante un ventilador que, si se desea,
descarga en el calentador de aire, de forma que todo el sistema se encuentra a sobrepresion.
Opcionalmente, el ventilador puede estar situado en la descarga, con lo cual aspira el aire a través
del secador y mantiene el sistema con un ligero vacio. Esto resulta util cuando el material tiende a
formar polvos. Los secadores rotatorios de este tipo se utilizan con frecuencia para sal, azucar y
todo tipo de materiales granulares y cristalinos que han de mantenerse limpios y que no se

pueden exponer directamente a gases de combustion muy calientes (Sinnott, 2005).

A
G G
Salida 8
de aire  FAlimentacion 4
himed
umedo / N

/ J Entracda
- —
B Vapor de aire

H —» Vapor
Condensado

Descarga de solidos 5ecosl

Figura 3.10: Secador Rotatorio con aire caliente en contracorriente. (Sinnott, 2005)

Secador de lecho fluidizado

Los secadores en los que los sdélidos estan fluidizados por el gas de secado se utilizan en diversos
problemas de secado. Las particulas se fluidizan con aire o gas en una unidad de lecho aireado. La
mezcla y la transmisién de calor son muy rapidas. La alimentacion hiumeda se introduce por la
parte superior del lecho y el producto seco se retira lateralmente cerca del fondo. El tiempo medio
tipico de permanencia de una particula en el secador es de 30 a 120 segundos cuando solamente
se vaporiza liquido superficial y de 15 a 30 minutos si también hay difusidn interna. Las particulas
pequeias se calientan hasta la temperatura seca del gas fluidizante a la salida, por consiguiente,
los materiales térmicamente sensibles han de secarse en un medio suspendido relativamente frio.
Aun asi, el gas de entrada puede estar caliente, ya que, la mezcla es tan rapida que la temperatura
es practicamente uniforme en todo el lecho e igual a la temperatura de salida del gas. Si hay

particulas finas que entran con la alimentacidon o bien que se forman por la abrasién del lecho
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fluidizado, puede existir un considerable transporte de sélidos con el gas que sale y ser necesario

instalar ciclones y filtros de mangas para la recuperacién de finos.

Algunos secadores de lecho fluidizado posen compartimentos fluidizados separados, a través de
los cuales pasan secuencialmente los sdélidos desde la entrada hasta la salida. Reciben el nombre
de “secadores de flujo pistén” y en ellos el tiempo de residencia es casi el mismo para todas las
particulas. Las condiciones de secado se pueden variar de un compartimento a otro y con
frecuencia el ultimo compartimento esta fluidizado con gas frio con el fin de enfriar los sélidos

antes de la descarga.

El gas a la salida estd practicamente saturado con vapor para cualquier velocidad de fluidizacidn
permitida. Una carga de sdlidos humedos se fluidiza en un contenedor perforado adosado al fondo
de la cdmara de fluidizacidén, se calienta hasta que se seca y después se descarga. Estas unidades

han desplazado a los secadores de bandejas en numerosos procesos.

Descarga de
gas limpio

Camara de

fluidizacion de polvo

Alimentacion
Himeda

Alimentador

Plato
distribuidor

Descarga
del producto
seco

Camara

Soplante de
fluidizacion

de aire

Figura 3.11: Secador continuo de lecho fluidizado. (Sinnott, 2005)
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Tabla 3.5: Comparacién de los secadores mas utilizados a nivel industrial.

Secador rotatorio

Secador de tunel

Secador de lecho fluidizado

Gran capacidad.

Bajo consumo de
energia.
Disefiado con

estructura razonable y
genera menos
contaminacion.

Precio competitivo.
Alta productividad.
Rota suavemente
Facil de operar.
Se utiliza para
materiales granulares,
cristalinos, sodlidos y

hasta pastosos.

Simple de operar.

Capacidad de tener
zonas a diferente
temperatura.
Versatil.

Bajo consumo de
energia.

Se utiliza para
pigmentos organicos,
glutamato

monosaodico, coco,

fibras acrilicas.

Alto rendimiento
energético.

Secay enfria.
Optimizacién de
espacio.

Alta productividad.
Posibilidad de
incorporar agua en los
procesos de
enfriamiento, para
control de la humedad
final.

Se utiliza en productos
en forma de cristales y
para  procesos de
granulacion en los que
se debe eliminar

humedad superficial.

Segun las caracteristicas de estos secadores, todos son adecuados para secar los cristales de

glutamato monosédico. Cada uno de esos ha sido probado en la industria, es decir, que cumplen

su funcion, la cual es entregar un producto de calidad para el consumo humano. Sin embargo, se

cree que el mas adecuado, por su economia, versatilidad y de facil operacion, es el secador de

tunel. La decisidn se centra en el aspecto econédmico, debido a que el glutamato monosddico es un

producto que actualmente tiene bajo costo y con este equipo se cumplen las caracteristicas

necesarias que el glutamato monosddico debe tener.
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CAP[TULO 4: BALANCES DE MASA Y ENERGIA

4.1 PRETRATAMIENTO DE LA MELAZA

En esta etapa esta destinada a acondicionar la melaza para que se pueda utilizar como fuente de
carbono en la fermentacion. Se considera “azlcar” a la sacarosa proveniente de la melaza y los

demds componentes se les asignardn el nombre de “sdélidos”.

4.1.1 Tanque de dilucién E2

El tanque de dilucién E2 es la primera etapa del pretratamiento de la melaza, aqui se realiza una
primera dilucién con el fin de reducir la densidad de la melaza y hacerla mas manejable. Cabe
destacar que el tanque de melaza concentrada que se encuentra antes de este tanque, cuenta con
un calentador de succion para facilitar el bombeo de la melaza. Las corrientes involucradas se

presentan en la Figura 4.1.

<—BlJ

A3 E2

v

Figura 4.1: Esquema de corrientes en el tanque de dilucion E2.

Balances de masa al tanque E2

General FAZ *Pa2 + FBl *Pp1 = FA3 *Pa3 Ec. 4.1
Sustrato FAZ - SAZ = FAS ) SAS Ec. 4.2
Impurezas FAZ ' IAZ = FA3 . IA3 Ec.4.3

En la Tabla 4.1 se presentan los datos utilizados para obtener la densidad de los sélidos.
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Tabla 4.1: Caracteristicas de la melaza. (Olbrich, 1963).

Componentes Densidad %pp Concentracion
[kg/m?] [g/L]
Melaza Concentrada 1.350 - -
Azucar 1.588 53 715,5
Agua 1.000 16,5 -
Solidos - 30,5 -

Con estos datos se obtiene:
kg
psor = 12604 [-2]

Se desea obtener una concentracion de 300 [g/L] (S43) en la primera dilucidn, para que la melaza
sea mas manejable, por lo que resolviendo el siguiente sistema con una basa de célculo (BC) igual

a 100 [kg] y utilizando los datos de la Tabla 4.1 se obtiene:

BC+Ma1 _ %azicar n YaguatMa1 + Yosolidos

Ec.4.4
PA3 Pazicar Pagua Psélidos
%Azﬁcar _
BC+My, SA3 Ec. 4.5
PA3

Reemplazando los datos de la Tabla 4.1 en las ecuaciones 4.4 y 4.5 se obtiene:
kg
pas = 1.146,75 4]

La corriente A, viene con una concentracion de azlucar de 715,5 [g/L] (S42), por lo que de la

Ecuacidn 4.2 se obtiene:
FA3 = 2,385 . FAZ
Reemplazando esta relacién en la Ecuacion 4.1, se llega a:

FBI = 1,417 - FAZ



Tabla 4.2: Resumen corrientes de melaza del tanque de diluciéon E2.
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Melaza Agua  Solidos  Aztcar Densidad Conc. Azucar Conc. Impurezas
[%] [%] [%] [kg/m?] [g/L]
Entrada (A;) 16,5 30,5 53 1.350,00 715,50 263,25
Salida(As) 58,78 15,06 26,16 1.146,75 300 110,38

Balance de energia al tanque E2.

Faz " Paz  CPaz " (Taz — Tr1) + Fg1 - pp1 CPp1 " (Te1r — Tr1) = Faz * paz - CPaz * (Taz — Tr1)

Tabla 4.3: Datos para el balance de energia al tanque de dilucion E2. (Vaxasoftware, 2014)

Agua Densidad Cp Temperatura
[kg/m’] [/kg'K] (K]
B, 977,63 4.190 343

Se considerd que el agua de dilucidon viene a una temperatura de 343 [K].

La Ecuacion 4.7 permite el calculo de la capacidad calorifica de la melaza (Asadi, 2007).

Cp = 4,187 — Ds - (0,0297 — 4,6 -107>-P) +7,5-10">-Ds-T
Donde:
Ds: Contenido de sacarosa.
T: Temperatura [°C].

P: Pureza de la solucién [%)].

Ec. 4.6

Ec.4.7

En esta primera dilucién se asume que el tanque se mantiene a 323 [K]. Se calcula un Cp de salida

a una temperatura promedio de los flujos de entrada (3.616,88 [J/kg:K]), para tantear la

temperatura real de salida. Con esto se obtiene:
TA3 = 327 [K]

CPaz = Cpas = 3.624,20 [kg’—K]
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4.1.2 Centrifuga de separacion de borras E3.

La centrifuga E3 tiene por objetivo el remover las borras que contiene la melaza, ya que, son

impurezas que se deben eliminar. Las corrientes involucradas se presentan en la Figura 4.2.

—

i

B2
Ab——Pp

E3

Figura 4.2: Esquema de corrientes de la centrifuga de discos E3.

Balances de masa

General FA3 " pA3 = FBZ " pBZ + FA4 ) pA4- Ec. 4.8
Impurezas Fu3 " Iy3 = Fgy * Iy Ec. 4.9
Sustrato FA3 ' SA3 = FBZ . SBZ + FA4- ' SA4~ Ec.4.10

Suposiciones
e La relacién de agua-azucar de la corriente de entrada se mantiene constante para
todas las corrientes.
e Laconcentracion de la corriente B, tiene 50% de sdlidos.
e Se eliminan todas las impurezas.

e Lacantidad de sélidos en la corriente A4 es de un 5,5%.
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Con las suposiciones anteriores se obtiene:
paz = 1.190,93 [“2]
k
pas = 113524 4]

De la Ecuacidn 4.9 se obtiene:
FBZ = 0,185 - FA3
De la Ecuacién 4.8 se obtiene:

Fy, = 0,816 Fy3

Tabla 4.4: Composiciones de las corrientes de la centrifuga de discos.

Agua  Solidos  Azucar Concentraciéon Azicar Concentracion Impurezas

Corrlentes o6 %] [%] (/L] (/L]
Entrada (43) 58,78 15,06 26,16 300,00 110,38
Borras (Bz) 34,6 50 15,4 183,39 595,46
salida (4,) 654 5,5 29,1 330,39 -

Luego con la Ecuacién 4.11 se calcula la eficiencia de la centrifuga de discos:

n = tAsSas 100 Ec.4.11
Fa3-Sa3

Reemplazando los datos de la Tabla 4.4 y la relacién de flujos obtenida de la Ecuacidn 4.8 se llega

a:

n = 89,83 [%]
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4.1.3 Tanque de dilucién E4

En esta etapa se realiza una segunda dilucion, la cual tiene por objetivo ajustar la concentracién de
azucar de la melaza y agregar las sales para el medio de fermentacion. Las corrientes involucradas

se presentan en la Figura 4.3.

Al [ €—B3

E4
A5

v

Figura 4.3: Esquema de corrientes en el tanque de dilucion E4.

Balances de masa al tanque E4
General FA4 *Paa + FB3 *Pp3 = FAS *Pas Ec.4.12

Sustrato FA4 ' SA4 = FAS ' SAS Ec.4.13

Se desea obtener una concentracién de 200 [g/L] (S45) en la segunda dilucion. Es necesario
conocer las siguientes ecuaciones para determinar la densidad de la corriente Ajs, utilizando los

porcentajes masicos de la Tabla 4.4 y una base de célculo (BC) de 100 [kg].

BC+My2 — Yazicar + PaguatMaz + %sslidos

Ec.4.14
PAs Pazicar Pagua Psoélidos
Y% azicar _
BCHMy, = SA5 Ec.4.15
PAs

Resolviendo el sistema con las ecuaciones 4.14 y 4.15 se obtiene:

pas = 1.081,86 [-2]
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De la Ecuacion 4.13 resulta:
FAS = 1,652 ) FA4~
Luego reemplazando esta relacion de flujos en la Ecuacion 4.12 se llega a:

FB3 = 0,663 - FA4-

Balance de energia al tanque E4

Fas " pas " CPas - (Tas — Tro) + Fp3 * pp3 - CPps - (Tps — Trz) = Fas * pas * CPas - (Tas — Trz)
Ec.4.16

Tabla 4.5: Datos para el balance de energia al tanque de dilucidn E4.

Agua Densidad Cp Temperatura
[kg/m?] [/kg K] (K]
B 983,13 4.185 333

De la Ecuacion 4.7 se obtiene, con una temperatura de 303 [K]:
_ J_
Cpap = 2.928,41 [kg.K]

Para esta segunda disolucién se utiliza el mismo método descrito anteriormente para el tanque

E2, del cual se obtiene:
TAS = 329 [K]

Cpas = 3.800,98 [kg]—K]

4.1.4 Intercambiador de calor E5

Esta etapa tiene por objetivo precalentar el medio que ingresa a la etapa de esterilizacidn,
utilizando el medio caliente recién esterilizado. Las corrientes involucradas se presentan en la

Figura 4.4.



69

—A51 —AG>
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Figura 4.4: Esquema de corrientes en el intercambiador de calor E5.
Balance de energia al intercambiador E5

Fys * pas 'C_PAS “AT = Fy10 " Pato 'C_PAlo AT = Q Ec. 4.17

Balance de masa al intercambiador E5
Fys = Fpe = Fg10 = Fa11 Ec.4.18

Cpys = 3.819,92 [J/kg-K] el cual se calcula con la Ecuacién 4.7 a una temperatura promedio de 68

[°C].
Se estima que As sale del intercambiador a 353 [K], con una densidad de 1.092,68 [kg/m?]

Utilizando el Cpy19 a 100 [°C] = 3.861,64 [J/kg-K] para empezar a tantear la temperatura de

salida de este flujo, se obtiene:
TAll = 353 [K]

Cpaio = 3.847,61 [kg#K]

0 = 194.764,62 [%

4.1.5 Intercambiador de calor E7

Esta etapa tiene por objetivo enfriar el medio esterilizado para ajustarlo a su temperatura final.

Las corrientes involucradas se presentan en la Figura 4.5.
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4—861 B5—

<-A12J E7 All—

Figura 4.5: Esquema de corrientes en el intercambiador de calor E7.

Balance de energia

Fa11* parr* CPar1 - AT = Fgs - pps - Cpps * AT Ec.4.19

Se desea que la corriente A1 se enfrie hasta 308 [K] y que la corriente de agua By entre a 293 [K]

y que la corriente Bg salga a 323 [K].

De la Ecuacién 4.7 se obtiene una capacidad calorifica promedio de:
Cpans = 3.802,55 [L-
A11 .00z, g K

Reemplazando los datos anteriormente mencionados en la Ecuacidn 4.19, se obtiene la relacion:

FBS = 1,4‘71 - FAll

4.1.6 Inyeccidn de vapor

En esta etapa se realiza la inyeccion de vapor al medio para esterilizarlo. Las corrientes

involucradas se presentan en la Figura 4.6.

Vapor

—A6—>l>+<]—A7—>

Vilvula Venturi
Figura 4.6: Esquema de corrientes en la inyeccién de vapor.
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Balance de masa a la inyeccidon de vapor.
Balance General

Fae " pae + My = Fa7 " paz Ec.4.20

Balance de Energia a la inyeccién de vapor

Fae " Pac  CPas* (Tae —Tc) + My - Ay = Fa7 " pa7 - Coa7 - (Ta7 — T¢) Ec.4.21

1 F 44" M
—= Ag Pig 2 Ec.4.22
pa7  (Fae'PastMy)pas (FasPastMy)py

Se tienen los siguientes datos para el vapor saturado a 416 [K] (Spiraxsarco, 2014):

Presién (P) 57,535 [psi]
Entalpia del vapor (4,) 2.738.117 [J/kg]
Densidad del vapor (p,) 2,118 [kg/m?3]

Ademas se tienen los siguientes datos de la corriente A;:
— g
Cpar = 3.903,23 [kg.K]
Ty7, = 403 [K]
T, = 273 [K]

Resolviendo el sistema con las ecuaciones 4.20, 4.21 y 4.22 con los datos antes mencionados

anteriormente, se obtienen las siguientes relaciones de flujos y densidad:
FA7 = 4‘6,314‘ - FA6
M, = 95,978 - Fyq

pur = 25,104 [%]
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Balance al tanque de expansion

B4A—>

E6

<A1

Figura 4.7: Esquema de corrientes en el tanque de expansion.

Balance de masa

Fa7 pa7 = Fa10 " Paro + Mpa Ec.4.23

Resolviendo la Ecuacién 4.23 con los datos y relaciones obtenidas anteriormente, se obtiene el

flujo masico de vapor:

mpgs = 274,815 |*Z]

El calentamiento se logra por adicién de vapor directamente al medio, alcanzandose Ia
temperatura de esterilizacién en un tiempo muy corto (2 a 4 segundos). El tiempo de mantencion
es del orden de 2 a 3 minutos, mientras el medio circula por una cafieria y luego se enfria
bruscamente mediante expansidn, desde la presiéon de operacion dada por el vapor hasta una
presidn cercana a la atmosférica. La reduccién de la presidn causa la ebullicién del liquido, por lo
cual es posible mantener su composicion casi constante y recuperar un vapor de baja presion que

puede ser utilizado en una tarea de calefaccién menor (Gentina y Retamal, 1984).

En las Tablas 4.6 y 4.7 se resumen las corrientes involucradas en el pretratamiento de la melaza

utilizando el flujo F41, calculado en la Seccidon 5.2 y las relaciones calculadas previamente.



Tabla 4.6: Corrientes principales del pretratamiento de la melaza.

Corrientes Flujo Densidad Cap. calorifica Temperatura

[m?/h] [kg/m’] [3/kg-K] [K]
A, 0,719 1350,00 2928,41 303
A 1,716 1146,75 3622,71 326
Ay 1,400 1135,24 3587,07 326
As 2,312 1092,68 3805,93 333
Ag 2,312 1092,68 3833,91 353
Aqo 2,312 1092,68 3861,64 373
Aiq 2,312 1092,68 3833,59 353
Ais 2,312 1092,68 3771,51 308

Tabla 4.7: Corrientes secundarias del pretratamiento de la melaza.

Corrientes Flujo Densidad Cap. Calorifica Temperatura
[m3/h] [kg/m’] [J/kg-K] (K]
B, 1,019 977,63 4190,00 343
B, 0,318 1190,93 - 326
Bs 0,928 983,13 4190,00 343
B, 3,403 1000,00 4182,00 293

Bs 3,403 988,02 4181,00 323
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4.2 ETAPA DE FERMENTACION

4.2.1 Ecuaciones generales del cultivo por lote alimentado.

La alimentacion para el cultivo por lote alimentado se puede realizar principalmente de forma

constante o también de forma exponencial.

En la alimentacion constante se fija un flujo de alimentacion de sustrato el cual se mantiene fijo
durante todo el proceso. Con esto se tienen dos zonas, en la primera parte del proceso, de
crecimiento exponencial en donde la oferta de nutrientes es superior a la demanda del
microrganismo por lo cual este crece a su maxima velocidad especifica de crecimiento. En el
momento en que la demanda de nutrientes por parte de los microrganismos supera la oferta se
tiene la segunda zona, de crecimiento limitado, en donde el microrganismo crece a una velocidad
menor a su maxima velocidad de crecimiento especifico la cual va disminuyendo a medida que

pasa el tiempo (Acevedo et al., 2002).

Por otro lado se tiene la alimentacidn exponencial, en donde el flujo de alimentacién de nutrientes
cambia durante todo el proceso. En esta forma de alimentacion se puede controlar la velocidad
especifica de crecimiento y se puede mantener constante durante el proceso de fermentacion

(Acevedo et al., 2002).

Como se menciond en la Seccidn 3.4.3 la estrategia para la sobreproduccién de acido glutdmico
consiste en una primera etapa de acumulacién de biomasa y posteriormente una etapa de
sobreproduccion de acido glutdmico. Por esto, en la primera etapa se busca que el microrganismo
crezca a su maxima velocidad de crecimiento especifico (0,45 [h™]) y en la segunda etapa se busca
qgue la biomasa no crezca y que solo excrete el producto al medio, por lo tanto, se necesita

controlar la velocidad de crecimiento para que esta sea muy baja.

Debido a que la velocidad especifica de crecimiento debe ser controlada por lo anteriormente
dicho, se utilizard una alimentacidon exponencial en todo el proceso de fermentacion, tanto en la

etapa de acumulacién de biomasa como en la de produccion.

Para plantear de forma simple los balances de materia del sistema, se tendran en consideracion

las siguientes suposiciones:
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e El rendimiento de células del sustrato limitante (Yx/s) es constante durante toda la
fermentacion.

e El crecimiento es balanceado, la replicacion es asincrénica y el metabolismo no se
relaciona directamente con la edad del cultivo.

e Para efectos de célculo el consumo de sustrato para mantencion celular se considera
despreciable.

e Elaumento de volumen del reactor es igual al volumen de solucién nutriente alimentada.

A través, de plantear los diferentes balances de materia en torno al fermentador, se llega a las

siguientes ecuaciones que permiten definir la dindmica del sistema (Acevedo et al., 2002):

Velocidad de cambio del volumen de cultivo:

av
S=F() Ec. 4.24

Velocidad de cambio de la masa de microorganismos en el fermentador:

L —uxv Ec. 4.25

Si la concentracién de sustrato S es mucho mayor que Ks la Ecuacion 4.25 puede ser integrada

dando:

X'V=X0'V0'e“'t Ec. 4.26

Velocidad de cambio de la cantidad de sustrato limitante en el fermentador:

Ec. 4.27

La relaciéon de Monod constituye la cuarta ecuacion del sistema, la cual expresa la funcionalidad de

U con respecto a la concentracién del sustrato limitante.
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S
U= Up" m Ec. 4.28

Hasta ahora se dispone de 4 ecuaciones y 5 incdgnitas, pero como se dijo anteriormente, para este
cultivo se impone que la masa celular crezca a una velocidad especifica constante durante todo el

cultivo.

Diferenciando la Ecuacién 4.27 y a continuacidon reemplazando en ella la ecuacién 4.24 y 4.25

previamente integrada con S = Sy y u = cte, se obtiene:

SR-F=F-SF—$-X0-VO-e”'t Ec. 4.29
S

En donde se puede despejar F llegando a:

___ MXoVo | el é F=F,- ekt Ec.4.30
YX/S'(SF_SR)

Reemplazando la Ecuacidon 4.30 en la Ecuacidn 4.24 e integrando se obtiene:

V=V,+ % et Ec. 4.31

El término F, viene determinado por las caracteristicas del microorganismo y de las condiciones
iniciales del CLA. Ademas, el factor del exponente corresponde a la velocidad especifica de

crecimiento del microorganismo.

La Ecuacion de formacién de producto en CLA viene representada por la Ecuacion 4.32

apr-v

S =aqp XV Ec. 4.32

Reemplazando la Ecuacion 4.25 previamente integrada en la Ecuacidn 4.32 y asumiendo gp como
constante se obtiene la siguiente ecuacidn que define el perfil de la concentracién del producto a

través del tiempo de fermentacién alimentada.
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apVeXo-(e*t-1)

PV=P0V0+ Ec.4.33

Como se menciond anteriormente en la Seccidon 3.4.3 la estrategia para sobreproducir se basa en
una primera etapa de acumulacion de biomasa y una posterior etapa de produccién en la cual
mediante la adicidn de surfactante se pretende sobreproducir el acido glutdmico, es por esto que
en esta segunda etapa se modera la velocidad de crecimiento. En la primera etapa de acumulacién
de biomasa se espera que el microrganismo crezca a Uy,a, hasta alcanzar una concentracion de 33
[g/L] partiendo desde 6 [g/L]. En la Tabla 4.8 se resumen las condiciones dadas para modelar el

crecimiento del microorganismo.

Tabla 4.8: Caracteristicas de la fermentacion por lote alimentado.

Caracteristica Valor
Biomasa inicial (X,) 6 [g/L]
Biomasa final (1° Etapa) 33 [g/L]
Biomasa final total (Xy) 34 [g/L]
Velocidad maxima de crecimiento (Umax) 0,45 [h™]

Concentracion de sustrato en alimentacion (S¢) 200 [g/L]

Tiempo total de fermentacion (t) 30 [h]
Concentracion de producto final (P) 100 [g/L]
Volumen de fermentacion (V) 24.885,13 [L]
Rendimiento de sustrato (Yx/s) 0,5 [g/g]
Constante de saturacion (Ky) 0,055 [g/L]

El rendimiento de sustrato y la constante de saturacién se estiman de acuerdo a estudios
anteriores (Suresh et al., 2009), ya que, para la modalidad de lote alimentado con adicidon de

surfactantes no se encontraron estos datos.

Con estas caracteristicas y las ecuaciones 4.25 y 4.33 se calcula el tiempo necesario para alcanzar
la concentracidn de biomasa de la primera etapa de acumulacién y el volumen en el fermentador
en este tiempo. Posteriormente con las ecuaciones 4.30 y 4.31 se calculan los demds parametros,

los cuales se presentan en la Tabla 4.9.
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Tabla 4.9: Pardmetros calculados para la fermentacién por lote alimentado.

Caracteristica Valor
Duracién de primera etapa 4,71 [h]
Volumen inicial 16.148,44 [L]
Volumen al final de la primera etapa 24.467,36 [L]
Volumen final de fermentacion 24.885,13 [L]
Concentracién de sustrato en la primera etapa 29,18 [g/L]

Concentracién de sustrato en la segunda etapa 14,87 [g/L]

El perfil de llenado del fermentador se muestra en la Figura 4.8, en donde se puede apreciar que

en la etapa de produccion el volumen del fermentador se mantiene casi constante.

30.000

25.000 o0 © @ ¢ © ¢ © © o © 0 o o
20.000 g

15.000

10.000

5.000

Volumen de fermentacion (L)

0 5 10 15 20 25 30
Tiempo de fermentacién (h)

Figura 4.8: Perfil del volumen durante la fermentacion.

Por otra parte, en la Figura 4.9 se presenta el perfil de crecimiento de la biomasa en conjunto con
la produccion de acido glutdmico, en donde este Ultimo se comienza a producir en el momento en

que la biomasa tiende a ser constante debido a la adicién de surfactante.
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Figura 4.9: Perfiles de la concentracion de biomasa (m) y producto (®) durante la fermentacion.

En la Figura 4.9 se aprecia en conjunto la concentracion de la biomasa con la concentracion de
producto. El producto se comienza a acumular poco antes de la quinta hora de fermentacion

debido a que, es en este punto cuando se agrega el surfactante al medio.
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4.3 ETAPA DE RECUPERACION

En esta se pretende recuperar el producto del caldo de cultivo, donde posteriormente se llevaran
a cabo distintos procesos para obtener el producto final que es Glutamato monosddico. Para los
balances se utilizaran las variables F para los flujos volumétricos, M para flujos masicos, X para la
concentracién de células, P para concentracion de producto y A la fraccion de agua en las

corrientes.

4.3.1 Centrifuga de células E10

Esta etapa tiene por objetivo la remocién de las células bacterianas del caldo de cultivo. Las

corrientes involucradas se presentan en la Figura 4.10.

Al4

E10

Al5

v

Figura 4.10: Esquema de las corrientes en la centrifuga de discos E10.

Balance de masa a la centrifuga E10

Balance general FA14 *Para = FB7 " PB7 + FA15 *Pa1s Ec.4.34

Balance de Células FA14 " XA14- = FB7 " XB7 + FA15 " XA15 Ec. 4.35

Balance de producto Fp14 * Pg14 = Fp7 " Pgy + Fa15 - Pa1s Ec.4.36
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Balance al agua Fp14* pa1a - Aara = Fp7* Pp7 - Aa7 + Fas * Pars * Aais Ec. 4.37

Dandose una base de célculo de 100 [kg] de medio siendo: A: agua, G: ac. Glutamico y C: células

100 A G C

= Ec. 4.38
pais 1000 = 1.460  1.030
C
XA14- = oo Ec.4.39
PA14
G
Py14 = 55 Ec. 4.40
PA14
A+G+C =100 Ec.4.41

Sabiendo que la el fermentador posee una concentracion celular de 34 [g/L] (X414) Y una

concentracion de producto de 100 [g/L] (P414)-

Resolviendo el sistema con las ecuaciones 4.38, 4.39, 4.40 y 4.41 con las concentraciones

anteriormente mencionadas, se llega a:

A =85,38%
C=494%
G =9,68%

pars = 1.033 [ 2]

De los balances de producto, agua, células y general, se realiza un tanteo ajustando la cantidad de

agua a la salida junto con la densidad de esta corriente, de los cuales se obtiene:
Ap15 = 87,37 %
Fais = 0,724 - Fpy4
Fg7 = 0,276 F4q4

Pas = 129,67 [<4]
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pars = 1.041 22|

Luego con la Ecuacién 4.42 se calcula la eficiencia de la centrifuga
n = tasPas 10 Ec. 4.42

Fa14'Pa14

Reemplazando la relacién de flujos obtenida anteriormente y las concentraciones de producto a la

entrada vy a la salida de la centrifuga, se llega a:

n = 93,92 [%]

4.3.2 Filtro de tambor rotatorio E11

Esta etapa tiene por objetivo eliminar las células que no fueron removidas en la anterior etapa de

centrifugado. Las corrientes involucradas se presentan en la Figura 4.11.

B8

E
AL
* E11

Figura 4.11: Esquema de las corrientes en filtro de tambor rotatorio E11.

Al5

Balance de masa al filtro de tambor rotatorio.

Se define el subindice "B9" como la corriente de queque que sale del filtro de tambor rotatorio.

Balance general

Fis*pais + Wa - Fis - p1s + Fgg* pps = Fpo* Ppo + Fa16 * Pate Ec. 4.43
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Con Wa = fraccién de ayuda filtrante

Balance al agua

Fis*pais * Aais + Fpg * Ps * Aps = Fpo* Ppo* Apo + Fa16 * Pate ~ Aste Ec.4.44

Balance de células

Fis - Xa15 = Fpo * Xpo Ec.4.45
Balance al queque seco
(1 —Apgo) * Fgo* ppo = Fi5* pa1s *Wa + Fi5 - Xy15 Ec. 4.46
Densidad queque (pp9)
i - ﬁ + “‘p_“Bg) Ec. 4.47
Densidad de filtrado (p41¢)
L _ Ame | (-4aie) Ec. 4.48

PA16 B Pagua  Pacido glut
Densidad queque seco (ps)

100 % %
— — —cel 4 ~cCaS04 Ec. 4.49
Ps Pcel PCaS04

Concentracién de producto (P 415)

Py1s = (1 — Aa16) “ Pate Ec. 4.50

Suposiciones:

e Se considerd una cantidad de ayuda filtrante equivalente a 3 [kg] de CaSO4 por cada [kg]
de células, para evitar problemas de compresibilidad.

e Ademas, se establece que el queque sale con una humedad del 30% (Agg) v la corriente
A1 con una humedad del 90% (A4 416)-

e El cociente entre queque himedo y queque seco es de 1,3 [kg queque hiumedo/kg de

queque seco].
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Para los calculos se utilizan los datos de la Tabla 4.10.

Tabla 4.10: Datos utilizados para el balance de masa del filtro.

Componente Densidad
[kg/m?]
Agua 1.000
Ayuda Filtrante (CaS0O4) 2.320
Células 1.030
Corriente Aqg 1.041

Reemplazando los datos de la Tabla 4.10 en la Ecuacién 4.49 se determina la densidad del queque

seco:
ps = 17668 |4
Resolviendo el sistema de ecuaciones antes descritas, se obtiene:
Fgg = 0,259 - F445
Fpo =7,72-1073 - Fyy5
Fri6 = 1,254 - F445
P, = 103,25 [%]
Paie = 1.032,53
Luego con la Ecuacién 4.51 se calcula la eficiencia del filtro de tambor rotatorio

n = faePate 0 Ec. 4.51

Fai1s5'Pa1s

Reemplazando la relacion de flujos obtenida anteriormente y las concentraciones de producto a la

entrada vy a la salida del filtro de tambor rotatorio, se llega a:

n = 99,89 [%]



85

4.3.3 Tanque de acidificaciéon E12

En el tanque de acidificacidn se busca bajar el pH de la solucion de 7,5 hasta el punto isoeléctrico
de acido glutamico, el cual es 3,22. Para esto es necesario determinar la cantidad de acido (H,SO4)

que se obtiene mediante una serie de pasos que se detallan a continuacién.

Cantidad de [H']

La concentracion de protones inicial y final se determina con la Ecuacidn 4.52.

pH = —log,o[H] Ec.4.52
Inicial [H*]; = 3,16 108 [mT"l
Final [H*]; = 6,03 107 [mT‘”

Luego la cantidad de protones a agregar por cada litro de solucién es de:

[H+]agregar =6,03-107* m_ol]

solucion
Como el acido sulfurico posee dos protones, la cantidad de acido a agregar para obtener el pH

antes mencionado es:

[H,S0,] = 3,02-107* [m_ol]

Lsotucién

Se define que la solucién del tanque de H,SO,4 se encuentra a una concentracion 2,5 molar, por lo
tanto se calcula la concentracién masica del tanque y su composicidon con los datos de la Tabla

4.11.

Tabla 4.11: Datos utilizados para el cdlculo de la composicién del tanque de H2SOa.

Densidad del 4cido sulfurico Pr2sos = 1.840 [kg/m?3]
Peso molecular del acido sulfurico PMy2504 = 98 [g/gmol]
Concentracién molar Xu2soa = 2,5 [M]

La concentracion de acido se obtiene de la Ecuacion 4.53 utilizando los datos de la Tabla 4.11.
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Ch2s04 = Xu2s04 " PMu2s04 Ec. 4.53

Ch2so4 = 245 [%]

La densidad de la solucién acida se obtiene a partir de las ecuaciones 4.54 y 4.55

100 _ m  100-m

=__TT _ Ec. 4.54

ps 1840  1.000

m = % ' CHZSO4- Ec. 4.55
S

Donde:
m: Porcentaje masico de acido en la solucién acida.
100: Base de cdlculo.
ps: Densidad de la solucidn.

En la Tabla 4.12 se presentan los resultados obtenidos.

Tabla 4.12: Composicién de la solucién de H2SOa.

Densidad de la solucién 1.111,85 [kg/m?3]

Concentracién del acido 245 [g/L]
Porcentaje masico de acido 22,04 %
Porcentaje masico de agua 87,96 %

La concentracién a la salida del tanque de acidificacion(C417) se obtiene mediante la Ecuaciéon

4.56.

Ca17 = [H2S504] - PMyp504 Ec. 4.56

Carr = 0,029 [ 22|
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Para determinar el flujo de solucidn de acido es necesario realizar un balance de masa al tanque

de acidificacion, el cual se expresa en la Ecuacion 4.57.

Fso1'Psol C
— = Ec. 4.57
Fso1tFAa1e AL7

Donde:

3
F416: Flujo de entrada al tanque acidificacion. F4,4 = 1,508 [mT]

Luego reemplazando este flujo en la Ecuacién 4.57 se obtiene:

Fop = 3,93 - 1075 [m{]

Finalmente es necesario realizar un balance general al tanque de acidificacion para determinar el

flujo de salida (F417).

Balance general

Fa16 * Pate + Fsor * Ps = Fa17 " Pa17 Ec. 4.58

Primero se calcula la densidad de la corriente A7 mediante el siguiente sistema de ecuaciones:

BC+Sol. 4cida __ Agua | Ac. glut. = Sol. acida

= Ec. 4.59
pPa17 1.000 1.460 1.111,85
Sol. acida
Ca17 = Bersol icida Ec. 4.60
PA17

Donde:
Agua: Porcentaje de agua contenido en la corriente A14. Agua = 90%
Ac. glut.: Porcentaje de acido glutamico en la corriente A4¢. Ac. glut.= 10%
BC: Base de caculo. BC = 100%

Sol.acida: Porcentaje de acido sulfirico en la corriente de A45.
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Reemplazando estos valores en las ecuaciones 4.59 y 4.60, se obtiene:

Sol.acida = 0,028%
k
pay = 1.032,53 |4
Finalmente de la Ecuacidn 4.58 se llega a:

Fase = Fay = 1,508 [2]

4.3.4 Centrifuga de canasto E13

Esta etapa tiene por objetivo separar el acido glutamico precipitado de la solucidn. Las corrientes
involucradas se presentan en la Figura 4.12. Para esta etapa se define m como la masa de cristales

y Xgiut la fraccion de acido glutamico en la corriente de salida de cristales.

—_—A17 Als—P>

B10 E13
\

Figura 4.12: Esquema de las corrientes en la centrifuga de canasto E13.

Balance de masa a la centrifuga E13

General Fa17 " par7 + Fp11 " Pagua = Fp1o " Pp1o + M Ec.4.61
Producto FA17 ' PA17 = FBlO . PBlO +m- Xglut Ec. 4.62
Agua

Fa17* par7 * Aa17 + Fe11 " Pagua * 1 = Fa10 " Pr10 - Apio + m - (1 — Xgiue) Ec.4.63
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Relacidn agua entrada
Fp11 " Pagua = 0,12 -m - Xgpyyy Ec. 4.64
Suposiciones:

e Los cristales salen con un 5% de humedad (base himeda)
e Ladensidad de la corriente By, se asume como la del agua.

e Seesperaque la corriente B;, contenga un 99,6% de agua.

Resolviendo el sistema con las ecuaciones 4.61, 4.62, 4.63 y 4.64 de balances de masa y utilizando

las suposiciones se llega a:
Fp11=0,0119 - F41~
Fp10=0,9399 - F445
m = 104,745 - Fy1,
Pa1o = 3,982 |4
Luego con la Ecuacién 4.65 se calcula la eficiencia de la centrifuga de canasto

77 — Mcristales'0,95 - 100 Ec. 4.65

Fa17'Pa17

Reemplazando la relacién de flujos obtenida anteriormente, la concentracién de producto a la

entrada y sabiendo que el 95% de los cristales a la salida estdn compuesto por producto, se llega a:

n = 96,37 [%]
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4.3.5 Tanque de neutralizacién E14

Esta etapa tiene por objetivo convertir el dcido glutamico en glutamato monosédico mediante la

adicién de hidroxido de sodio. Las corrientes involucradas se presentan en la Figura 4.13.

NaOH

—Al8 A19—>>

E14

Figura 4.13: Esquema de las corrientes en el tanque de neutralizacion.

Reaccion de neutralizacion
NaOH + CsH4NO, — H,0 + CsHgNNaO, Ec. 4.66
Reaccion secundaria

2-NaOH + H,50, - Na,S0,+ 2 - H,0 Ec. 4.67

De la etapa anterior se obtuvo cristales de acido glutdmico con una humedad del 5%, esto es

equivalente a:

Flujo masico de cristales de Ac. Glutdmico = 157,92 [%g]

kmol]

Flujo molar de Ac. Glutamico = 1,02 [ h

Los flujos molares obtenidos utilizando la Ecuacidn 4.66 se presentan en la Tabla 4.13.
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Tabla 4.13: Flujos molares calculados mediante estequiometria de la reaccién primaria.

Compuestos Flujo molar Peso molecular Masa
[kmol/h] [kg/kmol] [kg/h]

Glutamato monosddico 1,02 169 172,32
Agua 1,02 18 18,35
Hidréxido de sodio 1,02 40 40,80

Para la reaccién secundaria, se toma como reactivo limitante al dcido sulfdrico proveniente de la

corriente A4g, agregado en la etapa de acidificacidn, cuyo flujo es:

Flujo masico de acido sulfurico= 0,044 [’%g

Flujo molar de Ac. Glutdmico = 4,5-10'4["m°l]

Los flujos molares obtenidos utilizando la Ecuacion 4.64 se presentan en la Tabla 4.14.

Tabla 4.14: Flujos molares calculados mediante estequiometria de la reaccién secundaria.

Compuestos Flujo molar Peso molecular Masa
[kmol/h] [kg/kmol] [kg/h]

Sulfato de sodio 4,5-10* 142 0,064

Agua 9-10* 18 0,016

Hidréxido de sodio (reacciona) 9-10% 40 0,036

Como la cantidad de acido es tan pequefia, se asume que las impurezas estdn compuestas

principalmente por NaOH que no reacciona.

Se agregara NaOH en exceso (10%), para asegurar que todo el acido glutamico reaccione y se

transforme en glutamato monosddico y agua.

La concentracion en el tanque de solucidon de NaOH sera de 7,6 [M], equivalente a 304 [g/L]. Con

esta concentracidn se calcula el flujo necesario para neutralizar el flujo de acido glutamico:

Flujo masico de NaOH (exceso)

Fsygon = Ec. 4.68

CSNaOH

_1,1-40,80
FSngon = 304

Fsyaon = 0,147 [’“73]
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La densidad de la solucidon de NaOH se calcula a partir de las siguientes ecuaciones:

100 % %
— %NaoH | %H20 Ec. 4.69
PSNaOH PNaOH PH20
% = SSNaok L 100
ONaOH —

Ec.4.70
PSNaOH

Resolviendo el sistema se obtiene:

Yonaon = 26% ;  Y%mp20 =74% ;  PSnaon = 1.161,28 [%]

Balance de masa al tanque de neutralizacion

FSnaon * PSnaon T Fais *Pais = Fa19 " Paro

Ec.4.71
Tabla 4.15: Composicion de la corriente Aqq.
Flujo masico Flujo masico
Compuestos %
P [ke/h] [ke/h] olp
Agua (entrada) F415 + 0,05 7,896 2,4
Glutamato monosadico 0,967 - PM; s 172,323 52,4
Agua (producida en rxn) 0,967 - PMy40 18,354 5,6
NaOH (que no reacciona) 0,1-0,967 - PMpgon 4,079 1,2
Agua (solucién de NaOH) 0,74 - FSnqon * PSNaoH 126,519 38,4
Corriente A19 - 329,171 100

Sabiendo la composicidn de la corriente A4 se calcula la densidad de ésta con la Ecuacidn 4.72:

100 _ %nNaoH + %H20 + Y%ems Ec. 4.72
PA19 PNaOH PH20 PGMS

Reemplazando los datos de la Tabla 4.15 en la Ecuacién 4.72 se obtiene:
_ kg
pato = 1.261 [F]
Finalmente del balance de masa general del tanque de neutralizacidn, Ecuacion 4.71, resulta:

Fape = 0,261 ["‘73]
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4.3.6 Columna de carbdn activo

Esta etapa tiene por objetivo el eliminar los pigmentos que quedan en la corriente de entrada. Las

corrientes involucradas se presentan en la Figura 4.14.

A20—>>

Al
E15

Figura 4.14: Esquema de las corrientes en la columna de carbdn activo E15.

A la entrada de la columna de carbdn activo se tiene una concentracion de pigmentos (Cp;4) de

0,001 [kg/kg solucidn] (Vermeuten et al., 1994) los cuales se eliminaran en esta etapa.

Balance de masa a la columna de carbén activo

Balance general Mg = Mypo + Mygs Ec. 4.73
Masa de pigmentos Mygs = Myq9 - Cpig Ec.4.74
Los resultados de las ecuaciones 4.73 y 4.74 se presentan en la Tabla 4.16.

Tabla 4.16: Resumen de los flujos de la columna de carbdn activo.

Corriente Flujo
[kg/h]
A1o 329,171

Ay 328,841
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4.3.7 Cristalizador

El objetivo de esta etapa es la formacién de los cristales de glutamato monosdédico. Las corrientes

involucradas se presentan en la Figura 4.15.

B12j

s
B0  E16 | |
A21—p! [ A2—)
_313 T 1
\ 4 B16 B17 E17
— < y— |-
T B9 A f B18
Lg14> AIZO

Figura 4.15: Esquema de las corrientes en el sistema cristalizador-centrifuga.

Suposiciones:

e Alasalida de la centrifuga los cristales salen con un 8% de humedad.
e Alasalida de la centrifuga se espera tener cristales con una pureza de 99,3% en base seca.
e La masay composicidn de los cristales a la salida de la centrifuga (4,53), son los mismos

que hay en la corriente 4,;.
e Lacorriente de purga (P) posee la composicion de las aguas madres.

e Lacorriente que sale del cristalizador A,;, estd compuesto de cristales y aguas madres.
My21 = Mgy, + Mgz Ec. 4.75
e Llarelacion de aguas madres y cristales en la corriente A,4:
Mam. =4 Mgz Ec. 4.76
Balance al producto en la corriente 4,4

Myzq " Pag1 = Mapm, " Pam. + Mazz - Pago Ec.4.77
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Balance a las impurezas en la corriente A,
Maz1 * laz1 = Mam. * Lam. + Mazz “ a2z Ec.4.78
Balance al agua en la corriente A,

Myz1 - Aaz1 = Mam. - Aam. + Mazz - Loz Ec.4.79

Con las ecuaciones 4.78 y 4.79 se calcula la composicidn de la corriente 4,4, la cual se presenta en

la Tabla 4.17.

Con las suposiciones es posible calcular la composicidn de las corrientes de entrada y salida del

sistema, las cuales se presentan en la Tabla 4.17.

Tabla 4.17: Composicidn de las corrientes de entrada y salida en el sistema cristalizador-centrifuga.

Corriente Flujo Agua Impurezas Producto
[kg/h] [%p/p] [%p/p] [%p/p]
Azp 328,84 46,41 1,24 52,35
Ay - 32,43 9,38 58,19
Ay - 8,00 0,64 91,36

En cuanto a las aguas madres se tiene que estas poseen 1,295 kilogramos de producto por
kilogramo de agua (Lara y Parada, 1979) y 0,3 kilogramos de impurezas por kilogramo de agua.
Con estos datos y tomando una base de cdlculo de agua es posible calcular la composicidn de las
aguas madres, la cual se presenta en la Tabla 4.18.

Tabla 4.18: Composicidn de las aguas madres del cristalizador.

Agua Impurezas Producto

[%p/p] [%p/p] [%p/p]
38,54 11,56 49,90




96

Balance Global al cristalizador
Impurezas

Maz0 * laz0 = Mp * Ip + Mgz * a2z Ec.4.80
Producto

Maz0 * Pazo = Mp * Pp + Mpz; * Paz Ec.4.81

Resolviendo el sistema con las ecuaciones 4.80 y 4.81 se obtienen los flujos masicos de salida de la

centrifuga (My,,) y de purga del sistema (Mp), resultados se presentan en la Tabla 4.19.

Tabla 4.19: Flujos mdsicos de salida del sistema cristalizador-centrifuga.

Corriente Flujo
[ke/h]
Ayy 174,50
P 25,52
Balance a la centrifuga
General
My, + Big = Myyy + Mpig + Mpq7 Ec. 4.82
Impurezas
Myz1 " Taz1 = Mazz " laz2 + Mpig *Ip16 + Mp17 " Ip17 Ec.4.83
Producto
Mu21 " Paz1 = Mazz  Pazz + Mp1g " Ppis + Mp17 - Ppiy Ec.4.84
Agua
Myz1 * Agz1 + Bis = Mgz *Apzz + Mpig * Ap1e + Mp17 " Ap17 Ec.4.85
Relacion
Mgy, = 0,95 Mgy Ec. 4.86

Corriente de agua
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Mpis = 0,12 - My, - Pags Ec. 4.87
Balance a la purga

MBl7 = Mp + MBIB Ec. 4.88

Con las ecuaciones 4.86 y 4.87, reemplazando los valores obtenidos en las Tablas 4.17 y 4.19 se

obtienen los valores de las corrientes B y M. A.
Con la Ecuacidn 4.75 se obtiene el valor de la corriente A,;.

Haciendo un sistema con las ecuaciones 4.82 a la 4.86 y la Ecuacién 4.88 se obtienen el flujo

masico de B¢ Y su composicion, el flujo mdsico B;; yBig. Estos resultados se presentan en la

Tabla 4.20.
Tabla 4.20: Resultados obtenidos del balance a la centrifuga.
Corriente Flujo Agua Impurezas Producto
[kg/h] [%p/p] [%p/p] [%p/p]
Bis 19,13 - - 3
M. A. 698,00 - - -
Ay 873,40 - - -
Big 53,69 38,91 49,89 11,21
B4~ 664,34 - - -
Big 638,81 - - -
Balance al reciclo
General
MBlG + MBlS + MA20 + MR = MBl9 Ec. 4.89
Impurezas
Mgi6 " Ig16 + Mpig " Ip1g + Mazg * lazo + Mg "Iz = Mp19 - Ip19 Ec. 4.90
Producto

Mgi6 - Prie + Mp1g " Pgig + Magg " Pazgo + Mg - P = Mp1g - Pgyg Ec. 4.91
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Agua
Mp16 - Apie + Mp1g  Ap1g + Myzo " Asz0 + Mg - Agp = Mp1g " Ap1o Ec. 4.92
Relacién

MR = 0,9 . MBl9 Ec.4.93

Balance al cristalizador

General

Mp2o = Maz1 + Mp1z + Mg Ec.4.94
Impurezas

Mp20 " Ip20 = Maz1 " laz1 + Mg - Ig Ec.4.95
Producto

Mp20 * Pp2o = Maz1 " Paz1 + Mg - Pr Ec. 4.96
Agua

Mp2o - Ap20 = Maz1 " Agz21 + Mpiz " Api2 + Mg - Ag Ec. 4.97

Con las ecuaciones 4.89 a la 4.93 se calculan el flujo de la corriente B19 y su composicion, el flujo
masico de reciclo R, cuya composicidn corresponde a la de aguas madres y el flujo mdsico de

salida By, y se presentan en la Tabla 4.21.

Tabla 4.21: Composiciones de las corrientes de reciclo (R) y Byo.

Corriente Flujo Agua Impurezas Producto
[kg/h] [%p/p] [%p/p] [%p/p]
By, 147,94 - - -
R 9.192,06 38,54 11,56 49,90

Big 10.213,40 38,91 11,21 49,89
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Luego con la Ecuacién 4.98 se calcula la eficiencia del cristalizador:

_ F 422 %producto.A22 - 100

Ec. 4.98

Fazo '%producto.Az 0

Reemplazando en la Ecuacién 4.98 los flujos y porcentajes masicos obtenidos anteriormente, se

llega a:

n = 92,60 [%]

Balance de energia al condensador barométrico

Fpiz* A+ Fpip " Cpy - (T4 —Ts) = Foe * Cpp - (T, = Ty) = Q. Ec.4.99

Donde:
F, .: Flujo de agua caliente que sale del condensador barométrico.

En la Tabla 4.22 se presentan los datos utilizados para calcular dicho flujo de agua necesario para

condensar el vapor de la corriente B;,.

Tabla 4.22: Datos para calcular el flujo de agua necesario para condensar el vapor de la corriente B;,.

Temperatura de entrada del agua de enfriamiento T, =293 [K]
Temperatura de salida del agua de enfriamiento T, =348 [K]
Temperatura de entrada del condensado T3 =353 [K]
Temperatura de salida del condensado T, =348 [K]
Entalpia del vapor A =2.643,1 [kI/K]
Capacidad calorifica promedio del condensado Cp, = 4.196 [J/kgK]

Capacidad calorifica promedio del agua de enfriamiento Cp, = 4.180 [J/kg-K]

Reemplazando estos datos en la Ecuacidn 4.99 se obtiene:
Fuc. = 1.687,28 [*2]

0. = 389.390,75 [%]
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Balance de energia para determinar la temperatura de la corriente B19
Mp1g - Cpp1g* (Tp1s — Tr) + Mg - Cpr " (T — T) + Mp16 * CPp16 " (Tp16 — Tr) +
M0 - CPazo " (Tazo — T7) = Mp1g * CPp1o* (Te1o — Tr) Ec.4.100
Con:
Cpi = CPagua " Xlagua + CPgiut * Xigiut + CPimp " Xlimp Ec. 4.101

Donde:

CPagua: Capacidad calorifica del agua. Cpygyq = 4.184 [WLK]

Cpguue: Capacidad calorifica del glutamato. Cpgpy,e = 1.180 [kgLK

CPimp: Capacidad calorifica de las impurezas. Cpjy, = 845,17 [kgLK]

Xigguq: Fraccion masica de agua en la corriente i.
Xigpye: Fraccion masica de glutamato en la corriente i.
Xliimp: Fraccion maésica de impurezas en la corriente i.

T,: Temperatura de referencia. T, = 273 [K]

En la Tabla 4.23 se presentan los datos utilizados para determinar la temperatura con la que entra

al intercambiador de calor.

Tabla 4.23: Datos para calcular la temperatura de la corriente Byq.

Corrientes ;i:J;I:S] Temp[cle(;atura Xagua Xgiut Ximp
Ay 328,84 303 0,4641 0,5235 0,0124
Big 53,69 293* 0,6030 0,3223 0,0747
Big 638,81 353* 0,3854 0,4990 0,1156
Big 10.213,40 - 0,3891 0,4989 0,1121

R 9.192,06 343%* 0,3854 0,4990 0,1156

*Temperaturas dadas.
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Luego, reemplazando dichos valores en de la Ecuacion 4.100 se obtiene:

TBl9 = 351 [K]

Formacidn de cristales de GMS dentro del tanque de cristalizacién.

Mpiz * A + Myzz - He = Mpag - CPp2o - (Tpzo — Th19) Ec. 4.102

Donde:
, N kJ
A: Entalpia de vaporizacién. A = 2.309,74 [@]
H_: Calor de formacidn de cristales de glutamato monosddico. Este calor de formacion es
de 6,3 [@] equivalente a 156.076 [L]
mol kg
Con estos datos, de la Ecuacién 4.102 se obtiene:

Tpao = 364 [K]

Balance de energia al intercambiador de calor

Mpao " Cpao " (Tpao — Tp19) = My * 4, = Q Ec. 4.103

Con los datos obtenidos anteriormente, se llega a:
0 = 314.459 ["—h’]
El vapor de caldera, presenta una entalpia del vapor igual a 1, = 2.738,117 [:—;] Reemplazando

este valor en la Ecuacion 4.103, se obtiene:

M, = 114,84 [’%’]
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4.3.8 Secador

Esta etapa tiene por objetivo el disminuir la humedad del producto y ajustarla a su condicion final.

Las corrientes involucradas se presentan en la Figura 4.16.

—ARPt ———————— —A23-p

Figura 4.16: Esquema de las corrientes en el secador.

Balance de masa al secador

Balance de agua en el secador

Los cristales ingresan al secador con una humedad total del 8%, la cual estd compuesta por el agua
de la pelicula superficial y el agua ocluida en un 7,51% y un 0,49% respectivamente. En esta
operacion se pretende eliminar el agua superficial, por lo que el agua a evaporar (4.,) de los

cristales se representa por la Ecuacion 4.104.

Appy =M, " ag Ec. 4.104

Siendo m, el flujo masico de cristales a la entrada del secador y ag la fraccién masica de agua
superficial en la corriente de entrada, la cual se encuentra junto a los demds componentes en la

Tabla 4.24.

Tabla 4.24: Composicidn de la corriente de entrada al secador.

Componente Porcentaje en peso

Cristales 91,36
Impurezas 0,64
Agua ocluida 0,49

Agua superficial 7,51
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Reemplazando en la Ecuacién 4.104 el flujo masico de entrada y la fraccion masica de agua

superficial se obtiene:

Aoy =13,109 [

Balance de energia al secador

Para el balance de energia, el calor transferido desde gas hacia el sélido, basado en la corriente de

solido, estd dado por la Ecuacién 4.105.

Q= me () o (T =Ty + e (22) - (hyy — i) +

me ( = )'Cszo “(Ts, = Ts,) Ec. 4.105

1+x,

Donde h, T, Cy,,, Yy X representan a las entalpias, temperaturas, capacidad calorifica del sélido y
humedad del sdlido respectivamente, con los subindices e y s indicando entradas y salidas

respectivamente.
Para calcular el calor se usan los datos de la Tabla 4.25.

Tabla 4.25: Datos utilizados en el calculo del calor transferido.

Flujo mdsico de entrada (m,) 0,048 [kg/s]
Capacidad calorifica del agua (Cp,,,,) 4.193 [J/kg-K]
Capacidad calorifica del sélido (Cp ,) 1.180 [J/kg-K]

Temp. Sélido de entrada (Ty,) 70 [°C]

Temp. Sélido de salida (Ts,) 80 [°C]

Humedad de entrada (x,) 0,0876 [kg H,0/kg sol seco]
Humedad de salida (xs) 0,0053 [kg H,0/kg sol seco]
Entalpia del vapor de salida (h,,) 2.659,67 [ki/kg]

Entalpia del liquido de entrada (h;,) 293,044 [ki/kg]
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Utilizando la Ecuacién 4.105 y los datos de la Tabla 4.25 se calcula el calor transferido:
= ]
0 = 9.209,45 [S]

Esta cantidad de energia debe ser provista por el calor sensible del aire, de esta forma, un balance
de energia en el gas, considerando un 10% de pérdidas por las paredes del secador, se puede

expresar como:

Q — . . —
1-0,9 G Cpgas (TGe TGS) Ec. 4.106

Con la Ecuacion 4.106 se puede calcular la cantidad de gas necesaria para cumplir con la
operacion, para esto se asumen las temperaturas de entrada y salida de éste, las cuales se

presentan en la Tabla 4.26 en conjunto con los demas datos necesarios para el calculo.

Tabla 4.26: Datos utilizados para el calculo del flujo de gas.

Capacidad calorifica del gas (Cpgas ) 1.000 [J/kg-K]

Calor transferido 9.209,45 [J/s]
Temperatura de entrada del gas 120 [°C]
Temperatura de salida del gas 90 [°C]

Con los datos de la Tabla 4.26 se calcula mediante la Ecuacidn 4.106 el flujo de gas a utilizar en la

operacion:
G =0341 [

Mediante un balance al agua a evaporar, se calcula la humedad de salida del gas (y,), esto se

puede expresar como:

Aey =G (y2 — Y1) Ec. 4.107

Con las propiedades del aire de la localidad de Linares presentadas en la Tabla 4.27 y haciendo uso

de la carta psicométrica del Anexo 4 se obtiene la humedad de entrada del gas (y;).
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Tabla 4.27: Propiedades del aire de la localidad de Linares.

Temperatura 18 [°C]
Humedad relativa 47 %
Humedad absoluta (y;) 0,006 [kg H,0O/kg aire seco]

Utilizando la Ecuacion 4.107 y los datos de la Tabla 4.27 se calcula la humedad absoluta del aire de

salida.

y, = 0,017 [M]

kg aire seco

En la Tabla 4.28 se presenta el resumen de las corrientes y propiedades de estas en la operacion

de secado.

Tabla 4.28: Resumen de corrientes y condiciones en el secador.

Flujo masico de entrada 0,048 [kg/s]

Temp. Sélido de entrada 70 [°C]

Temp. Sélido de salida 80 [°C]

Humedad de entrada sdlidos 0,0876 [kg H20/kg sol seco]
Humedad de salida sélidos 0,0053 [kg H20/kg sol seco]
Flujo de gas 0,341 [kg/s]

Humedad de entrada del gas 0,006 [kg H20/kg aire seco]
Humedad de salida del gas 0,017 [kg H20/kg aire seco]
Temperatura de entrada del gas 120 [°C]

Temperatura de salida del gas 90 [°C]
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4.4 REQUERIMIENTOS DE SALES

Para el medio de cultivo, es necesario disponer de melaza a una concentracién de 200 [g/L], pero
ademas, se agregaran distintas sales para suplir las necesidades del microorganismo. Estas sales se

agregaran en la segunda dilucidn para asi esterilizarlas junto con la melaza.
En la Tabla 4.29 se presentan las concentraciones de las sales en el medio de cultivo

Tabla 4.29: Concentraciones de sales en el medio de cultivo (Marquet et al., 1986).
Concentracion

Sales

[s/L]
Sulfato de amonio (NH4)>S04 1
Sulfato de magnesio MgS0, 0,5
Sulfato de manganeso MnSQO4 0,005

Para obtener esta concentracidn, es necesario hacer un balance de masa al tanque de segunda

dilucién (E4).

Balance
(NH4)2504 FAS ' CINH4 = FB3 ' CZNH4 Ec. 4.108
MgSO4 FA5 . ClMgSO4 = FB3 . C2M9504 Ec.4.109
Mn504 FAS ' Can504 = FB3 . CZMn504_ Ec.4.110
Donde:

C';: Concentracidn de sal a la salida del tanque de 2° dilucién (E4)

C?;: Concentracién de sal en el tanque de preparacién de sales.
3
Fy45: Flujo volumétrico a la salida del tanque de 2° dilucion. F,5 = 2,497 [mT]

3
Fpg3: Flujo volumétrico a la salida del tanque de preparacidn de sales. Fgz = 1,003 [mT]

Reemplazando estos flujos y los datos de la Tabla 4.29 en las Ecuaciones 4.108, 4.109 y 4.110, se

obtiene:
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Cums = 249 [ 5]
C?pnsos = 0,01 [2]

Para alcanzar esta concentracién en el tanque de preparacion de sales se debe realizar un balance

a éste y asi obtienen los flujos masicos necesarios de cada sal.

(NH4)2S0, Mypa =V, - C?yya Ec. 4.111

MgSO4 MM9504_ = VL ' CZMgSO4- Ec.4.112

MnSO, Muynsos = Vi C% pnsoa Ec. 4.113
Donde:

V,.: Volumen de liquido en el tanque de preparacién de sales. V,, = 42,79 [m?3]

M;: Flujo masico de sal requerida [kg/h].

Reemplazando este volumen en las Ecuaciones 4.111, 4.112 y 4.113, resulta:
— kg
My, = 138,74 [
kg
MMgSO4 = 69,37 [T

Mymsoa = 0,69 ]

Se debe considerar que la planta cuenta con dos tanques de preparacion de sales, y que cada
tanque esta disefiado para que su contenido dure 2,5 dias y la planta debe operar 330 dias al afio.
Con estos datos se puede calcular la cantidad necesaria de sales al afio, los cuales se presentan en

la Tabla 4.30.



Tabla 4.30: Cantidad anual de sales utilizadas en la planta.

Sales Cantidad

[kg/afio]

Sulfato de amonio (NH4),S04 18.313,28

Sulfato de magnesio MgS0, 9.156,64
Sulfato de manganeso MnSQO4 91,57

4.5 REDES DE AGUA
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Durante todo el proceso existen varias corrientes de aguas, las cuales son utilizadas para diversas

tareas, como diluciones, lavado de cristales o tareas de enfriamiento.

En la Tabla 4.31 se presentan las corrientes de agua que ingresan al sistema en conjunto con la

temperatura a la que se ocupan.

Tabla 4.31: Corrientes agua que ingresan al proceso y sus respectivas temperaturas.

. Flujo Temperatura
Corriente de entrada [m*/h] °c]
B, 1,02 70
B; 0,93 70
Bs 3,40 20
Bg 0,31 30
Bi1 1,42 30
Bis 0,02 30
Agua de enfriamiento en condensador 1,73 20
Agua para dilucién de NaOH 0,13 30
Agua para dilucién de 4cido 1,58-10% 30
Agua enfriamiento de fermentadores 1,11 35

Ademas, en el proceso existe una serie de corrientes que salen del sistema. En la Tabla 4.32 se

presentan estas corrientes Yy sus respectivas temperaturas.



Tabla 4.32: Corrientes agua que salen del proceso y sus respectivas temperaturas.

. . Flujo Temperatura
Corriente de salida [m*/h] °c]
Bg 3,403 50
B, 0,287 100
By, 0,152 80
Bia 0,12 143
Salida de condensador 1,73 75
Salida serpentin de fermentador 68,310 30
Salida serpentin de propagador 1 0,007 30
Salida serpentin de propagador 2 0,102 30
Salida serpentin de propagador 3 0,743 30

Salida serpentin de propagador 4 7,923 30
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Teniendo en cuenta los requerimientos energéticos de las entradas de agua al sistema, hay

algunas corrientes de entrada que se pueden satisfacer con algunas de las corrientes de salida, ya

que, existen corrientes calientes que se pueden mezclar con corrientes de menor temperatura

para satisfacer las necesidades de entrada. Las corrientes que se utilizan y las que se suplen se

detallan en |la Tabla 4.33

Tabla 4.33: Corrientes de salida utilizadas para suplir necesidades de entrada

salidas Flgjo Temp:eratura Ocupa Queda Flujo que suple
[m>/h] [°cl [m*/h]  [m?/h]

Bg 3,403 50 1,175 2,228 B,

By, 0,152 80 0,152 0 B,
Condensador 1,730 75 0,827 0,904 B;
Propagador2 0,102 30 0,102 0 B;
Propagador 3 0,743 30 0,882 0,261 Caldera/soluciones

En la Tabla 4.33 se encuentran los flujos que se ocupan para suplir otros de entrada, ademas se

presenta la cantidad que se ocupa y lo que sobra en el caso que asi sea. En el caso del ultimo flujo

de la Tabla este se ocupa para suplir dos necesidades, en primer caso se utiliza para la caldera,

para generar el vapor necesario, en segundo caso se utiliza para preparar las soluciones de acido y

de hidréxido de sodio.
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Teniendo en cuenta esto, sumando los flujos de entrada y despreciando los que se suplen

mediante otras corrientes, se tiene un flujo total de 83,96 [m3/h] de agua fresca.

Por otra parte sumando los flujos de salida, sin considerar los que se ocupan para suplir otras

corrientes, se tiene un flujo total de 79,62 [m3/h] de salida de agua.

Como medida de seguridad se considera un tanque de abastecimiento de agua fresca para el
proceso, para esto se define un tiempo de residencia de 4 horas, y considerando el flujo que tiene

que entrar a la planta, este tanque deberéd ser de 335,83 [m?3].

Por otra parte se tiene un tanque para almacenar el agua de salida. Para este tanque se considera
un tiempo de residencia de 1 hora, con lo que considerando el flujo de agua que sale de la planta,

este tanque deberd ser de 79,61 [m?3].



4.6 RESUMEN DE CORRIENTES
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En la Tabla 4.33 se presenta el resumen de las corrientes principales involucradas en la etapa de

recuperacion, sus flujos volumétricos y masicos.

Tabla 4.34: Resumen de las corrientes principales de la etapa de recuperacion.

Corriente Flujo Volumétrico Densidad Flujo Masico
[m?/h] [kg/m?] [kg/h]
Aqy 1,659 1.032,99 1.713,74
Ais 1,202 1.040,91 1.251,01
Aie 1,508 1.032,53 1.556,70
Ay 1,508 1.032,67 1.556,91
Aig 0,111 1.427,17 157,92
Aqg 0,261 1.260,92 329,17
Ay 0,261 1.260,92 328,84
Ay 0,635 1.374,51 873,40
Agy 0,113 1.545,72 174,50
Ayz 0,104 1.545,72 161,39

En la Tabla 4.35 se presenta el resumen de las corrientes secundarias de la etapa de recuperacion.

Tabla 4.35: Resumen de las corrientes secundarias de la etapa de recuperacion.

Corriente Flujo Volumétrico Densidad Flujo Masico
[m?/h] [kg/m?] [kg/h]
B 0,457 1.012,32 462,73
Bg 0,312 1.000,00 312,03
By 0,009 1.436,38 13,32
Bio 1,417 1.000,00 1.416,99
B4 0,018 1.000,00 18,00
Bi, 0,148 1.000,00 147,94
Bi; 54,223 2,12 114,84
Bi, 0,120 958,05 114,84
Bis 0,019 1.000,00 19,13
Big 0,045 1.194,70 53,69
By 0,495 1341,99 664,34
Big 0,476 1341,99 638,81
Bio 7,656 1334,00 10.213,40
R 6,850 1341,99 9.192,06
P 0,019 1341,99 25,52
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CAPITULO 5: DISENO Y SELECCION DE EQUIPOS

En este capitulo se presentan los disefios de los distintos equipos involucrados en el proceso de

produccion de glutamato monosddico.

Para efecto de calculo se consideran las propiedades del agua en algunos fluidos, a menos que se

indiquen las propiedades de estos.

5.1 CENTRIFUGA DE DISCOS E3

La caracteristica de la centrifuga estara determinada por la velocidad terminal de las particulas a
separar (ug) y el caudal volumétrico del efluente a procesar. En la Tabla 5.1 se presentan los
datos utilizados para el disefio de la centrifuga. El flujo y la densidad de entrada se calcularon en la

Seccién 4.1.2

Tabla 5.1: Datos necesarios para el calculo del area equivalente de sedimentacion (Z).

Didmetro de la particula (Svarovsky, 2001) D,=2- 107° [m]
Densidad del sélido Psor = 1.260,40 [kg/m?3]
Densidad del flujo entrada Pas = 1.146,75 [kg/m3]
Flujo de entrada Fy3 = 4,77 - 107* [m3/s]
Fuerza de gravedad g = 9,8 [m/s?]
Viscosidad u="547-10"* [m-kg/s]

La velocidad terminal (ug), esta dada por la Ecuacién 5.1y la Ecuacion 5.2 (Aroca, 2002).

_ (Psol_PA3)'Dp2'g

ug 163 Ec.5.1
y = fas Ec.5.2
ug

Donde X es una caracteristica de la centrifuga que representa el area de la seccidn transversal de

un tanque de sedimentacién por gravedad de la misma capacidad de separacién que la centrifuga.

Reemplazando los valores de la Tabla 5.1 en las ecuaciones 5.1 y 5.2 se obtiene:
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ug = 4521077 |2

T = 1.054 [m?]

Con este valor de X se podra seleccionar la centrifuga adecuada que se encuentran disponibles en
el mercado vy asi satisfacer los requerimientos en esta etapa del proceso, ya que, Z es el principal

pardmetro caracteristico de seleccién para las centrifugas de discos.

5.2 ESTERILIZACION

Para la esterilizacion del medio de cultivo es necesario determinar distintos parametros, tales
como, la constante cinética de destruccion, el tiempo de esterilizacion, el largo y el didmetro de la

cafieria.

Calculo de Flujo de salida del esterilizador.

Para calcular el flujo de salida del proceso de esterilizacién (Fg) es necesario realizar un balance
de masa al sustrato que se consume en todo el tiempo de operacidn, considerando el gasto para
crecimiento, formacion de producto y el sustrato necesario para mantener las condiciones de
operacion en la fermentacion. En la Ecuacidn 5.3 se presenta dicho balance y en la Ecuacion 5.4 el

numero de fermentaciones al afio (Np).

PV XV
Fo-Cg-t = NB-<#)+ NB-<yfx/f)+NB A +NB-(SRr-(Vf—Vt)) Ec.5.3
Np = %t Ec. 5.4

En la Tabla 5.2 se presentan las condiciones de operacion descritas anteriormente en la Seccién

3.4 las cuales se utilizardn para el célculo del flujo de salida del esterilizador.
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Tabla 5.2: Datos utilizados para el calculo del flujo de salida de la etapa de esterilizacion.

Concentracion de sustrato C; =200 [g/L]
Concentracién de producto al final de la fermentacidn P =100 [g/L]
Concentracion de sustrato en el reactor 1° etapa Sg = 29,18 [g/L]
Concentracion de sustrato en el reactor 2° etapa Sk = 14,87 [g/L]
Tiempo de operacion al afio t =7.920 [h]
Volumen final del fermentador Ve = 24,88 [m3]
Volumen alcanzado en la 1° etapa de fermentacion Vi, = 24,47 [m3]

Flujo descarga del fermentador (calculado en seccidon 5.4) F; = 1,66 [m3/h]
Rendimiento global de sustrato en producto Yp/s =0,55
Rendimiento global de sustrato en células Yx, =0,50

Reemplazando estos valores en las ecuaciones 5.3 y .5.4, se obtiene:

Np =528 |

Fermentaciones]
afio

F, = 2,312 [m{] = Fu1s

5.2.1 Constante cinética de destruccién por calor (K):

Esta constante depende del microorganismo, la cual se determinad a partir de la Ecuacién 5.5.

—AE

K =ko-erT Ec. 5.5

Usualmente para este tipo calculos el modelo cinético utilizado es el del microrganismo Bacillus

stearothermophilus. En |la Tabla 5.3 se presentan los datos del microorganismo.

Tabla 5.3: Datos del microorganismo Bacillus stearothermophilus para determinar la constante K.
(Gentina y Retamal, 1984)

Constante empirica de Arrhenius (ko) 1-10%%2 [s7]
Constante de los gases ideales (R) 1,98 [cal/mol-K]
Energia de activacién de la destruccién por (AE) 67.700 [cal/mol]

Temperatura de esterilizacion (T) 408 [K]
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Utilizando los datos del microorganismo, de la Ecuacidn 5.5, se obtiene:

K = 0,64 [s7]

5.2.2 Largo y diametro de la cafieria

El largo y el didmetro de la caferia de la zona de mantencidn, son vitales para satisfacer el nivel de
esterilidad requerido, ya que, afectan el nivel de turbulencia y por ende el tiempo de residencia en

la zona de mantencion.

Para saber cémo afecta el nivel de turbulencia del medio, se realiza un balance de materia en
estado estacionario a la zona de mantencidn. El resultado analitico de lo anterior es complejo, sin
embargo, a fin de facilitar los cdlculos de esterilizadores continuos, la solucién ha sido graficada en
funcion del numero adimensional de Peclet (Pe) y el nimero de reaccion (N,.) (Aiba et al., 1973).
Estos numeros adimensionales pueden ser expresados segun las ecuaciones 5.6 y 5.7, presentadas

a continuacion:

Pe = vi Ec. 5.6
Ez
N, = % Ec.5.7

Donde:
P,: Numero de Peclet.
v: Velocidad en la zona de mantencién [m/s].
L: Largo de la cafieria [m].
E,: Coeficiente de dispersion axial.
N,: Nimero de reaccion.

K: Constante cinética de destruccidn por calor [s7].
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El coeficiente de dispersion axial, va a depender de las condiciones dindmicas del fluido, sin
embargo, es muy complicado calcular su valor por lo que existen ciertas correlaciones que ayudan
a simplificar los calculos. Con esta correlacién (Gentina y Retamal, 1984) y asumiendo un flujo

turbulento es posible obtener la Ecuacion 5.8 que representa el coeficiente de dispersion axial:
E,=03-v-d Ec.5.8

Siendo d el didmetro de cafieria.

Existe una correlacion para un nimero de Peclet entre 400 y 1.000 expresada en la Ecuacion 5.9, la

cual proviene del desarrollo presentado en el Anexo 5.

Ec.5.9

_ [(IOOO—Pe)
T

N )—0,02956
834,57012

+ 12,85133] : (N—

o

Esta correlacion permite calcular el largo de la cafieria mediante la iteracion del diametro de las

cafierias de acero estandar; condiciones adecuadas para alcanzar el nivel de esterilidad deseado.

Reemplazando las ecuaciones 5.6, 5.7 y 5.8 en la Ecuacidon 5.9 y expresando la velocidad en

funcién del flujo volumétrico se obtiene la Ecuacion 5.10:
4-F
3.517,6:d"—7

L = oo aran( 50795% Ec.5.10
d2-n+ ’ (N_o)

Reemplazando el flujo en la Ecuacién 5.10 y los diferentes didmetros de cafierias de acero

estandar (Anexo 6) es posible calcular los diferentes valores del largo de cafieria y recalcular los

. . N .
diferentes valores de Peclet tomando como referencia un valor de N = 105 (Gentina y Retamal,

o

1984). Cabe destacar que esta correlacion es valida para valores de Peclet entre 400 y 1.000, por
lo que valores superiores o inferiores no se consideraran para la obtencién tanto del diametro
como el largo de la caieria que finalmente se utilizard en este proyecto. Los resultados se

presentan en la Tabla 5.4.
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Tabla 5.4: Calculo del largo de la caiieria de la zona de mantencion.

Caiieria Diametro Interno Largo Coef. De Numerode Velocidad

[pulg] [m] [m] Dispersion axial Peclet [m/s]
% 0,013 21,34 70,53 5.681,28 5,22
% 0,016 17,72 55,90 3.738,29 3,28

1 0,027 8,33 33,15 1.042,37 1,15
1% 0,035 5,07 25,20 481,86 0,67
1% 0,041 3,78 21,60 308,13 0,49
2 0,053 2,33 16,82 147,66 0,30
2% 0,063 1,64 14,08 87,09 0,21
3 0,078 1,06 11,33 45,55 0,13
3% 0,090 0,80 9,80 29,49 0,10

De acuerdo a lo descrito anteriormente solo se debe considerar los valores de Peclet entre 400 y
1.000, por lo que se escoge la caferia de didmetro nominal 1 % pulgadas, lo cual arroja un largo de

5,07 [m].

5.2.3 Tiempo de esterilizacién

Siendo conocido el largo de la cafieria seleccionada y la velocidad de circulacién del flujo a través

de ésta, se procede a realizar el calculo del tiempo de esterilizacidn utilizando la Ecuacién 5.11.

t, = % Ec.5.11

Donde:

L: Largo de la cafieria. L = 5,07 [m]
v: Velocidad de circulacién del flujo al interior de la cafieria. v = 0,67 [%]

Luego, reemplazando los datos en la Ecuacidn 5.11 se obtiene:

te = 7,61 [s]
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5.3 DISENO DE INTERCAMBIADORES DE CALOR

5.3.1 Intercambiador de calor E5

Para el célculo del intercambiador de calor E5, el cual precalentarad la melaza antes de entrar al

esterilizador, se utilizan los datos calculados anteriormente en la Seccion 4.1.4 y se presentan en la

Tabla 5.5

Tabla 5.5: Datos utilizados para el disefio del area del intercambiador de calor E5.
Propiedades Promedio As — Aq Ao —Ann
Capacidad calorifica [J/kg-K] 3.819,92 3.847,61
Temperatura [K] %2 : 22; ;jicl’ : 2;2
Viscosidad [kg/m-s] 4,16-10% 3,15-10%
Conductividad térmica [kJ/m-h-K] 0,2716 0,2716
Resistencia incrustaciones* [s:-m?-K/J]  3,4-10° 3,4-10°
Calor [ki/h] (Q) 206.817,24 206.817,24
Flujos [kg/h] 2.526,59 2.526,59

*La resistencia se obtiene del Anexo 7 tomando la resistencia del agua.

Para determinar el area del intercambiar de calor es necesario calcular la diferencia de

temperatura logaritmica a partir de la Ecuacidn 5.12 (Hottel, 2008).

ATML = (TAlo_T?"G)_(—TTAn_TAS) Ec. 5.12
In(ZA10 A6)
(TA11—TA5

ATML = 19,98 [K]

Se determina el area provisional del intercambiador, con la Ecuacion 5.13 (Hottel, 2008), tomando

un coeficiente total de transferencia de calor inicial de 700 [J/m?-s-K]

__ 0
Apy = UATHL Ec.5.13

Apy = 4,11 [m?]
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Para determinar el area real del intercambiador se debe seleccionar un modelo de intercambiador

de calor. El elegido es el Modelo P2 del catadlogo Alfa Laval (Anexo 8), cuyas caracteristicas se

presentan en la Tabla 5.6.

Tabla 5.6: Caracteristicas del intercambiador seleccionado.

Intercambiador de placas P2

Ancho placas 320
Area por placa 0,12
Espesor de la placa (e) 0,6
Flujo por canal 0,45
Distancia entre placas (w) 3

[mm]
[m?]
[mm]
[m3/h]

[mm]

Secuencia de célculos:

1)

Numero de placas

N_

Apr

P ™ (Area por placa)

N, = 32,24 =~ 33 [placas]

NuUmero de canales

Numero de canales paralelos

Numero de pasos

Numero de canales corregido

Numero de placas corregido

N. =N, +1
N, = 34 [canales]

F
Np=————
Flujo por canal
Ny =513~6
N
n, =—
2-Ngp
n, =3

N =n,-2+Ng
N, = 36 [canales]

Ny =N:—1
N," = 35 [placas]

Altura de la unidad de transferencia

Ec.5.14

Ec. 5.15

Ec.5.16

Ec. 5.17

Ec.5.18

Ec.5.19



HTU = HTU, + HT Uy
Flujo frio

_Tae—Tas
HTUf = ATML

Flujo caliente

T =T
HTUC — A10” 1 A11
ATML

Reemplazando los datos de la Tabla 4.6 se obtiene

HTU; = 1,010
HTU, = 1,013
HTU = 2,023

8) Factor térmico f;, se obtiene del Anexo 9, entrando con HTU y el niUmero de pasos
f: =099

9) Area de flujo por canales

__ Distancia entre placas

Af e =

Ancho de la placa
Ase =9,6-107* [m?]
10) Area por canales

A
AC — f.c.

Nep.
A, = 5761073 [m?]

11) Flujo masico por unidad de area

F
Gs = A_c
12) NUumero de Prandt
pr =S¢
k
13) Numero de Reynolds
Re = 2:w-Gg
u

14) Coeficiente de pelicula

h=0,2536 - (%) . Re065 . pro4
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Ec.5.20

Ec.5.21

Ec.5.22

Ec.5.23

Ec.5.24

Ec.5.25

Ec.5.26

Ec. 5.27

Ec. 5.28
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En la Tabla 5.7 se presentan los resultados para cada uno de los flujos

Tabla 5.7: Resultados para los flujos frio y caliente del intercambiador de calor E5.

Parametros Fluido frio Fluido caliente
G, [kg/m?-h] 438.644,42 438.644,42
Pr 21,06 16,06
Re 1.757,39 2.320,87
h [J/k-h] 4.994.591 5.369.707

Luego con la Ecuacion 5.29 (Shilling, 2008) se calcula el coeficiente de total de transferencia de

calor

1

Ec.5.29

1 e 1
TR ———+R oA
hg " Kacero ¢ he

U =25719035 [-L] = 714,42 [L]

Con la Ecuacién 5.30 se determina el area necesaria

Q

Anec = ATMLU Ec. 5.30

Apec = 3,83 [mz]
Area disponible con el intercambiador seleccionado

Agis = Ny - Area por placa Ec.5.31

Agis = 4,20 [m?]

Por ultimo, con la Ecuacidon 5.32 se calcula el porcentaje de exceso del drea del intercambiador

elegido, el cual debe encontrarse en el rango de 5-15%

Exceso = (%) +100 Ec.5.32
dis
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Exceso = 8,82%

5.3.2 Intercambiador de calor E7

Para el diseiio del intercambiador de calor E7, el cual serd el encargado de enfriar el medio de

cultivo esterilizado, se utilizan los datos de la Tabla 5.8 calculados en la Seccidn 4.1.5.

Tabla 5.8: Datos utilizados para el disefio del area del intercambiador de calor E7.

Propiedades Promedio Bs — Bg A1 — Ay
Capacidad calorifica [J/kg K] 4.181,50 3.802,55
Temperatura [K] %2 z;g; %E z 2(5):
Viscosidad [kg/m s] 7,2-10* 5,04-10%
Conductividad térmica [kJ/m h K] 0,2716 0,2716
Resistencia incrustaciones [s m2 K/J] 3,4-10°® 3,4-10°
Calor [kiJ/h] 424.270,97 424.270,97
Flujos [kg/h] 3.382,13 2.526,59

Las viscosidades se consideraron similares a la del agua a las temperaturas dadas.

Para determinar el area del intercambiar de calor es necesario calcular la diferencia de

temperatura logaritmica a partir de la Ecuacién 5.33.

_ (Ta11—-TBe)—(Ta12—TBs)
ATML = ]n(TAn‘TBa) Ec.5.33

Ta10-TBs

ATML = 21,55 [K]

Se determina el area provisional del intercambiador, con la Ecuacidn 5.34, tomando un coeficiente

total de transferencia de calor inicial de 700 [J/m?-s:K].

__2o
Apy = s5re Ec. 5.34

Ay, = 7,81 [m?]
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Para determinar el area real del intercambiador se debe seleccionar un modelo de intercambiador

de calor. El elegido es el Modelo P5 del catadlogo Alfa Laval (Anexo 8), cuyas caracteristicas se

presentan en la Tabla 5.9.

Tabla 5.9: Caracteristicas del intercambiador seleccionado.

Intercambiador de placas P5

Ancho placas 350 [mm]
Area por placa 0,14 [m?]
Espesor de la placa (e) 0,8 [mm]
Flujo por canal 0,4 [m3/h]
Distancia entre placas (w) 3 [mm]

En la Tabla 5.10 se presentan las caracteristicas del intercambiador de calor E7, siguiendo la misma

secuencia de calculos utilizada para el disefio del intercambiador de calor E5.

Tabla 5.10: Caracteristicas del intercambiador de calor E7.

Numero de placas N," =56
Numero de canales N.' =57
Canales paralelos Nep =8
Numero de pasos n, =5
Coeficiente de transferencia de masa real 549,37 [J/sK]

Area necesaria

Apee = 10,05 [m?]

Area disponible Agis = 11,06 [m?]

Exceso

9,08 %
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5.4 CALCULO DEL NUMERO Y VOLUMEN DE FERMENTADORES

El calculo del nimero y volumen de fermentadores se debe realizar para mantener un flujo
continuo de descarga hacia la zona de purificacidn, para asi evitar tener tiempos muertos y gastos

innecesarios.
El valor del flujo de descarga depende de varios factores:

e Lacantidad de producto final que se desea obtener en un cierto tiempo.
e Del rendimiento de los tratamientos finales para obtener el producto deseado.

e Delaconcentracion final del producto en el liquido fermentado.

Para calcular el flujo de descarga que se debe mantener para asegurar una operacién constante en

el proceso de purificacién se hace uso de la Ecuacién 5.35 (Borzani et al., 1975).

Fy= Ec. 5.35

Siendo M la masa de producto a obtener en un tiempo t, con un rendimiento de purificacion r y

con una concentracion de éste en el caldo fermentado igual a P.

En la Tabla 5.11 se presentan los datos utilizados en la Ecuacién 5.35 para calcular el flujo de

descarga Fj.

Tabla 5.11: Datos utilizados en el cdlculo del flujo de descarga del fermentador.

Masa de producto 1.100 [ton]
Concentracién de producto en el caldo 100 [g/L]
Tiempo 330 [dias]
Rendimiento de purificacion 83,7%

Mediante la Ecuacién 5.35 y los datos de la Tabla 5.11, se obtiene:
m3
Fq =166 ||
Para calcular el volumen del fermentador se utiliza la Ecuacién 5.36.

V= td . Fd Ec.5.36
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Estimando un tiempo de descarga (t;) del fermentador de 10 horas, mediante la Ecuacién 5.36 se

calcula el volumen de éste.
V =16,59 [m3]

El valor del tiempo necesario para limpiar un fermentador descargado y volverlo a cargar
nuevamente (t.) varia dependiendo del caso, pero para el dimensionamiento de la planta y

efectos de calculos del nimero de fermentadores, se toma como punto de partida:

Para asegurar una descarga continua hacia la fase de purificacion se deben tener varios
fermentadores, trabajando coordinadamente para que sus tiempos de descarga sean consecutivos

entre si y no existan interrupciones del flujo de descarga hacia la fase siguiente.

td td td td
(4) R 3 ______________ 3 ______________ E _______________ E _____________________
tf | | | |
(3) 4 oo ,,,,,,,,,,,,,, Voo A A
o ‘\» o ’L 0 3 o D(
(2) g S S T
Tiempo
(1) |

td td td

Figura 5.1: Esquema de funcionamiento de los fermentadores en un proceso discontinuo. (Borzani et al.,
1975)

En la Figura 5.1 se puede apreciar el esquema del funcionamiento de los fermentadores en un
proceso discontinuo, en donde se ve una descarga continua. Siendo (1) el inicio de preparacion del
fermentador, (2) fin de la carga e inicio de la fermentacidn, (3) fin de la fermentacion e inicio de

descargay (4) fin de la descarga.
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Para esto deberd existir un intervalo de tiempo t; separando el inicio del funcionamiento del
fermentador siguiente. En estas condiciones, tomando como instante cero el inicio del primer
fermentador, el fermentador D deberd comenzar a operar en el instante (D — 1) - t;. Por otro
lado, como indica la Figura 5.1, el fermentador D deberd iniciar su funcionamiento en el instante

tq+ts. Con lo que se tiene:

(D — 1) . td = td+tf Ec.5.37

Reemplazando la Ecuacién 5.36 en la Ecuacidn 5.37 se obtiene:

Fgty

D :2+T Ec.5.38

La Ecuacidén 5.38 (Borzani et al., 1975) se utiliza para calcular el nUmero 6ptimo de fermentadores
gue aseguren una descarga continua considerando tiempos de carga y descarga de los

fermentadores.

Considerando un tiempo de fermentacion (tf) igual a 30 horas se calcula el nimero de

fermentadores utilizando la Ecuacion 5.38 y los valores de V' y F; anteriormente calculados.

D=5

5.4.1 Ndmero 6ptimo econémico

El nimero econémico de fermentadores se define como aquel nimero que asegura un costo total
minimo capaz de atender las necesidades de la planta. Este nimero econémico de fermentadores

se puede calcular de la siguiente manera.

Siendo p el costo de un fermentador de capacidad util V, es valida la Ecuacién 5.39 (Borzani et al.,

1975).

p=k-V@ Ec. 5.39
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Con k y a como pardmetros que dependen de las condiciones econdmicas locales en un momento

dado, con a tomando un valorentre Oy 1.

Haciendo P el costo de D fermentadores y combinando las ecuaciones 5.38 y 5.39, se llega a:

P=p-D
k- . a
p = KEat) Ec. 5.40
(D-2)@
Para encontrar el valor de D que conduce al valor minimo de P se realiza:
dpP 0
dD
Con lo que se obtiene:
2
F == Ec.5.41
1-a

Siendo E el numero de fermentadores que minimiza el costo P, cuya capacidad individual se

puede calcular reemplazando la Ecuacién 5.38 en la Ecuacién 5.41, obteniéndose:

V=2 Fy-ty Ec. 5.42

2:a

Para el calculo de la constante a es necesario utilizar los precios de fermentadores de distintas
capacidades obtenidos del catdlogo Matche (Matche, 2014), los cuales se presentan en la Tabla

5.12.

Tabla 5.12: Precios de fermentadores de distintas capacidades. (Matche, 2014)

Capacidad Precio
[gal] [USD]
1.000 81.200
2.000 114.800
3.000 140.600
4.000 162.300
5.000 181.500
6.000 198.800
7.000 214.700
8.000 229.500
9.000 243.500

10.000 256.600
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Para linealizar los datos de la Tabla 5.11 se realiza una regresién logaritmica y se calcula la

ecuacion de la curva. Los datos graficados se presentan en la Figura 5.2 en conjunto con la linea de

tendencia de los datos.

5,50
5,40 rs

5,30 R

Log (Precio)
Ul
™~
o
(]

2,70 2,90 3,10 3,30 3,50 3,70 3,90 4,10
Log (Volumen)

Figura 5.2: Linealizacion de los precios y capacidades de fermentadores.

Posteriormente se calcula la ecuacion de la linea de tendencia de los datos obtenidos, la cual se

presenta a continuacion.
Log(prc) = 0,4997 - Log(cap) + 3,4103
Siendo prcy cap, el precio y la capacidad de los fermentadores respectivamente.

Con la ecuacidén de la tendencia de los datos se tiene que ésta tiene una pendiente igual a 0,4997,
por lo que el valor de la constante a en las ecuaciones anteriores corresponde a este nimero,

posteriormente mediante las ecuaciones 5.41 y 5.42 se obtiene:
Numero 6ptimo de fermentadores (E): 3,997 = 4 fermentadores

Volumen de los E fermentadores (V}): 24,92 [m?]
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5.5 AIREACION DEL FERMENTADOR

El cultivo de las células microbianas requiere del suministro de oxigeno a una cierta velocidad que
asegure la plena satisfaccion de sus requerimientos metabdlicos. Se define como demanda de
oxigeno la cantidad de oxigeno requerida por unidad de tiempo y por unidad de volumen de

cultivo (Acevedo, 2002):

N, = YmaxX Ec. 5.43
A Y
0>

Debido a que existe una etapa de formacidn de producto la demanda de oxigeno de esta se puede

representar de la siguiente manera:

N, = &2 Ec.5.44

De acuerdo a las ecuaciones 5.43 y 5.44 se calcularan las demandas de oxigeno y se presentaran
en la Tabla 5.13 para el momento de mdxima demanda, es decir al momento de mayor
concentracién de biomasa para las etapas de crecimiento y produccion teniendo los valores de
Umax, K, X y el rendimiento de oxigeno Yy, los cuales se presentaron anteriormente en la Seccion

4.2.1

Tabla 5.13: Datos utilizados para calcular la demanda de oxigeno.
Velocidad especifica Rendimientode Concentracién de

Etapa de crecimiento oxigeno biomasa
[h™] [g/g] [g/L]
Crecimiento 0,45 1,47 33
Produccién 0,0018 1,47 34

Las concentraciones de biomasa y la velocidad especifica de crecimiento fueron estimadas,
mientras que los rendimientos de oxigeno fueron tomados desde una referencia (Lara y Parada,

1979).

La demanda de oxigeno se debe satisfacer mediante el suministro de oxigeno contenido en el aire.
Para que el cultivo pueda crecer sin limitacidon de oxigeno, el suministro de éste debe al menos

igualar la demanda, esto es:
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koa-(C*—C,) = % Ec. 5.45
2

Con la solubilidad del oxigeno en agua pura (C*) calculado mediante la Ecuacion 5.46 y asumiendo

una concentracion de oxigeno disuelto (C;) igual a un 10 % de la solubilidad del oxigeno en agua.

PYo,
T H

Cc* Ec. 5.46

Siendo H la constante de Henry para el oxigeno a las condiciones de operacién (24,03 [atm L/g])
(Domenech y Peral, 2005), P la presion del sistema e Yy, la fraccion de oxigeno en el aire de

alimentacion.

Para determinar la velocidad del flujo de aire necesario se puede tomar como dato basico la
demanda de oxigeno. La tasa especifica de aireacion, que se entrega generalmente en VVM,

(volumen de aire por volumen de liquido por minuto), esta dada por la Ecuacion 5.47.

F_ ___ Na224T Ec. 5.47
V. 1000:Yg, E'P-273:60

De la Ecuacion 5.47 se puede calcular el flujo de aire en [m3/min] como también:
F=VVM-V Ec.5.48

De esta forma, con las ecuaciones 5.45, 5,46, 5.47 y 5.48, y los datos de la Tabla 5.12 es posible

calcular las condiciones de aireacion de la fermentacion.

Tomando condiciones normales de operacién, es decir, a presiéon atmosférica (1 [atm]) y utilizando

aire (21% de oxigeno) se tienen los siguientes resultados presentados en la Tabla 5.14.
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Tabla 5.14: Aireacién para la fermentacidn a condiciones normales de operacion.

Ftapa Na k.a VVM Flujo aire  Velocidad superficial
P [mmol/h-L] [h'!] [min?] [m3/min] [em/min]
Crecimiento 315,689 1.284,402 2,097 52,181 1.139,32
Produccion 1,337 5,440 0,009 0,221 4,826

Se puede apreciar claramente que el k;a es muy elevado en la etapa de crecimiento, superando
los valores tipicos de un fermentador industrial, los cuales se encuentran entre 100-400 [h]
(Acevedo, 2002). Ademas, los valores de VVM vy velocidad superficial sobrepasan por mucho los
rangos tipicos que se encuentran entre 0,2 - 0,7 y 30 - 300 [cm/min] respectivamente (Acevedo,
2002). Debido a que estas necesidades de aireacién son muy atipicas y dificiles de satisfacer, ya

gue, el cultivo se encontraria limitado por oxigeno en condiciones normales de operacién.

Para poder satisfacer la demanda de oxigeno requerida por los microrganismos, a continuacion se

presentan dos alternativas de operacion.

La primera alternativa es aumentar la presién de operacion, manteniendo el uso de aire como
fuente de oxigeno, hasta alcanzar valores que se acerquen al rango tipico de operacion industrial
de estos pardmetros. En la Tabla 5.15 se presentan los resultados a diferentes presiones de

operacion para la etapa de crecimiento.

Tabla 5.15: Parametros calculados a diferentes presiones de operacion.

Presion Na k.a VVM Flujo aire  Velocidad superficial
[atm] [mmol/h-L] [h'!] [min] [m3/min] [em/min]
2 315,689 642,201 1,048 26,091 569,660
3 315,689 428,184 0,699 17,394 379,773

Como se aprecia en la Tabla 5.14 a una presién de 3 atmdsferas los pardmetros se acercan al rango
tipico de operacién para fermentadores industriales, por lo que a esta presién la limitaciéon por

oxigeno ya no seria un problema.

La segunda alternativa es enriquecer el aire con oxigeno, manteniendo la presidn de operaciéna 1
atmosfera, hasta alcanzar valores que acerquen al rango tipico de operacién industrial de estos
parametros. En la Tabla 5.16 se presentan los resultados a diferentes fracciones de oxigeno en el

aire para la etapa de crecimiento.
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Tabla 5.16: Pardmetros calculados a diferentes fracciones de oxigeno en el aire.

Fraccion Na k.a VVM Flujo aire  Velocidad superficial
de O, [mmol/h-L] [h™] [min’] [m3/min] [cm/min]
0,3 315,689 899,082 1,468 36,527 797,524
0,4 315,689 674,311 1,101 27,395 598,143
0,5 315,689 539,449 0,881 21,916 478,515
0,6 315,689 449,541 0,734 18,263 398,762

En la Tabla 5.16 se puede apreciar que para alcanzar valores cercanos a los tipicos, es necesario
enriquecer el aire con oxigeno hasta que éste alcance un 60% aproximadamente, lo cual desde el

punto de vista econdmico resultaria muy costoso.

Analizando las alternativas ya mencionadas, se opta por utilizarlas en conjunto, es decir, aumentar
la presién y la fraccion de oxigeno en el aire hasta llegar a valores cercanos a los tipicos utilizados a
nivel industrial, debido a que, aumentando mucho solo una de estas variables haria que el proceso
fuese mas costoso. Por lo tanto, se utilizara una fracciéon de oxigeno de 0,35 y una presion de
operacion de 2 [atm]. Al ingreso del fermentador se contard con filtros de aire de cartucho para
evitar el ingreso de contaminantes al fermentador por medio del flujo de aire que se presenta en

la Tabla 5.17.
Los resultados a estas condiciones se presentan en la Tabla 5.17.

Tabla 5.17: Condiciones de aireacion del fermentador.

Etapa Na k.a VVM Flujo aire  Velocidad superficial
P [mmol/h-L] [h1] [min] [m3/min] [em/min]
Crecimiento 315,689 385,321 0,629 15,654 341,796

Produccion 1,337 1,632 0,003 0,066 1,448
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5.6 DIMENSIONES DEL FERMENTADOR

Para los distintos cdlculos y posterior disefio se define la nomenclatura de las dimensiones del

fermentador, la cual se presenta en la Figura 5.4.

J—» |-

A\ 4

A
Q

< T >
Figura 5.3: Nomenclatura normalizada del fermentador. (Acevedo, 2002)

De acuerdo a esta nomenclatura, en la Tabla 5.18 se presentan las relaciones recomendables para

el disefio de fermentadores.

Tabla 5.18: Razones recomendables para el disefio de fermentadores. (Acevedo, 2002)

Razén Rango
H/T 1-3
D/T 0,3-0,6
A/D 0,5-3
E/D 1-2
F/D 1-2
C/D 0,8-1,5

T 0,08-0,1
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Con estas razones recomendadas se seleccionan valores y se procede al célculo de las dimensiones
del fermentador, las cuales se presentan en la Tabla 5.19.

Para comenzar se calcula el didmetro del tanque a partir de la Ecuacion 5.49 que representa

volumen de este.

V=m-r%h Ec. 5.49

Haciendo uso de la relacion H./T la cual relaciona el didmetro del tanque con su altura, a partir de

la Ecuacion 5.49 se despeja el didmetro del tanque.

Sin embargo, el fermentador escogido posee solo dos rotores, por lo que sus dimensiones se

indican en la Figura 5.4.

A
A b A —
J— |
A
1 DﬁAD
A
HL H
B
‘ D
A
C
A Y A
< T >

Figura 5.4: Nomenclatura normalizada del fermentador.

Donde las medidas E y F de la Figura 5.3 se suman para mantener las relaciones, lo cual dan origen

a la medida B de la Figura 5.4.
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Tabla 5.19: Relaciones escogidas y dimensiones del fermentador calculadas.

Dimensiones Relaci.én Valor calculado
escogida [m]
T - 2,415
HL 1,5 3,622
D 0,3 0,724
A 1,5 1,087
C 1,3 0,942
J 0,09 0,217
E 1,1 0,797
F 1,1 0,797
B - 1,594

5.7 AGITACION DEL FERMENTADOR

La agitacidn es una de las operaciones importante en un proceso de fermentacion, tanto desde el

punto de vista tecnolégico como por sus implicancias econdmicas.

Resulta conveniente agitar un cultivo para obtener un buen mezclado, lo que conlleva a una mejor
transferencia de masa y calor. De esta manera, se elimina la posibilidad de sedimentacién de
células y otros sdlidos y se evita la aparicion de zonas del fermentador con insuficiente suministro
de oxigeno y nutrientes y ademas, con temperaturas y pH fuera del rango éptimo e incluso fuera

de rango fisioldgico.

5.7.1 Potencia de agitacidn sin aireacién

La potencia de agitacion del cultivo en un fermentador, en ausencia de aireacién, puede calcularse

en base al nimero de potencia (Np).

Para determinar el numero de potencia es necesario utilizar la grafica del Anexo 10, la cual

relaciona el nUmero de Reynolds con el nUmero de potencia para tres tipos de rotores.

El nimero de Reynolds se puede calcular mediante la Ecuacion 5.50 (Najafpour, 2007a).
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.D2.
Re = X2°P Ec. 5.50

Para calcular el nimero de Reynolds se utilizan los datos de la Tabla 5.20 obtenidos en la Seccién

5.6 y asumiendo las propiedades del caldo de cultivo como las del agua.

Tabla 5.20: Datos utilizados para calcular el nUmero de Reynolds.

Frecuencia de rotacion del agitador (N) (Acevedo, 2002) 1,33 [rps]

Didmetro del agitador (D) 0,724 [m]
Densidad (p) 1.000 [kg/m3]
Viscosidad (i) 0,001 [kg/m-s]

Reemplazando estos datos en la Ecuacion 5.50 se obtiene:
Re = 6,99-10°

Como el niumero de Reynolds es mayor a 5.000 se considera régimen turbulento, por lo que la

potencia sin aireacion se calcula con la Ecuacion 5.51 (Najafpour, 2007a):

P=Np-p-N3-D° Ec.5.51

Haciendo uso del Anexo 10 y entrando con el nimero de Reynolds y chocando con la curva de
turbina Rushton se obtiene un nimero de potencia (Np) igual a 6, por lo que la potencia sin

aireacion calculada mediante la Ecuacién 5.51 resulta:
P =2.838 [W]

Sin embargo, debido a que las proporciones del fermentador difieren de las estandares, es
conveniente corregir el resultado multiplicando el valor obtenido por un factor, el cual se calcula

mediante la Ecuacion 5.52 (Najafpour, 2007b).

T/p)-1L/p)

Ec. 5.52
T/ )
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En donde el subindice f indica los valores estandares, siendo (T/D)f y (HL/D)f igual a 3

(Najafpour, 2007b). Utilizando las dimensiones del fermentador obtenidas en la Seccién 5.6 se

obtiene:
f =136

Finalmente como se tienen dos rotores en el agitador, la potencia sin aireaciéon se calcula

mediante la Ecuacion 5.53 con el valor de f anteriormente calculado y con i igual a 2.
P=f-P-i Ec. 5.53
Obteniéndose:

P, =7.724 [W]

5.7.2 Potencia de agitacién con aireacién

Debido a las burbujas de aire dispersas en el liquido, la potencia de agitacion diferird de lo

calculado en la seccién anterior.

Para el calculo de la potencia con aireacién se hara uso de la correlacién de Michel y Miller,

mediante la Ecuacion 5.54 (Acevedo, 2002):

P =K- (PZ'D:“'N)OAS Ec. 5.54

F0,56

Donde K toma un valor igual a la unidad para volumenes de fermentacién mayores que 1.000 [L] y
0,72 para volumenes menores (Acevedo, 2002). F es el flujo de aire calculado anteriormente para

el momento de maxima aireacion (ver Tabla 5.16).
De la Ecuacion 5.54 resulta:

P, = 7335 [W]

Debido a las pérdidas de energia por calor, se determina una eficiencia de agitacién de un 80%,

por lo que la potencia real de agitacién con aireacién resulta:
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b 7.335
9 08
P, =9.169 [W]

5.8 ETAPA DE PROPAGACION

Para la etapa de propagacion se establecid que la concentracion de biomasa inicial de cada
propagador debe ser el 10% de la biomasa final de cada uno de estos. En esta etapa se tendrad una
metodologia de crecimiento por lotes, en donde el contenido del propagador sera vertido en la

etapa siguiente.

El crecimiento de la poblacién microbiana puede ser representado por la Ecuacion 5.55 (Acevedo y

Gentina, 2002):

CAETED. ¢ Ec. 5.55

La velocidad especifica de crecimiento (u) es constante durante la fase de crecimiento

exponencial, durante esta fase es posible integrar la Ecuacién 5.55 resultando:
X
Ln (—) =u-t Ec. 5.56
Xo

O bien:

X =X,-ekt Ec. 5.57

Utilizando la Ecuacién 5.57 es posible calcular el tiempo de fermentacién de cada propagador. En
la Tabla 5.20 se presentan los datos para los propagadores, en orden de menor a mayor. La
biomasa final del ultimo propagador de la Tabla 5.21 corresponde a la biomasa inicial del
fermentador. En esta etapa se asume que se consume todo el sustrato disponible, el cual se

calcula mediante el rendimiento Y, s.
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Tabla 5.21: Concentraciones de biomasa en los propagadores y tiempos de fermentacion de cada uno de

ellos.
Propagador Volumen Biomasa inicial Biomasa final Tiempo  Conc. Sustrato inicial
[L] [g/L] [g/L] [h] [g/L]
1 20 0,45 4,50 5,12 8,10
2 90 1,00 10,00 5,12 18,00
3 300 3,00 31,67 5,24 57,33
4 2.500 3,80 38,76 5,16 69,91

5.8.1 Aireacién de los propagadores

En la Tabla 5.22 se presentan la demanda de oxigeno del cultivo, el coeficiente volumétrico de
transferencia de oxigeno, la tasa especifica de aireacion y el flujo de aire, los cuales se calculan

mediante las ecuaciones 5.44, 5.45, 5.47 y 5.48 vistas en la Seccion 5.5.

Tabla 5.22: Parametros de aireacion de los propagadores.

Propagador Na Kl_a VVM Flujo de_aire
[mmol/h-L] [ [min] [m3/min]
1 43,05 52,54 0,29 0,01
2 95,66 116,76 0,64 0,06
3 302,93 369,75 2,01 0,60
4 370,75 452,53 2,46 6,16

5.8.2 Dimensiones de los propagadores

Para el calculo de las dimensiones de los propagadores se utiliza la misma nomenclatura y
metodologia definida en la Seccién 5.6, pero las relaciones seleccionadas son diferentes y los
propagadores cuentan solo con un rotor, por lo que las medidas representadas en la Figura 5.3 se
modifican y se presentan en la Figura 5.5. Las dimensiones de los propagadores se presentan en

las Tablas 5.23, 5.24, 5.25 y 5.26 junto con las relaciones seleccionadas para el célculo de estos.
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ipal

T
Figura 5.5: Nomenclatura normalizada para los propagadores.

Donde las medidas Ay E de la Figura 5.3 se suman para mantener las relaciones, lo cual da origen
a la medida Y de la Figura 5.5. De la misma forma, las medidas Cy F de la Figura 5.3 se suman vy

dan origen a la medida Z de la Figura 5.5.

Tabla 5.23: Relaciones escogidas y dimensiones del propagador 1 calculadas.
Valor calculado

Dimensiones Relacion escogida

[m]
T - 0,23
HL 2 0,47
D 0,4 0,09
A 0,8 0,08
E 1,5 0,14
Y - 0,22
F 1,5 0,14
C 1,2 0,11
Z - 0,25
J 0,09 0,02
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Tabla 5.24: Relaciones escogidas y dimensiones del propagador 2 calculadas.

. . iy . Valor calculado
Dimensiones Relacién escogida

[m]
T - 0,39
HL 2 0,77
D 0,4 0,15
A 0,8 0,12
E 1,5 0,23
Y - 0,35
F 1,5 0,23
C 1,2 0,19
Z - 0,42
J 0,09 0,03

Tabla 5.25: Relaciones escogidas y dimensiones del propagador 3 calculadas.

. . L. . Valor calculado
Dimensiones Relacién escogida

[m]
T - 0,63
HL 1,5 0,95
D 0,3 0,19
A 0,8 0,14
E 1,5 0,29
Y - 0,43
F 1,5 0,29
C 1,2 0,23
z - 0,52
J 0,09 0,06




Tabla 5.26: Relaciones escogidas y dimensiones del propagador 4 calculadas.

Dimensiones

Valor calculado

Relacidn escogida

[m]
T - 1,29
HL 1,5 1,93
D 0,6 0,51
A 0,5 0,24
E 1,5 0,51
Y - 0,75
F 1,5 0,51
C 1 0,67
VA - 1,18
J 0,09 0,13

5.8.3 Potencia de agitacion en propagadores
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La potencia de agitacién en los propagadores se calcula de forma similar a la potencia calculada

para el fermentador (ver Seccién 5.7). Los datos calculados se resumen en la Tabla 5.28 y para

calcular el numero de Reynolds con la Ecuacidn 5.50 solo se varia el didmetro de cada agitador, las

demads propiedades se resumen en la Tabla 5.27.

Tabla 5.27: Propiedades utilizadas para calcular el nimero de Reynolds en cada propagador.

Frecuencia de rotacidn del agitador (N)
Densidad (p)
Viscosidad (u)

1,33 [rps]

1.000 [kg/m3]
0,001 [kg/m-s]

Tabla 5.28: Potencias sin aireacion para cada propagador.

Propagador Diametro del agitador Numero de  Potencia sin aireacion
[m] Reynolds [W]
1 0,09 1,16 -10* 0,12
2 0,15 3,17 -10* 1,46
3 0,19 4,82 -10* 4,81
4 0,51 3,52 -10° 521
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Andlogamente a lo calculado en la Seccién 5.7, se calcula la potencia de agitacidn con aireaciéon

para cada propagador. Los resultados se presentan en la Tabla 5.29. Al igual que para el

fermentador, se define una eficiencia de agitacién del 80%.

Tabla 5.29: Potencias con aireacién en los propagadores.

Potencia con aireacion

Propagador (W]
1 0,14
2 1,50
3 3,21
4 644,56

5.9 SISTEMA DE ENFRIAMIENTO

Para retirar el calor neto generado durante la fermentacion se pueden utilizar distintos equipos,

como se detalla en la Tabla 5.30.

Tabla 5.30: Equipos de transferencia de calor en fermentadores. (Acevedo, 2002)

Equipo Usos y limitaciones
Se utiliza solo en algunos equipos de tamafio
Chaqueta . g, qauip L
piloto. Alto costo y area de transferencia limitada.
, Es el mas utilizado, por su bajo costo y alta drea de
Serpentin

Lluvia externa

Intercambiador externo

transferencia. En casos extremos el drea que
proporciona no es suficiente.

Barato y eficaz, usado a veces en conjunto con
serpentines.

Para casos en los que un serpentin no era
suficiente. Aumenta el costo y peligro de
contaminacion e insuficiencia de aireacion.

Debido a que es el mas utilizado en la industria por sus buenas caracteristicas y facilidad de

operacién, se selecciona el serpentin como sistema de enfriamiento para la fermentacién y

propagacion.



146

5.9.1 Disefio del serpentin del fermentador

Para realizar el balance de energia en el serpentin se deben considerar varias fuentes, como lo son

el calor de fermentacién (Qf), el calor de agitacién (Q4) y el calor perdido a los alrededores (Qp).

Para calcular el calor de fermentacion se puede utilizar la expresion de Cooney. Descrita en la

Ecuacién 5.58.

QF = 0,12 * QOZ Ec.5.58

En la que Qp se entrega en [kcal/L-h] y la velocidad de consumo de oxigeno (Qp,) en milimoles de
0>/L-h. Qp, puede considerarse igual a la demanda de oxigeno (N,). Un balance simplificado de

energia térmica en torno al fermentador resulta en:

(Qr+Q4) V=0p+0Q Ec. 5.59

Siendo V el volumen del fermentador en litros.

Este balance considera que no hay acumulacién de energia y que los términos de calor sensible de
las corrientes de entrada y salida y de evaporacién, son despreciables. El calor de agitacién es

siempre considerablemente menor que Q.
El término Q4 puede ser tomado como un 10% de Q (Acevedo, 2002).

Q,=01"0;F Ec. 5.60

Qp puede ser evaluado considerando las pérdidas de calor por las paredes del cuerpo cilindrico del
fermentador. Para ellos se supone que la pared alcanza la temperatura constante del caldo y que
la temperatura ambiente también es constante. El término Qp puede ser calculado mediante la

Ecuacién 5.61.
Qp:h'T['T'HL'(Tf_ a) EC.5.61

Para efectos de célculo, se puede suponer que el coeficiente de conveccién (h) tiene un valor

comprendido entre 10y 25 [kcal/h-m?K].
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En la Tabla 5.31 se presentan los datos para realizar el balance de energia del fermentador y sus

propagadores.

Tabla 5.31: Datos para realizar el balance de energia en el fermentador y propagadores.

Parametros Fermentador Propagador1l Propagador2 Propagador3 Propagador4
Coeficiente de 25 10 10 25 25
conveccioén (h)

Didmetro [m] 2,415 0,234 0,386 0,634 1,285
Altura de liquido (H}) 3,622 0,467 0,771 0,951 1,928
Temperatura de 33 33 33 33 33
fermentacion (Ty)
Temperatura
ambiente (T,) 15 20 20 15 15
Temperatura de salida

30 30 30 30 30
del agua (T,)
Volumen (V) 24.885 20 90 300 2.500

Utilizando las ecuaciones 5.58, 5.59, 5.60 y 5.61 y reemplazando en ellas los valores de la Tabla

5.31 se obtienen los calores para el fermentador, los cuales se presentan en la Tabla 5.32.

Tabla 5.32: Calores calculados para el fermentador.

Serpentin Fermentador Propagador1l Propagador2 Propagador3 Propagador4

Qr [keal/L-h] 37,88 5,17 11,48 36,35 44,49
Qp [keal/h] 12.366,08 44,54 121,40 851,95 3.501,81
Q4 [kcal/L-h] 3,79 0,52 1,15 3,64 4,45

Q; [keal/h] 1.024.620,15 69,11 1.015,08 11.144,22 118.847,32

Se debera disponer de un serpentin capaz de transmitir Q; [kcal/h], utilizando para ello agua, la

cual se calienta de T, a T,. La Ecuacidn 5.62, corresponde a la del disefio del serpentin.

Q, =U-A-AT Ec. 5.62

Siendo AT la media logaritmica entre (Tr —T.) y (Tr—T,) y U el coeficiente global de

transferencia, el cual tiene un valor de 3.404,7 [W/m?K] (Couper, 2012).

Con la Ecuacién 5.62 se calcula el area de transferencia del serpentin y con ella la longitud de

caferia necesaria. El nimero de vueltas del serpentin esta dado por la Ecuacion 5.63.
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n=—=5- Ec. 5.63
2-(R2+k?2) /2

Donde R corresponde el radio del serpentin, el cual se calcula mediante la Ecuacién 5.64 y k

corresponde al paso del serpentin el cual se puede ajustar dependiendo del alto del tanque.

R=—- Ec. 5.64

Siendo J el ancho del deflector y T corresponde al ancho del tanque.
Para calcular la altura del serpentin se utiliza la Ecuacion 5.65

h=Mn-1)-k+n-D, Ec. 5.65

Donde h corresponde a la altura del serpentiny D, el didmetro externo de la cafieria.

Para el fermentador se obtuvo una diferencia de temperatura logaritmica de 8,37 [K] y se definid
un paso de serpentin de 4 [cm]. Los resultados presentados en la Tabla 5.33 se obtienen mediante

las ecuaciones 5.62, 5.63, 5.64 y 5.65 para diferentes diametros nominales de cafieria.

Tabla 5.33: Disefio del serpentin del fermentador para diferentes diametros de cafieria.

Caiieria Didmetro Ext Area Largo Numero de Altura
[pulg] [m] [m?] [m] Vueltas [m]

1 0,033 41,80 398,350 63,98 4,656
1% 0,042 41,80 315,560 50,68 4,124
1% 0,048 41,80 275,700 44,28 3,868

2 0,060 41,80 220,560 35,43 3,514
2% 0,073 41,80 182,202 29,26 3,268

3 0,089 41,80 149,666 24,04 3,059
3% 0,102 41,80 130,958 21,03 2,938

Como se puede apreciar en la Tabla 5.33 a partir de un didametro nominal de 2 pulgadas la altura
del serpentin es inferior a la altura del liquido, la cual fue calculada anteriormente en la Seccién

5.6. Por lo tanto se selecciona el didmetro de 2 pulgadas, debido a que utilizando este tipo de
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cafieria se obtiene una altura de serpentin que no sobrepasa la altura de liquido al interior del

fermentador.

5.9.2 Disefio del serpentin para propagadores

Para calcular los calores para los propagadores se utilizan las ecuaciones 5.58, 5.59, 5.60 y 5.61, y

se reemplazan en ellas los valores de la Tabla 5.31. En la Tabla 5.34 se presentan los resultados

obtenidos.
Tabla 5.34: Calores calculados para los propagadores.
Serpentin  Propagador1 Propagador2 Propagador3 Propagador 4
QF [kcal/L:h] 5,17 11,48 36,35 44,49
Qp [kecal/h] 44,54 121,40 851,95 3.501,81
Q4 [kecal/L-h] 0,52 1,15 3,64
Q; [kcal/h] 69,11 1.015,08 11.144,22 118.847,32

Utilizando estos resultados y haciendo uso de las ecuaciones 5.62, 5.63, 5,64 y 5.65 se calculan las

caracteristicas de la cafieria para cada uno de los serpentines de los propagadores. Los resultados

se presentan en la Tabla 5.35

Tabla 5.35: Caracteristicas del serpentin para los propagadores.

Propagador Areza Largo Paso Radio  Numero de Altura Di:’:’\metro
[m?] [m] [m] [m] Vueltas [m] Elegido [pulg]
1 3,46:10% 0,06 0,05 0,096 0,09 0,06 %
2 0,05 0,94 0,05 0,158 0,91 0,01 %
3 0,45 4,33 0,1 0,260 2,48 0,23 1
4 4,85 31,98 0,15 0,514 9,51 1,73 1%
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5.10 CENTRIFUGA DE DISCOS E10.

Para la centrifuga que separara las células del caldo de cultivo se utilizaran los datos presentados
en la Tabla 5.36, el flujo de entrada fue calculado en la Seccién 5.4 y la densidad de éste en la

Seccion 4.3.1.

Tabla 5.36: Datos para el calculo de la centrifuga de células E10.

Diametro de la célula D, =810° [m]
Densidad de la célula pe = 1.030 [kg/m?3]
Densidad del flujo entrada Para = 1.033 [kg/m?3]
Flujo de entrada Fa14 =4,61-:10* [m3/s]
Fuerza de gravedad g =9,8[m/s?]
Viscosidad U =7,49-10* [m/kg-s]

Para la viscosidad se utiliza la del agua a 306 [K], que es la temperatura del flujo de entrada.

Utilizando las ecuaciones 5.1 y 5.2 ocupadas para el cdlculo de la centrifuga de discos en la etapa

de tratamiento de la melaza, se obtiene:
ug =140-1077 | 7|

T =3.311,78 [m?]

Con este valor de X se podrd seleccionar la centrifuga adecuada que se encuentran disponibles en
el mercado vy asi satisfacer los requerimientos en esta etapa del proceso, ya que, X es el principal

pardmetro caracteristico de seleccidon para las centrifugas de discos.

5.11 FILTRO DE TAMBOR ROTATORIO E11.

Se utiliza el filtro de tambor rotatorio para eliminar el resto de células que quedaron en el caldo

después de ser centrifugado.

Para el disefio de este filtro se utilizan los datos de la Tabla 5.37, los cuales fueron calcularon en la

Seccion 4.3.2
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Tabla 5.37: Datos utilizados para el disefio del filtro de tambor rotatorio.

Resistencia especifica del queque (Svarovsky, 2001) a = 2-10" [m/kg]
Presién de operacion (McCabe, 2007a) P = 68.000 [N/m?]
Frecuencia de rotacion (Svarovsky, 2001) N = 0,2 [RPM]
Viscosidad u =7,49-10"* [m/kg-s]

Concentracion de células

Relacién queque humedo queque seco

Flujo de queque humedo
Flujo de entrada al filtro

Densidad del queque humedo

Xa1s = 1,94 [kg/m’]

m =1,3

Fgo = 9,27-10% [m/h]
Fyuys = 1,202 [m?/h]
ppo = 1.436,38 [kg/m’]

Densidad de filtrado Pa1e = 1.032,53 [kg/m?3]
Densidad ayuda filtrante (CaS04) Par = 2.320 [kg/m?3]
Coeficiente compresibilidad del queque (McCabe, 2007a) s =0,26

Fraccion de inmersion (McCabe, 2007a) f =03

La relacion utilizada entre la masa de células y ayuda filtrante es 1:3

Para determinar las dimensiones del filtro (didmetro y largo), antes se tienen que realizar distintos

calculos, los cuales se presentan a continuacién.

Concentracion de la suspension (C, Cc):

Para calcular la concentracion de la suspensién se utiliza la Ecuacién 5.66, la cual representa la

cantidad de sélidos a filtrar por volumen de solucidn.

4Fa15X1s
3-Fa15X15
PAF

C= Ec. 5.66

B Fais+
- kg
c=774 4

Esta concentracion se debe corregir mediante la Ecuacion 5.67 (McCabe, 2007a).

= Ec. 5.67
1—(m—1)-pA16

c

Ce =776 |4]
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Flujo masico del queque seco (F 4):

Este flujo se determina de la Ecuacién 5.68, sabiendo que el queque presenta una humedad del

30% (Hyq = 0,3):

FRo'PBo(100—H
Fps = F9'PBo(100~Hgq) Ec. 5.68
100

Fys = 9,325 []

Area de filtrado (47):

Para obtener el drea se utiliza la Ecuacién 5.69 (McCabe, 2007a)

1

_ a-u 2

Ar = Fys (Z-C-APl—S-f-N) Ec. 5.69
Ar = 4,28 [m?]

Diametro y largo del tambor (d, L):

Para determinar el largo y el didmetro del tambor se utiliza la siguiente relacion (Peters et al.,

2003a):

=15 Ec. 5.70

IS o

Se sabe que el drea de un cilindro es:

A=m-d-L Ec.5.71

Utilizando la relacion antes mencionada en la Ecuacidon 5.70 se obtienen las dimensiones del

tambor:
L =1,43 [m]

d =095 [m]



5.12 CENTRIFUGA DE CANASTO E13.

Para el disefo de la centrifuga se ocupa la Ecuacién 5.72 (McCabe, 2007a)

Donde:

_ pwit-r?

F =
o[ EMe L Rm
e
2:10b (1 -7
AL — ( 2 L)

)
Ti

Ag=m-b-(r,—1)

F: Flujo del filtrado.

p: Densidad del filtrado.

u: Viscosidad del filtrado.

r1: Radio de superficie interna de la capa de liquido.
1;: Radio de superficie interna del queque.

75: Radio de superficie interna del canasto.

a: Resistencia especifica del queque.

A;: Promedio logaritmico del area del queque.
A,: Promedio aritmético del area del queque.
m.: Masa del queque en el canasto.

R,,: Resistencia del medio filtrante.

A,: Area del medio filtrante.

w: Velocidad de rotacion.
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Ec. 5.72

Ec.5.73

Ec.5.74
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Suposiciones:

o T1=0,8'1‘2
e 1=09'n,
[ ] b:TZ

e Sedesprecia la resistencia del medio filtrante.

Luego con estas suposiciones se obtiene la Ecuacién 5.75 (McCabe, 2007a):

_ pw2(r2-1?)

F = m Ec.5.75

En la Tabla 5.38 se presentan los datos utilizados para el disefio de la centrifuga de canasto, los

cuales fueron calculados en la Seccién 4.3.4.

Tabla 5.38: Datos utilizados en el disefio de la centrifuga E13.
F = Fgi9 = 1,417 [m3/h]
p = pp1o = 1.000 [kg/m’]
u=749-10"* [kg/m-s]
w: corresponde a 400-g
g = 9,8 [m/s?%]
Mme = Fp1g * parg = 157,92 [kg/h]

Ademas, se tiene la Ecuacién 5.76 para el célculo de la velocidad de rotacién:

w? = 2009 Ec.5.76

T2

Luego, resolviendo el sistema con las Ecuaciones 5.73, 5.74, 5.75 y 5.76 y ademas reemplazando

las suposiciones antes descritas, se obtiene:
r, = 0,811 [m]
. = 0,649 [m]

1r; = 0,731 [m]
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b = 0,811 [m]

Donde 1, es la caracteristica principal de disefio, por lo tanto se seleccionara una centrifuga con un
radio de canasto minimo de 0,811 [m] para satisfacer los requerimientos de esta etapa del

proceso.

5.13 COLUMNA DE ADSORCION E15.

La columna de adsorcidn se pueden observar tres zonas:

e Zona de equilibrio, donde el material adsorbente se encuentra agotado.

e Zona de transferencia, donde se produce la adsorcién, en la cual las concentraciones
en el fluido y el sdlido varian desde las de la zona de equilibrio hasta la del adsorbente
fresco y fluido ya tratado.

e Zona de adsorbente fresco, la cual va desapareciendo por avance de la zona de

transferencia.

Zona de equilibrio

Para la zona de equilibrio la ecuacién de disefio utilizada es la relacion de Langmuir para el sistema
carboén activo-color (Vermeuten et al., 1994).

105y

X =0,034-
1+105Y

Ec. 5.77

Donde:
X: Concentracién de adsorbato en el carbdn [Ib/lb de carbdn seco].

Y: Concentracién de color en el liquido [Ib/Ib de solucién].

Es necesario calcular las concentraciones Y e Y* (de equilibrio). Para el calculo Y* se utiliza un X

cualquiera, el cual serd reemplazado en la Ecuacién 5.77 y se obtendra su valor. Este mismo X es
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utilizado para calcular el valor de Y, pero en la ecuacion del sistema que se determina a
continuacién:

Se necesita de dos puntos para obtener esta ecuacién, uno es el origen (0, 0) vy el otro (X7, Y,)
qgue es la intercepcién de la curva de operacion con la del sistema, por lo tanto, la ecuacién

utilizada para determinar X es la Ecuacion 5.77 de equilibrio, de la cual se obtiene:
1b
Xr = 0,03366 ]
1b
Con este valor ser llega a la ecuacién del sistema, descrita en la Ecuacién 5.78.

X =33,66"Y Ec.5.78

En la Figura 5.6, se muestra el comportamiento de la curva de operacidon y la del sistema.

Yo
Ye
<@
B
&

5
Y

Y *
Ys

Xs X Xe Xt

Figura 5.6: Curva de operacidn y del sistema de decoloracidn.
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Se deben calcular las concentraciones limites Y5 (de ruptura) e Yz (de agotamiento), las cuales se
ocuparan para disefiar la zona de mantencién mas adelante. Para ello se han tomado como el 5% y

el 95% respectivamente de la concentracidn inicial (Y, = 0,001 [lb/Ib]) (Vermeuten et al., 1994).

Yy =5-1075 []

Ve =95-10" ]

Luego reemplazando estas concentraciones en la Ecuacién 5.78, se obtienen las concentraciones

Xpy Xg
Xp = 00016 [
Xg = 0,0319 [%]

Ahora, se pueden calcular las concentraciones Y e Y*, con un Y = 0,03 [Ib/Ib], concentraciones

que serdn utilizadas para el calculo de la zona de transferencia.

Y*=75-10"5 [%]

-4 [Ib
Y =3,48-10 [_lb]
Zona de transferencia

La longitud de la zona de transferencia tiene una altura que depende de la velocidad con que se
realiza la transferencia de material adsorbido desde el fluido al sélido. Para ello se estima el

coeficiente de transferencia de masa a través de la Ecuacién 5.67 (Treybal, 1980):

Ky . 058 _ 9 40. (Re) >
L5050 = 240 () Ec. 5.79

Donde:

R.: Numero de Reynolds.

Ec.5.80
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Sc: Nimero de Schmidt

S, =—F£ Ec. 5.81
p-Dap

G,: Velocidad de flujo superficial (Ib/h-pie?)
Gy == Ec. 5.82
p: Densidad del fluido.
D,p: Difusividad.
&: Factor de huecos.

Ky: Coeficiente de transferencia de masa [lb/pie?].

En la Tabla 5.39 se muestran las propiedades del carbdn activo para el disefio de la columna de

adsorcion.

Tabla 5.39: Propiedades del carbdn activo (Peters et al., 2003a).

Densidad de empaque Pem = 31,2 [Ib/pie?]
Didmetro de particula d, =2,69-107 [pie]
Fraccidon de huecos £=0,40

En la Tabla 5.40 se presentan los datos utilizados para determinar los parametros anteriormente

descritos, los cuales fueron calculados en la Seccion 4.3.6.

Tabla 5.40: Propiedades del fluido que entra a la columna de adsorcion.

Densidad del fluido Pa1o = 78,72 [Ib/pie’]
Viscosidad del fluido U = 3,36-1072 [Ib/pie-s]
Flujo masico F419 = 725,45 [Ib/h]
Difusividad (Perry, 2008) D,p = 1,77-10°° [pie?/h]
Area A =2 [pie]

Con los datos de las Tablas 5.38 y 5.39 se determinan los pardmetros de disefio:

R, = 0,0806
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G, = 362,75 [ﬁ

S. = 86.816,42

Ky = 3,42 [pi:l;-h]

Para calcular el coeficiente de transferencia de masa aparente (Kyg)), se requiere saber el drea
especifica de transferencia la cual se determind como: el drea superficial externa de una particula

dividido por el volumen que ocupa en el lecho, expresada en la Ecuacion 5.83.

. 2
mdp

Aesp = Ec.5.83

n-dp3
6:(1—¢)

_ pie?
Agsp = 1.338,3 [pl?]
Luego el coeficiente de transferencia de masa aparente es:

Kyap = 4.580,41 [pu’?—“;h]

El método utilizado para la estimacidon de la zona de transferencia es el de Michaelis, el que
consiste en determinar el nimero de unidades de transferencia (Nyp¢) a través de la Ecuacion

5.84 vy la longitud de cada unidad de dicha zona (Hyy) con la Ecuacion 5.85 (Treybal, 1980).

Yg dy

Niog = fYB y-v* Ec.5.84
Gs
HTU - EC. 5.85
Kyap

Reemplazando los valores de G y Ky, en la Ecuacion 5.85 calculados anteriormente se obtiene:
HTU = 0,079 [ple]

El lecho en la zona de transferencia se encuentra parcialmente agotado, la fraccidn utilizable (f)

de la capacidad total de la zona esta dado por la Ecuacion 5.86 (Treybal, 1980):

S E(Yo=Y)dw

f=e— = [J ) d (2E) Ec. 5.86

Yo-wa wa
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Donde wg, es la cantidad de efluente tratado cuando se detecta una concentracién Yz y wg cuando

se detecta una concentracién Yy en la salida del adsorbedor. wa es la diferencia w — wp.

0 0,1 0,2 0,3 04 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
W — Wg
wa
. . s ny w-w Y
Figura 5.7: Relacion en la columna de adsorcion de (T“B) e
0

. w—w
La relacidn ( B
wa

); razon entre la cantidad del efluente desde la ruptura y la cantidad total desde
la ruptura al agotamiento; estd dada por la Ecuacién 5.87 (Treybal, 1980).

fY day
wW—wp _ YBY—Y*

=—— Ec. 5.87

wa Ntog

Reemplazando el valor de Y anteriormente calculado y la concentracidn inicial Y, de la Ecuacidon

5.86 se obtiene:

f = 0,652

- . ., Y . -
Entrando a la gréfica de la Figura 5.7, con la relacion v = 0,35 se obtiene el valor de (%) =
0

0,6 el cual se reemplaza en la Ecuacién 5.87 y se obtiene:

NtOG = 3,983
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Luego la altura de la zona de transferencia es de 0,315 [pie] (N¢o¢ - Hry)
En la Tabla 5.41 se resumen los resultados de la zona de equilibrio y de transferencia.

Tabla 5.41: Resultados de la zona de equilibrio y de transferencia.

Concentracién inicial del adsorbato: Concentracidn inicial del color:

Xr = 0,03366 [kg/kg] Yy = 0,001 [kg/kg]

Concentracién de agotamiento del adsorbato: Concentracién de agotamiento del color:
Xz =0,0016 [kg/kg] Ys =5-10" [kg/kg]

Concentracién de ruptura del adsorbato: Concentracién de ruptura del color:

Xg =0,0319 [kg/kg] Y =9,5:10* [kg/kg]

Coeficiente de transferencia de masa: Coeficiente de transferencia de masa aparente:
Ky = 3,42 [Ib/pie?-h] Kyap = 4.580,41 [Ib/pie*-h]

Longitud de cada unidad de transferencia: Numero de unidades de transferencia:
Hpy = 0,079 [pie] = 0,024 [m] Nog = 3,983

Fraccion utilizable del lecho: Altura de la zona de transferencia:

f =0,652 Niog * Hry = 0,315 [pie] = 0,096 [m]

5.13.1 Dimension de la columna.

En la Tabla 5.42 se presentan columnas a distinto tiempo de operacién (t), con sus respectivas

alturas, caidas de presion y fracciones de utilizacidon de adsorcién del lecho.

Didmetro de la columna (Lara y Parada, 1979):

D = (22 )0'5 Ec. 5.88

TGy

D, = 1,596 [pie]

La altura de la columna (H.) en funcién del tiempo de operacidn, se determina del balance de

masa presentado en la Ecuacién 5.89.

XT'pem'%'Dcz'(Hc_NtOG'HTU'f):YO'G't Ec.5.89

La fraccidn utilizada (99) de la capacidad total del lecho, se obtiene de la Ecuacién 5.90.

9 = Hc=NeogHru f Ec.5.90
H¢
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La caida de presion se calcula de la Ecuacidn 5.91 (Treybal, 1980) para lechos de rellenos, llamada

Ecuacion de Ergun.

AP gc'ss'dp'pem __150-(1-¢)

He  (1-8)Gs*

Re

+ 1,75

El gasto de carbdn activo (relleno) se calcula de la Ecuacién 5.92.

Gasto de carbon activo =

YO'G
XTI

Ec. 5.91

Ec. 5.92

Tabla 5.42: Influencia del tiempo de operacién en las caracteristicas de la columna de relleno.

Tiempo Altura Fraccién Caida de presion Relleno
[h] [pie] Util [Ibs/pie’] [Ib/h]
10 3,65 0,944 57,57 22,85
11 4,00 0,949 63,01 22,73
12 4,35 0,953 68,44 22,63
13 4,69 0,956 73,88 22,55
14 5,04 0,959 79,31 22,48
15 5,38 0,962 84,74 22,42
16 5,73 0,964 90,18 22,36
17 6,07 0,966 95,61 22,32
18 6,42 0,968 101,04 22,28
19 6,76 0,969 106,48 22,24
20 7,11 0,971 111,91 22,20
21 7,46 0,972 117,35 22,17

De los resultados se puede apreciar que mientras mas altura la fraccién Util aumenta y a su vez la

caida de presidn, lo que trae consigo un aumento en el costo de bombeo. Se elige un tiempo de

operacion de 14 [h]. En la Tabla 5.43 se presenta un resumen con las caracteristicas de la columna

con el tiempo de operacion seleccionado.

Tabla 5.43: Resumen de las caracteristicas de la columna seleccionada.

Diametro de la columna

Altura de la columna

Caida de presion

Gasto de carbdn activo

Numero de unidades

0,49 [m]
1,54 [m]
0,037 [atm]
10,19 [kg/h]

2
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5.14 CRISTALIZADOR

El sistema de cristalizacion se compone por diferentes equipos y sus disefios individuales seran

presentados a continuacion.

5.14.1 Tanque de cristalizacién

Para el calculo del volumen del tanque de cristalizacidn se utilizan los datos de la Tabla 5.44 El flujo

de salida del estanque fue calculado en la Seccion 4.3.7.

Tabla 5.44: Datos utilizados para el célculo del volumen del cristalizador. (Lara y Parada, 1979)

Velocidad de crecimiento de los cristales v, = 5,49-10° [m/h]
Largo de los cristales L. =2-103[m]

Flujo de salida de tanque F451 = 0,635 [m3/h]

Tiempo de residencia de los cristales

tRC = — Ec.5.93

tRC = 12,15 [h]

Volumen del tanque de cristalizacion

V= FA21 ' tRC Ec.5.94

V=772 [m3]
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5.14.2 Condensador barométrico

Para el calculo del area del condensador barométrico se utilizan los datos de la Tabla 5.45,

temperaturas que fueron definidas en la Seccién 4.3.7.

Tabla 5.45: Datos para el calculo del area del condensador barométrico.

Temperatura de entrada del agua de enfriamiento  T; = 293 [K]

Temperatura de salida del agua de enfriamiento T, =348 [K]
Temperatura de entrada del condensado T3 =353 [K]
Temperatura de salida del condensado T, =348 [K]

Calor Q =108.164 [J/s]
Coeficiente de transferencia de calor U = 700 [J/s:m?K]

El drea del condensador se determina por la Ecuaciéon 5.95.

__ 0
ATML-U

Ec. 5.95

Reemplazando los datos de la Tabla 5.44 en la Ecuacién 5.96 se determina la temperatura media
logaritmica.

_ (T3=Ty)—(T4—Ty)
ATML = W Ec. 5.96

T4-Tq

ATML = 20,85 [K]

Luego el area del condensador es:

A =741 [m?]
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5.14.3 Intercambiador de calor de placas

Para el disefio de este equipo se utilizan los siguientes datos de la Tabla 5.46, los cuales fueron

calculados en la Seccion 4.3.7

Tabla 5.46: Datos utilizados para calcular el area del intercambiador de calor de placas.

Entalpia del vapor A, =2.738.117 [J/kg]
Temperatura del vapor T, = 416 [K]

Calor liberado Q =314.459 [ki/h]
Coeficiente de transferencia de calor U =3.097,234 [ki/h]
Temperatura de salida Tg19 =351 [K]
Temperatura de entrada Tgo0 = 364 [K]

Reemplazando estos datos en la Ecuacidn 5.96 se obtiene
ATML = 58,29 [K]
Para calcular el area necesaria del intercambiador se utiliza la Ecuacion 5.97:

Q

Anec = NTMLU Ec. 5.97

Reemplazando los valores descritos anteriormente en la Ecuacién 5.97 se obtiene:

Apec = 1,74 [m?]

5.14.4 Eyector

El eyector es un tipo simplificado de bomba de vacio o compresor que no tiene pistones, valvulas
ni otras piezas moviles. Se utiliza para generar el vacio necesario en la operacidn de cristalizacion,
debido a que estos son capaces de condensar los gases no condensables y el aire que ingresa al

sistema durante la generacién de vacio utilizando vapor de caldera. Como la presién de vacio que
se requiere en el sistema es del orden de 0,4 [atm] se puede utilizar un sistema de eyector simple

sin problemas (Walas, 1990).

Para el disefio de este componente y el gasto de vapor es necesario definir las condiciones en las

gue debe operar, se asume una presion de descarga de 14,7 [psi] (1 [atm]) y la presidn de succién
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se determina utilizando las Tablas de vapor a las propiedades del este a 80 [°C], |a cual es de 6,87

[psil.

Utilizando las ecuaciones 5.98 y 5.99 se calculan las relaciones r; y 1, (Boyce, 2008), las cuales se
usaran para ingresar al grafico del Anexo 11y leer la razdén dptima de areas, para asi obtener la

relacion entre las masas del vapor vy el aire al interior.

_ Pdescarga

Hn=— Ec. 5.98
Psuccion
a7 _ 2,14
Y VA
ry = “ouecin Ec. 5.99
vapor
687 012
2757357

Utilizando los valores de 1y y 1, mediante el grafico del Anexo 11 se lee la razdén dptima de areas,
la cual para este caso tiene un valor de 100, posteriormente con este valor se obtiene la relacién

entre la masa de aire y masa de vapor igual a:

115 = Ib aire
""" " b vapor

El volumen de succidon de aire se puede estimar utilizando la Ecuacién 5.100 (Walas, 1990).

2
m=k-Vs Ec.5.100

Donde:
m: Flujo masico de aire [Ib/h].
V: Volumen del sistema [pie®].
k: Constante dependiente de la presién del sistema.

La constante de la Ecuacién 5.100 depende de la presién a la que se encuentre el sistema, los

valores para ella se presentan en la Tabla 5.47 para distintos rangos de presion.



167

Tabla 5.47: Valores de la constante k a distintas presiones (Walas, 1990).

Presion k
[mmHg]
Mayor a 90 0,194
20-90 0,146
3-20 0,0825
1-3 0,0508
Menoral 0,0254

Debido a que la presién del sistema es mayor a 90 [mmHg] (1,74 [psi]) se tomara el valor de k
igual a 0,194. Utilizando la Ecuacidn 5.100, con un volumen de sistema igual a 272,67 [pie®] (7,72

[m?3]) se calcula el flujo masico de aire.

lb aire

=6 [t

Con este valor y la relacién entre el aire y vapor calculada anteriormente, se calcula la cantidad de

vapor necesaria en el eyector.

b aire

1’15[lbvapor] =709 [lb vapor]
lbaire] — 7

816 5] "

De esta forma, se obtiene el flujo de vapor utilizado por el eyector para generar el vacio del

sistema de cristalizacion igual a 7,09 [Ib/h] o 3,22 [kg/h].

5.15 CENTRIFUGA DE CANASTO E17.

Para el disefio es necesario determinar el flujo de filtrado, ya que, son dos flujos de filtrado que se
obtienen de ella, uno que se recircula al cristalizador y otro que corresponde al lavado de los

cristales.

Los datos utilizados para el disefio de la centrifuga se muestran en el Tabla 5.48, donde los flujos y

densidades fueron calculados en la Seccién 4.3.7.
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Tabla 5.48: Datos utilizados para el disefio de la centrifuga E17.
U =7,49-10"* [kg/m-s]
w: corresponde a 400-g
g =9,8[m/s?]
Mme = Fp1g * pa1s = 174,5 [kg/h]
Flujos masicos: B16 = 53,69 [kg/h] ; B17 = 664,34 [kg/h]
Densidades: pg16 = 1.194,7 [kg/m3] ; pp17 = 1.342 [kg/m3]

El flujo de filtrado se determina a partir de la Ecuacién 5.101.

F=2t 4 B Ec. 5.101
PB16  PB17

F =054 [%]

La densidad del filtrado se obtiene de la Ecuacién 5.102.

B16 B17
=—- +—- Ec.5.102
P = Bie+p17 PB16 T pigip1; PB17

p =1330,98[-2]

Suposiciones:

° 7"1:0,8'7"2
e 1=09'n,
[ ] b:‘rz

e Sedesprecia la resistencia del medio filtrante

Junto con estas suposiciones y resolviendo el sistema con las Ecuaciones 5.73, 5.74, 5.75 y 5.76,

mismas que se utilizaron para el disefio de la centrifuga E13, se obtiene:
r, = 0,564 [m]
. = 0,451 [m]
r; = 0,507 [m]

b = 0,564 [m]
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Donde 1, es la caracteristica principal de disefio, por lo tanto se seleccionara una centrifuga con un
radio de canasto minimo de 0,564 [m] para satisfacer los requerimientos de esta etapa del

proceso.

5.16 SECADOR

Para el disefo del secador de tlinel se emplean datos tipicos para secadores los cuales se

presentan en la Tabla 5.49.

Tabla 5.49: Condiciones y dimensiones tipicas de operacion para distintos tipos de secador.
(Peters et al., 2003a)

Diametro o ., Velocidad de Coeficiente de
. Largo Largo/Diametro . .
Tipo de secador ancho [m] (ancho) sélidos transferencia de
[m] [m/s] calor [J/s'-m?K]
Secador de tunel 0,5-4 5-20 5-10 0,006 -0,2 30-50
Secador rotatorio 1-3 4-20 4-6 0,02-0,1 40-180
Secador de tambor 0,6-3 0,6-5 1-8 0,0003-0,7 100-1.000
Tornillo 0,1-0,7 1-6 3-10 0,01-0,1 15 -60
transportador

Utilizando la Ecuacién de disefio 5.103 se calcula el drea necesaria para el intercambio de calor con

el calor calculado en la Seccién 4.3.8.

Q=U-A-ATLM Ec. 5.103

Ademas el drea longitudinal del secador esta dada por:

A=L-w Ec.5.104

Siendo L el largo y w el ancho del secador.

Con los datos seleccionados desde la Tabla 5.48 para secador de tlnel se calculan las dimensiones
y condiciones de operaciéon del secador con las ecuaciones 5.103 y 5.104. Los resultados se

presentan en la Tabla 5.51 y los pardmetros seleccionados en la Tabla 5.50.
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Tabla 5.50: Parametros seleccionados para el diseio del secador de tunel.

Coeficiente de transferencia de calor [J/s-m?-K] 50
Relacion largo/ancho 10
Velocidad de sdlidos [m/s] 0,1

Tabla 5.51: Dimensiones calculadas del secador de tunel.
Largo [m] 7,99
Ancho [m] 0,80
Tiempo de secado [s] 79,9

Con el flujo del aire y las dimensiones del secador es posible calcular la velocidad de circulacion del
aire (vs) mediante la Ecuacion 5.105 utilizando el flujo volumétrico de aire (fa), el cual se calculd
en la Seccion 4.3.8, dando un valor de 0,34 [kg/s]. La velocidad de circulacion del aire debe

encontrarse en un rango entre 0,3 a 1 [m/s] (Peters et al., 2003a).

vs =12 Ec. 5.105

w2

vs = 0,56 [%]

5.17 CALDERA

Para el disefio de la caldera se requiere en primer lugar conocer la cantidad de vapor necesario en

todo el proceso. Los gastos de vapor de caldera se resumen en la Tabla 5.52.

Tabla 5.52: Consumos de vapor de caldera para el proceso.

lui
Vapor [:nl;;ﬁl
Esterilizacion de medio 104,78
Intercambiador de calor (Fgq3) 54,22
Eyector 1,52
Esterilizacion de fermentador 3,32
Esterilizacién de propagadores 0,58
Esterilizacion tanque de medio 2,32

Total 166,74
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Utilizando datos del vapor a las condiciones dadas (143[°C]) se obtiene la densidad de este, con lo

gue mediante la Ecuacién 5.106 se calcula el flujo masico de vapor necesario.

_ flujovapor
Pv

m, Ec. 5.106

m, = 353,15 [*Z]

El consumo de combustible puede ser calculado de acuerdo a la Ecuacién 5.107 (Nufiez y Tapia,

2009).

C-LHV =m, - (Cp,... T, —C Taguae + Av) Ec. 5.107

aguas Paguae

El poder calorifico superior HHV (High Heating Value) se puede calcular mediante la Ecuacidn

5.108. (Podolski et al., 2008).

HHV = 2,326 - (146,58 - C + 568,78 - H + 29,4 S — 6,58 - A — 51,53 - (0 + N))  Ec.108

Siendo C, H, S, A, O y N los porcentajes en peso seco de carbdn, hidrégeno, azufre, cenizas,

oxigeno y nitrégeno en la composicion del combustible, los cuales se presentan en la Tabla 5.53.

Tabla 5.53: Composicidn en peso de los distintos componentes del combustible Diésel. (Nufiez y Tapia, 2009)

Elemento %

Carbono 84,57
Hidrégeno 11
Oxigeno 0,36
Nitréogeno 0,18
Azufre 3,87
Cenizas 0,02

Utilizando los datos de la Tabla 5.53 en la Ecuacion 5.108 es posible calcular el término HHV :
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HHV = 43.566,48 [’;—é]

El poder calorifico inferior LHV (Low Heating Value) se puede calcular mediante la Ecuacién 5.104

(Podolski et al., 2008) siendo H el porcentaje en peso seco del hidrégeno en el combustible.

LHV = HHV — H - 214 Ec. 5.109

LHV = 41.212,48 [’;—é]

En la Tabla 5.54 se presentan los datos para calcular el consumo de combustible de caldera. El
agua que se utilizara en la caldera, sera el agua que sale del sistema de enfriamiento, tanto del

fermentador como de sus propagadores.

Tabla 5.54: Datos utilizados para el calculo del consumo de combustible de la caldera.

Temperatura agua entrada (Tyguq e) 30 [°C]
Temperatura del vapor de salida (T},) 143 [°C]
Capacidad calorifica agua de entrada (Cpaguae) 0,999 [kJ/kg-K]
Capacidad calorifica agua de salida (Cpaguas) 1,022 [ki/kgK]
Entalpia del vapor (1,) 2.738,117 [ki/kg]

Con los datos de la Tabla 5.53 y la Ecuaciéon 5.107 se calcula el flujo masico de combustible:
— kg
¢ = 27,86 %]

Mediante la Ecuacién 5.110 y con una densidad de combustible p, = 815 [kg/m?3] (ENAP, 2014) se

calcula el flujo volumétrico de combustible (F¢).

F,=% Ec.5.110
Pc

Fe = 0,034 ||

Con el flujo de combustible anteriormente calculado y tomando un tiempo de 30 dias se calcula el

volumen necesario para el tanque de almacenamiento.

V, = 0,034 - 30 - 24 = 24,48 [m°]
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5.18 SEPARADOR FLASH

El disefio del separador flash debe ser realizado considerando que el diametro del estanque debe
ser lo suficientemente grande para disminuir la velocidad de descenso del gas de modo que las
particulas de liquido puedan separarse. El didmetro minimo viene dado por la Ecuacién 5.111

(Sinnott, 2005).

py= |22 Ec.5.111

Tus

Donde:
Dv: Didmetro del tanque [m].
Vv: Flujo volumétrico del vapor [m3/s].

us: Velocidad de caida [m/s].

La velocidad de caida puede ser determinada por la Ecuacién 5.112 (Sinnott, 2005).

us = 0,015 - (0,07- /"a%") Ec.5.112
v

Donde:
us: Velocidad de caida [m/s].
p..: Densidad del liquido [kg/m?].

py: Densidad del vapor [kg/m?3].

En la Tabla 5.55 se presentan los datos utilizados para calculo del didmetro del tanque, cuyos

valores fueron descritos en la Seccién 4.1.6.

Tabla 5.55: Datos utilizados para el calculo del diametro del tanque.
Densidad del liquido 958,85 [kg/m?]
Densidad de vapor (p,,) 2,12 [kg/m?3]
Flujo vapor 104,78 [m3/h]
Flujo de Melaza (Fs6) 2,31 [m3/h]
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Utilizando los datos de la Tabla 5.55 y las ecuaciones 5.111 y 5.112 es posible calcular el diametro

del tanque.
us = 0227

Dv = 0,41 [m]

El nivel de liquido en estanque depende del tiempo retencién, tiempo necesario para suave y

controlada. Es recomendable utilizar 10 minutos como tiempo de retencidn (Sinnott, 2005).

Para calcular la altura de liquido (hl) se utiliza la Ecuacion 5.113.

nl = 2YL Ec.5.113

m-Dv?

Considerando el flujo de melaza de la Tabla 5.55 y el tiempo de retencion dado, se obtiene el

volumen de liquido (V1) al interior del estanque.
V1 =0,19 [m3]
Mediante la Ecuacién 5.113 se obtiene la altura de liquido (hl).
hl = 1,48 [m]

Finalmente se calculan la altura (ht), la cual se calcula mediante las relaciones de la Figura 5.8 y el

volumen del tanque (Vt) el cual se calcula a partir de la altura de éste.
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Salida de vapor

0,5 Dv
o |}
Dv
A\ 4
/‘T—‘ Entrada
O,Ele
T V\/\
hl

I N

Salida de liquido

Figura 5.8: Relaciones entre dimensiones del separador flash. (Sinnott, 2005).

De acuerdo a la Figura 5.8 se tiene que:

ht =2-Dt+ hl Ec.5.114

Utilizando la altura del liquido anteriormente calculada, de la Ecuacidn 5,114 se tiene:
ht = 2,29 [m]
Posteriormente el volumen se calcula utilizando la Ecuacion 5.115 para el volumen de un cilindro.

Dv?

Vt = ht'TC'T Ec.5.115

Vt = 0,30 [m?]
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5.19 BOMBAS

En el disefio de bombas es necesario conocer la potencia que debe desarrollar cada una de las

bombas en el sistema para conocer el consumo de energia de las mismas.

La relacion entre el caudal y la cabeza de altura desarrollada por una bomba centrifuga es
resultado de su disefio mecanico. Cuando una bomba estd conectada a una tuberia en el sistema,
la cabeza de altura debe coincidir con la pérdida de carga en el sistema de tuberias bajo el flujo
dado. La relacién entre la velocidad del flujo contra la pérdida de carga en una linea se denomina
curva del sistema, pudiéndose determinar la pérdida de carga por medio de un balance de energia

mecdnica dada por la ecuacion de Bernoulli representada en la Ecuacion 5.116 (McCabe, 2007b).

Pa . va® =P . Vb®
p+g Za+2+W—p+g Zb+2+hf Ec.5.116

Despejando el trabajo que requiere hacer la bomba a partir de la Ecuacién 5.116 se obtiene la

Ecuacién 5.117.
A7”+g-AZ+%"Z)+hf=W Ec. 5.117
Donde:
P,, Py: Presion en el punto ay punto b [N/m?].
Z 4, Zp: Altura con respecto a una cota de referencia del puntoay b [m].
V., Vp: Velocidad del fluido en el punto a y en el punto b [m/s].
p: Densidad del fluido transportado [kg/m?3].

g: Aceleracion de gravedad [m/s?].

hy: Factor de pérdidas por friccion [J/kg].
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El factor de pérdidas h; puede ser determinado por la Ecuacion 5.118 (Shashi, 2005a).

g2
hy = 50,94 - L2 Ec. 5.118

Donde:
f: Factor de friccién de Darcy.
L,.: Largo equivalente de la cafieria [m].
V: Velocidad del fluido a través de la tuberia [m/s].
D: Didmetro interno de la caferia [m].

El factor de Darcy (f) es un numero adimensional entre 0 y 0,1. Usualmente para flujos

turbulentos se utiliza 0,02 (Shashi, 2005a).

Por otra parte, el largo equivalente de los fittings que componen las caferias se calcula mediante

las relaciones presentadas en la Tabla 5.56.

Tabla 5.56: Relaciones de largo equivalente con el didametro de cafieria utilizado. (Shashi, 2005b)

Descripcion Relacién L/D
Valvula de compuerta 8

Valvula de globo 340
Valvula angular 55
Valvula swing check 100
Codo estandar 90° 30
Codo estandar 45° 16
T estandar 20

Los factores que afectan la eleccién de una velocidad de flujo satisfactoria en los sistemas de
fluidos son numerosos. Algunos de los mas importantes son el tipo de fluido, la longitud del
sistema de flujo, el tipo de tubo, la caida de presidén que se puede tolerar, etc. Ante esto se debe
saber que las pérdidas de energia y las correspondientes caidas de presidn aumentan
drasticamente a medida que aumenta la velocidad de flujo, es por esta razén, que se hace
deseable mantener las velocidades bajas, pero a su vez el implementar tuberias mas grandes

incrementa el costo del sistema. Una velocidad razonable de distribucion es de 3 [m/s] para
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liqguidos acuosos, mientras que para que la bomba tenga un buen desempefio su entrada debe ser
aproximadamente 1 a 2 [m/s] (Shashi, 2005a).
La potencia requerida por una bomba se puede calcular de acuerdo a la Ecuacién 5.119.

MW
~ 1.0007

Ec.5.119

Donde:
P: Potencia requerida por la bomba [kW].
M: Flujo masico del fluido [kg/s].
W' Trabajo a realizar por la bomba [J/kg].

n: Eficiencia de la bomba, entre 0,6 a 0,9.

5.19.1 Célculo de la potencia requerida por las bombas

Dado un flujo con sus propiedades fisicas conocidas, se supone una velocidad de entrada y salida
de la bomba de 2 y 3 [m/s] respectivamente, con la cual se calcula el didmetro de la tuberia con la

Ecuacién 5.120.

d= £ Ec. 5.120

v

Obtenido el didametro interno se elige un didmetro estdndar del catalogo de caierias disponible en
el Anexo 6 para luego calcular la verdadera velocidad utilizando el diametro comercial en la
Ecuacidn 5.120. Una vez obtenido el nuevo diametro, se procede a calcular el nimero de Reynolds

mediante la Ecuaciéon 5.121.

Re

Ec.5.121

=
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Se obtiene el largo equivalente de la cafieria mediante el numero de fittings (codos, uniones,

valvulas, etc.) que posea ésta, utilizando la Tabla 5.55.

Finalmente a través de la Ecuacién 5.117 se calcula el trabajo a realizar por la bomba, para

posteriormente calcular la potencia de ésta mediante la Ecuacién 5.119.

5.19.2 Ejemplo de célculo

Para el ejemplo de cdlculo se considera la bomba que descarga en los tanques de medio estéril
(B42) desde el intercambiador de calor (E7). En la Figura 5.9 se presenta el esquema de la

operacion de bombeo.

e

Figura 5.9: Esquema de la operacién de bombeo de la bomba B12.

Se estima mediante el lay-out, que el largo de tuberias entre el intercambiador de calor y el

tanque es de 35 [m] y la diferencia de altura es de 10,44 [m].

Las propiedades del fluido y el flujo son conocidos y se presentan en la Tabla 5.57, las cuales

fueron calculadas en la Seccién 4.1.5:

Tabla 5.57: Propiedades fisicas del fluido impulsado por la bomba B12.

Parametro Valor

Flujo (F412) 6,42:10* [m3/s]
Densidad (p412) 1.092,68 [kg/m3]

Viscosidad 7,20-10* [kg/m-s]

La velocidad de succién de la bomba para calcular los didmetros se considera de 2 [m/s] y la
velocidad de descarga se considera como 3 [m/s]. A partir de esto, utilizando la Ecuacién 5.120 se

calcula el didametro de las tuberias, didmetro de entrada (d,.) y de salida (dy).
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d, = /%21‘“ =2,02-1072 [m]
_ |4642:107% 1n-2
ds = ’—n-3 =1,65-107° [m]

Con estos didmetros calculados se procede a seleccionar un didmetro estandar que sea parecido al
calculado. Con esto mediante la Ecuacidn 5.120 se recalcula la velocidad. Los resultados obtenidos

se muestran en la Tabla 5.58.

Tabla 5.58: Resultado del diametro y velocidad del flujo en la bomba B12.

Fluio Didmetro nominal Didmetro Velocidad
! [pulg] interno [m] [m/s]
Entrada 1 0,027 1,15
Salida % 0,016 3,28

Se calcula el nimero de Reynolds con los valores de salida de la bomba a través de la Ecuacion

5.121.

_3,28:0,016°1.092,68

Re
7,20E—04

=7,86-10*

Se calcula el largo equivalente de acuerdo a la cantidad de fittings necesarios, para esto se utilizan
los valores presentados en la Tabla 5.59. Ademas, en ella se presentan el didmetro del tubo de
descarga y los largos equivalentes por fittings. Se considera el largo de la cafieria 35 [m], al cual se

le suma los largos equivalentes de los fittings.

Tabla 5.59: Largos equivalentes para distintos fittings.

Fittings Cantidad Relacién L/D Largo equivalente
Codo de 45° 4 16 1,01
T 1 20 0,32

Luego mediante la Ecuacion 5.118 se calcula el factor de pérdidas.

0,02:(35+1,01+0,32)-3,282
0,016

hy = 50,94 - = 2515 [ 1]

J
kg
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Utilizando la Ecuacién 5.117 de Bernoulli, se calcula el trabajo realizado por la bomba:

A(V?)

W=A7P+g-AZ+ +hy

2
W=—"—+98-1044 + 2142515 = 132,16 || = 132,16 [L]
1.092,68 2 N kg

Con el valor del trabajo realizado por la bomba se calcula la potencia necesaria mediante la
Ecuacidén 5.122, utilizando el flujo masico (f,) a impulsary con una eficiencia (1) 0,6 (McCabe,

2007b), sabiendo que 1 [hp] equivalen a 745,7 [W].

= JmW_ Ec.5.122
745,71

104 )
p= (6,42:107*1.092,68:108,25) _ 0,21 [hp]
745,7-0,6

5.19.3 Resumen del célculo de potencia para las bombas utilizadas

A continuacion, en la Tabla 5.60 se presenta la potencia de todas las bombas utilizadas en la
planta, la cual se ha obtenido utilizando las ecuaciones anteriormente planteadas, de la misma

forma como se realizé en el ejemplo.

Tabla 5.60: Potencias de las bombas utilizadas en el proceso.

Bomba Potencia Potencia
[w] [hp]
P-A1l 1612,28 2,16
P-A2 38,76 0,05
P-A3 84,04 0,11
P-A4 64,45 0,09
P-A5 121,12 0,16
P-A 6 121,12 0,16
P-A 10 121,12 0,16
P-A 11 121,12 0,16
P-A 12 154,59 0,21
P-A 13 345,11 0,46
P-A 14 72,47 0,10
P-A 15 59,27 0,08

P-A 16 64,21 0,09
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Continuacion Tabla 5.60

Bomba Potencia Potencia
(w] [hp]
P-A17 64,22 0,09
P-A 18 7,86 0,01
P-A19 16,38 0,02
P-A 20 12,09 0,02
P-B1 44,11 0,06
P-B 2 14,02 0,02
P-B3 39,16 0,05
P-B5 129,79 0,17
P-B7 17,47 0,02
P-B8 11,54 0,02
P-B 10 73,26 0,10
P-B11 73,26 0,10
P-B 15 0,95 0,00
P-B 19 353,91 0,47
P-B 20 353,91 0,47
P-Ac 0,01 0,00
P-Na 6,25 0,01
P-F 4252,37 5,70
P-R 252,15 0,34
P-P 0,93 0,00
P-P1 823,12 1,10
P-P2 54,08 0,07
P-P3 3,36 0,00

A modo de observacion se puede decir que las potencias calculadas parecen bajas, sin embargo,
las bombas de 1 [hp] presentes en el mercado (Marca Pedrollo de 1hp, modelo CPM 150) tienen
una capacidad maxima de flujo de 7,2 [m3/h], por lo que las potencias antes calculadas estan

acordes a esta relacidon de flujo, es decir, aproximadamente 0,13 [hp/m?3].
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5.20 ESTANQUES AGITADOS

La agitacion en los tanques de mezclado es importante, debido a que, cumple las funciones de

suspender las particulas sdlidas en fluidos e incrementar la transferencia de calor.

La agitacion debe crear turbulencia en los fluidos que se deben mezclar para lograr una solucion

homogénea.

Para el disefio de los tanques se utilizard la nomenclatura normalizada que se presenta en la Figura

5.10.

«l>

D+ >
< Dt >

Figura 5.10: Dimensiones utilizadas en tanques agitados. (Peters et al., 2003b)

Teniendo en cuenta las dimensiones de la Figura 5.10, en la Tabla 5.61 se presentan las relaciones

tipicas que existen entre ellas.
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Tabla 5.61: Relaciones tipicas entre las dimensiones de tanques agitados. (Peters et al., 2003b)

Razodn Valor

Dt/Di 3
HL/Dt 1
C/Di 1
L/Di 0,25
W/Di 0,1
B/Dt 0,1

Con la relacion entre el diametro del tanque vy la altura de liquido (HL/Dt), utilizando la Ecuacién
5.123 para calcular el volumen de un cilindro y con el volumen de liquido (V) de cada tanque se

calcula el diametro (Dt) de cada tanque para posteriormente calcular las demdas dimensiones.

V=m-—-HL Ec.5.123

Utilizando la Ecuacion 5.123 y las relaciones de la Tabla 5.61 se calculan las dimensiones para cada

tanque agitado. Las dimensiones para estos se presentan en la Tabla 5.62.

Tabla 5.62: Dimensiones de los tanques agitados.

Tanque VquTen Dt HL Di C L B
[m?] [m] [m] [m] [m] [m] [m]
Tanque 1° Dilucién (E2) 0,86 1,03 1,03 0,34 0,34 0,09 0,10
Tanque 2° Dilucién (E4) 0,92 1,06 1,06 0,35 0,35 0,09 0,11
Tanque Acidificacion (E12) 0,75 0,99 0,99 0,33 0,33 0,08 0,10
Tanque Neutralizacion (E14) 0,26 0,69 0,69 0,23 0,23 0,06 0,07
Tanque Solucién NaOH 24,79 3,16 3,16 1,05 1,05 0,26 0,32

Tanque Sales 55,69 4,14 4,14 1,38 1,38 0,34 0,41
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5.20.1 Potencia de agitacidn en tanques

La potencia de agitacion es una de las viables mas importantes en el mezclamiento. La potencia de
agitacién depende del tipo de flujo que exista en el interior (laminar o turbulento) y de las
dimensiones geométricas del tanque. Se considera que los tanques poseen agitadores de hélice
con tres aspas, debido a que la potencia requerida para agitar con este tipo de rotor no es tan

elevada en comparacion a las otras turbinas, como por ejemplo, las turbinas rushton.

Para calcular la potencia de agitacion se hace uso de la Ecuacion 5.124 (Peters et al., 2003b).

P=N,-N3-D-p Ec. 5.124

Donde:
P: Potencia de agitacion [kW].
N, : Constante de forma para tanques con bafles.
N: Velocidad de rotacién del agitador [rps].
D;: Didmetro del agitador [m].

p: Densidad del fluido [kg/L].

La constante de forma (Np) depende del tipo de agitador que se utilice. Distintos valores de esta

constante se presentan en la Tabla 5.63.

Tabla 5.63: Valores para la constante Np. (Peters et al., 2003b)

Tipo de agitador Np

Hélice (tres aspas, paso cuadrado) 0,32
Hélice (tres aspas, paso 2:1) 1

Turbina (seis aspas planas) 6,3

Turbina (seis aspas curvas) 4,8

Paleta plana (dos aspas) 1,7
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Para el célculo de las potencias de agitacion se asume una eficiencia del 80% y se elige un agitador

de hélice con tres aspas para todos los tanques.

Haciendo uso de la Ecuacién 5.124, las potencias calculadas en conjunto con los datos utilizados

para su calculo se presentan en la Tabla 5.64.

Tabla 5.64: Potencias de agitacion de los tanques y datos utilizados para su célculo.

Tanque Densidad N Potencia Potencia real

[kg/L] [rps] [w] [w]
Tanque 1° Dilucidn (E2) 1,15 1,17 2,78 3,47
Tanque 2° Dilucidn (E4) 1,09 1,17 3,00 3,75
Tanque Acidificacion (E12) 1,03 1,17 2,02 2,52
Tanque Neutralizacion (E14) 1,26 1,17 0,42 0,53

Tanque Solucién NaOH 1,16 1,17 765,73 957,17

Tanque Sales 1,00 1,17 2.540,46 3.175,57

5.21 TRATAMIENTO DE EFLUENTES

El proceso cuenta con varios efluentes liquidos que deben ser tratados, estos flujos se presentan

en la Tabla 5.65.

Tabla 5.65: Flujos que deben ser tratados y su descripcion.

Flujo Descripcion
B, Borras de melaza
B, Caldo concentrado de células
Bg Queque del filtro rotatorio
Bio Agua de lavado de cristales
P Purga del cristalizador

En general se trata de corrientes liquidas, exceptuando la del queque del filtro de tambor rotatorio
(Bg). Estas corrientes serdn tratadas por una empresa externa y los costos que esto involucra

seran detallados y explicados en el Capitulo 7.
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CAPITULO 6: ORGANIZACION DE LA PLANTA

Los distintos departamentos que se requieren dentro de la empresa estan dentro del marco
clasico de la organizacién funcional. La gerencia se encarga de la direccidon de la empresa, mientras
que ésta se departamentaliza en cinco areas principales: finanzas, produccidn, recursos humanos,

compras y ventas, investigacion y desarrollo y control de calidad.

Gerencia
Investigacién y
. desarrollo L, Compra Recursos
Finanzas Y Produccion pray
control de venta humanos
calidad

Figura 6.1: Organigrama de la empresa.

En la organizacidon de la empresa se encuentra:

En la gerencia un ingeniero civil bioquimico, con alguna especializacion en administracion de
empresas, de manera de tener un profesional que tenga conocimientos plenos de los diferentes

departamentos de la empresa.

En la linea de produccidn se dispondra de un ingeniero civil bioquimico como jefe de planta,
encargado del cumplimiento y planificacién de las labores involucradas en el proceso. En esta
misma drea se consideraran 4 ingenieros de ejecucidon en bioprocesos como jefes de turno con la

responsabilidad de la supervisidn de la planta.

Para el departamento de finanzas se requiere un contador auditor encargado de mantener y

controlar la gestion administrativa de recursos, apoyado por un técnico financiero.

Para el departamento de compras y ventas se requiere de un ingeniero comercial encargado de
realizar las operaciones de compra de materias primas, insumos, etc. Ademas de llevar a cabo las

ventas del producto y anadlisis del mercado, apoyado por un técnico comercial.
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En el departamento de investigacién, desarrollo y control de calidad se contard con un ingeniero
en biotecnologia como jefe de laboratorio y dos bioquimicos, encargados de desarrollar nuevas

tecnologias y de asegurar una buena calidad del producto.

El drea de recursos humanos se tendra un administrador de recursos humanos, encargado del

bienestar tanto del personal como de la empresa y del reclutamiento de los trabajadores.

Ademas, se considerardn algunos cargos adicionales de apoyo a las distintas operaciones dentro
de la planta, que no trabajan directamente en la linea de produccioén ni en el darea administrativa,
pero son necesarios para realizar las labores de la planta. Estos cargos son para personal de aseo y

mantenimiento de los equipos.
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6.1 NUMERO DE OPERARIOS

Para el determinar la cantidad de operarios, se debe considerar todas las etapas involucradas en la

planta, en la Tabla 6.1 se muestran cada una de ellas

Tabla 6.1: Etapas de la planta.

Recepcidén materia prima

Dilucién 1

Centrifugacion de borras

Dilucién 2

Precalentamiento

Esterilizacion

Enfriamiento

Estanque recepcion de medio
Propagacion

Fermentacion

Centrifugacion de células

Filtracion de células

Acidificacion

Centrifugacidn de cristales de acido glutdmico
Neutralizacion

Decoloracion

Precalentamiento

Cristalizacién

Centrifugacion de cristales de glutamato

Secado de cristales

Las horas hombre se determina a partir de la Ecuacién 6.1 (Zomosa, 1983).

HH = 15,2 - p925 Ec. 6.1

Donde:

P: Produccidn diaria. P = 3,87 [toneladas]
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Reemplazando este dato en la Ecuacion 6.1 se obtiene:

HH = 21,32 [ horas ]

hombre
El nimero de operarios por turnos se determina a partir de la Ecuacion 6.2 (Nufiez y Tapia, 2008).

_HH'N,
op t-N¢

Ec. 6.2
Donde:

N,: Numero de etapas. N, = 20 [etapas]

N¢: Numero de turnos. Ny = 3 [turnos]

t: Duracién de cada turno. t = 8 [h]
Remplazando estos datos en la Ecuacién 6.2, se obtiene

Nop =

[operarios]
turno

Se consideran 4 grupos de operarios, los cuales se dividen para trabajar en 3 turnos rotativos de 8

horas cada uno. En la Tabla 6.2 se detalla el personal de la planta.

Tabla 6.2: Personal de planta.

Cargo Cantidad

Gerente 1

[E

Ingeniero Jefe de Planta

NS

Ingeniero Jefe de Turno

N
N

Operarios
Técnico Prevencionista de Riesgos
Contador auditor
Técnico financiero
Ingeniero comercial
Técnico en administracién de empresas
Ingeniero en Biotecnologia
Bioquimicos
Técnico administracion RRHH

Secretaria

R A RPN R R R R R R

Técnico Eléctrico
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Continuacion Tabla 6.2:

Cargo Cantidad
Encargado de caldera 4
Mecdnico 1
Guardia 4
Aseo 8
Bodeguero 4

6.2 LAY-OUT DE LA PLANTA

Las etapas del proceso y edificios auxiliares deben estar ubicados de tal forma que permita tener
un flujo mas econdmico de materiales y personal en todo el sitio. Los procesos peligrosos deben
estar ubicados a una distancia segura de otros edificios. También se debe tener en cuenta el

espacio para futuras ampliaciones. Las construcciones y servicios adicionales al proceso incluyen:

e Almacenamiento para materias primas.

e Areas de recepcidon de materias primas.

e Talleres de mantencion.

e Laboratorios para control de calidad.

e Estaciones para generacion de energia (Caldera).
e Oficinas administrativas.

e Estacionamientos.

e Casinoy bafios para funcionarios.

La ubicacion de los edificios debe ser disefiada de tal modo que se minimice el tiempo que emplea
el personal para trasladarse de una estacion a otra. Las oficinas y laboratorios deben localizarse

alejados de procesos que presenten algun peligro.



196

La ubicacién del proceso principal determina las ubicaciones de los caminos de la planta, los
trazados de tuberias y drenajes. Los caminos de acceso a la planta son necesarios para la

construccion, operacion y mantencion (Towler y Sinnott, 2013).

En total, para la construcciéon de los edificios de la planta, se consideran 4.180 [m?]
aproximadamente. El detalle de las instalaciones se presenta en el Lay-out como documento

anexo al proyecto.
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CAPITULO 7: EVALUACION ECONOMICA, ANALISIS Y ESTIMACION DE COSTOS

El disefio de una planta debe ser capaz de representar los beneficios que el producto a
comercializar dejard para la empresa. Inicialmente, el capital debe considerar los gastos de
construccion de todos los aspectos de la instalacidn de la planta, dado que las utilidades netas son
igual a los ingresos totales menos los gastos. Para ello, es esencial que el ingeniero sea consciente
de los diversos costos asociados a cada etapa de fabricacidon. Los fondos deben estar disponibles
para los gastos directos de la planta, tales como los de materias primas, mano de obra y servicios
publicos y también para los gastos indirectos, como los sueldos administrativos, venta del
producto y los costos de distribucion de éste. En este capitulo se revisardn los costos de inversion

y operacion de una planta, asi como el flujo de caja y las utilidades netas.

7.1 COSTO DE CAPITAL TOTAL

Una definicion econdmica tradicional del costo de capital es “stock de riqueza acumulado”. En un
sentido aplicado, el capital son los ahorros que se pueden ocupar para los fines que el propietario

estime conveniente (Peters et al., 2003).

El costo de capital total (CC) es la suma del capital fijo de inversién (CFl) junto con el capital de
trabajo (Ct) y el costo que implica tratar los residuos. El primero agrupa los bienes durables tales
como edificios, maquinarias, instalaciones de diverso tipo, dinero disponible para el pago de los

salarios del personal, entre otros; mientras que los otros el capital necesario para operar la planta.

7.1.1 Costo del terreno (T)

El costo del terreno no se ve afectado por la depreciacién, es mas, aumenta su precio a través de
los afios, al contrario de los equipos y maquinarias que poseen una vida util por lo que cada afio
van perdiendo valor. Es por esto, que el costo de terreno sera tomado en cuenta al final de la

estimacion de costos.

El valor por metro cuadrado de los terrenos en Linares varia entre 6.000 a 10.000 pesos chilenos

[CLP]. Se tomd un valor promedio de todos los terrenos cotizados en paginas de avisos
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econdmicos, correspondiente a 8.231 [CLP]. Como se aprecia en el Lay-Out de la planta anexado
en el proyecto, se requieren de 4.180 [m?] para su construccidn, distribucién e instalacién de

equipos, dando un costo final de 1.397,23 [UF].

7.1.2 Costos directos totales (CDT)

Costo de equipos

En la cotizacién de equipos el valor que entrega el fabricante (Matche, 2014) es el precio F.0.B. del
equipo (Freed On Board), el cual no considera los costos de transporte ni de instalacién. Por lo

tanto hay que estimar estos valores para obtener un resultado mas acorde a la realidad.

Para el costo de transporte se recomienda utilizar un 10% del precio F.0.B. del equipo (Peters et

al, 2003). Considerando este porcentaje, se obtiene el costo del equipo entregado (C.E.).

Por otro lado, los costos de instalacién varian segun el equipo que se desea instalar, los cuales
consideran los costos asociados al montaje del equipo en la panta, mano de obra, construccion de
cimientos, soportes y entre otros. El rango del porcentaje a agregar al C.E. del equipo se presenta
en la Tabla 7.1, los cuales seran utilizados para el célculo del costo de los equipos instalados en la
planta (C.1.).

Tabla 7.1: Costo de instalacion para equipos de proceso como un porcentaje del costo de equipo comprado.
(Couper et al., 2012)

Costo de Instalacion

Tipo de equipo Utilizado (%l)

Bombas 25
Compresores 30
Cristalizadores a vacio 40
Filtros 65
Intercambiadores de calor 30
Mezcladores 30
Columnas 70
Tanques de acero 50
Secadores 25

Separadores centrifugos 20
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La Tabla 7.3 muestra los costos de los equipos utilizados en la planta, estos costos estan
actualizados para el afio 2014 segun la referencia utilizada. Se utiliza el valor de la [UF] de 24.627,1
[CLP] de acuerdo al mes de Diciembre de 2014, mientras que el délar se toma de 615,9 [CLP]

segun El Banco de Chile.

El costo del equipo entregado (C.E.) se obtiene de la Ecuacion 7.1:

C.E.= Crop. (1+1) Ec.7.1

El costo del equipo instalado en la planta (C.I.) se calcula mediante la Ecuacién 7.2:

~ (1 %E %I
C.1.=Crpp. (1 + 100 + 100)

Ec. 7.2

Donde:
Crop.: Costo F.O.B. del equipo.
%E: Porcentaje del costo de entrega del equipo, 10%.
%I:  Porcentaje del costo de instalacion del equipo, varia segun el equipo.
n: Numero de equipos.

El costo de cada equipo es obtenido directamente a través de fuentes bibliograficas, de acuerdo a
los disefios y requerimientos del proceso realizado en los capitulos anteriores. Para el secador de
tunel no se encontré su costo actualizado, por lo que se tuvo que actualizar de acuerdo al indice
de costos “Chemical Engineering Plant Cost Index” (CEPCI), el cual considera de forma generalizada

los equipos y permite obtener el valor presente del costo de la siguiente forma:
CazCo-I—a Ec.7.3
Io
Donde:

Ca: Costo actual del equipo en cuestion.
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Co: Costo del equipo en un afo anterior n.
Io: indice CEPCI del afio anterior n.
Ia: indice CEPCI actual.

Con los datos de la Tabla 7.2 y utilizando la Ecuacidn 7.3 se procede a calcular el costo actualizado

del equipo:
Tabla 7.2: Valores utilizados para el célculo del costo del secador de tunel.
Parametro Valor Referencia
Costo actual del equipo en cuestiéon (Co) 15.000 [USD]  (Peters et al., 2003)
indice CEPCI del afio anterior n (I0) 390,4 (Peters et al., 2003)
indice CEPCl actual (Ia) 578,9 (CEPCI, 2014)
Con lo que se obtiene:
Ca = 15.000 - 2222
390,4

Ca = 22.242,57 [USD] = 556,27 [UF]

Tabla 7.3: Costos de equipos e instalaciones utilizados en la planta en [UF].

Equipos Cantidad Costo F.(?.B. Costo C.E. C..
por equipo F.O.B. total [UF] [UF]
Tanque Almacenamiento (E1) 2 2.083,25 4.166,51 4,583,16 6.666,41
Tanque 1° Dilucién (E2) 1 122,54 122,54 134,80 171,56
Centrifuga Borras (E3) 1 1.000,36 1.000,36 1.100,40 1.300,47
Tanque 2° Dilucién (E4) 1 130,05 130,05 143,05 182,07
Int. de Calor (E5) 1 50,24 50,24 55,27 70,34
Tanque Flasheo (E6) 1 55,02 55,02 60,52 88,03
Int. de Calor (E7) 1 53,74 53,74 59,12 75,24
Tanque Medio (E8) 2 3.193,65 6.387,31 7.026,04  10.219,69
Fermentador (E9) 4 5.677,05 22.708,20 24.979,02  43.145,59
Centrifuga Células (E10) 1 1.000,36 1.000,36 1.100,40 1.300,47
Filtro Tambor (E11) 1 2.620,95 2.620,95 2.883,04 4.586,66
Tanque Acidificacion (E12) 1 107,54 107,54 118,29 150,55
Tanque Sol. Acido 5N 1 35,01 35,01 38,51 49,02
Centrifuga Cristales (E13) 1 902,83 902,83 993,11 1.173,67
Tanque Neutralizacion (E14) 1 52,52 52,52 57,77 73,53
Tanque Sol. NaOH 7,6 M 2 1.050,38 2.100,76 2.310,83 2.941,06
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Equipos Cantidad Costo F.(?.B. Costo C.E. C..
por equipo F.O.B. total [UF] [UF]
Columna Carbén (E15) 1 245,09 245,09 269,60 441,16
Int. de Calor (E16) 1 48,87 48,87 53,75 68,41
Cristalizador (E17) 1 7.617,75 7.617,75 8.379,53  11.426,63
Centrifuga Cristales (E18) 1 680,25 680,25 748,27 884,32
Secador (E19) 1 556,27 556,27 611,89 750,96
Caldera (E20) 1 5.534,50 5.534,50 6.087,95 8.855,20
Condensador Barométrico 1 402,65 402,65 442,91 805,29
Eyector 1 37,51 37,51 41,26 67,52
Propagador 1 1 1.473,03 1.473,03 1.620,34 2.798,76
Propagador 2 1 467,67 467,67 514,44 888,57
Propagador 3 1 142,55 142,55 156,81 270,85
Bomba 32 - 219,32 241,25 296,08
Tanque de agua fresca 1 2.801,01 2.801,01 3.081,11 3.921,42
Tanque de combustible 1 397,64 397,64 437,41 556,70
Tanque preparacion sales 2 330,12 660,24 726,26 924,33
Compresor 2 145,05 290,10 319,12 406,15
Total 69.375,23 105.556,72

Costos anexos (Ca)

Los costos anexos son aquellos que no son considerados como equipos propiamente tal, ya que,

hacen referencia a instalaciones eléctricas, tuberias, caferias, instrumentacidn y control, entre

otros servicios que hacen posible el funcionamiento adecuado de la planta. A cada uno de estos,

se les asigna un porcentaje de los costos que debe ser tomado en cuenta para el célculo de los

costos directos totales. En la Tabla 7.4 se detallan los porcentajes asignados para cada factor

anexo y el costo asociado a cada uno de ellos.

Para el calculo de estos costos, se considera que el 60% del Capital Fijo de Inversidon (CFl)

corresponde al costo de los equipos instalados en la planta (Peters et al., 2003), por lo tanto el

40% restante se distribuye entre costos anexos y costos indirectos segln el rango de porcentaje

que corresponda.
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Rango de Porcentaje Costo

Factores Anexos Porcentaje escogido [UF] Referencia
Instrumentacién y control 2-12% CFI 2% CFI 3.518,56 Peters et al., 2003
Instalaciones eléctricas 2-10% CFI 2% CFI 3.518,56 Peters et al., 2003
Instalaciones de cafierias 4-17% CFI 4% CFI 7.037,11 Peters et al., 2003
Facilidades de servicios 8-30% CFI 8% CFI 14.074,23 Peters et al., 2003
Acondicionamiento de suelos 1-2% CFI 1% CFI 1.759,28 Peters et al., 2003
Edificaciones (incluye servicios) 2-18% CFI 3% CFI 5.277,84 Peters et al., 2003
Total 35.185,57

Los costos totales directos se obtienen de la Ecuacion 7.4.
CDT =C.1.4Ca

CDT = 140.742,29 [UF]

A continuacién en la Tabla 7.5 se resumen los costos directos totales.

Tabla 7.5: Costos directos totales en [UF].

Factores Directos Costo [UF]
Costo de equipos (C.1.) 105.556,72
Costos anexos (Ca.) 35.185,57

Costos Directos Totales (CDT) 140.742,29

7.1.3 Costos indirectos totales (CIT)

Ec.7.4

Son aquellos costos que provienen de los gastos técnicos y administrativos que se requieren para

realizar la elaboracion del proceso productivo. Estos gastos tienen sus origen en los costos de

ingenieria y supervision, disefio de construccion, gastos legales, contingencias, entre otros. En la

Tabla 7.6 se muestran los rangos de porcentajes asignados para estos factores, ademas del

escogido para este proyecto.
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Factores Indirectos P':;:g:t:?e Porcentaje C[TJS:]O Bibliografia
Ingenieria y supervision 4-20% CFI 5% CFlI 8.796,39 Peters et al., 2003
Gatos legales 1-3% CFI 1% CFI 1.759,28 Peters et al., 2003
Pagos a contratistas 2-6% CFI 2% CFI 3.518,56 Peters et al., 2003
Gastos de contingencia 5-15% CFI 6% CFI 10.555,67 Peters et al., 2003
Gastos de construccion 4-17% CFI 6% CFI 10.555,67 Peters et al., 2003
Total (CIT) 35.185,57

Capital fijo de inversidn total (CFl)

Se considera el capital fijo de inversidn total a la suma de todos los gastos directos e indirectos

considerados anteriormente se calcula mediante la Ecuacién 7.5.

CFI = 140.742,29 + 35.185,57 = 175.927,86 [UF]

Costo de capital de trabajo (Ct)

CFI = CDT + CIT

Ec.7.5

El capital de trabajo de una planta industrial consiste en la cantidad total de dinero invertido en:

materias primas y suministros, productos terminados y semi terminados, cuentas por cobrar,

efectivo para el pago mensual de los gastos de explotacion, tales como sueldos, salarios y compra

de materiales primas; ademads para pagar cuentas e impuestos.

La proporcion de capital de trabajo para la inversion de capital total varia con diferentes empresas,

pero la mayoria de las plantas quimicas utilizan un capital inicial de trabajo que esta en el rango de

un 10-20% del costo de capital total (Peters et al., 2003).

Se considera que el 10% del Costo de Inversion (CTl), corresponde al capital de trabajo (Ct), ya

gue, es una planta pequeia, por lo tanto el 90% restante corresponde a la suma del CFl y el costo

del terreno, calculados anteriormente. Haciendo un regla de tres simple se obtiene:

Ct = 19.702,79 [UF]

En la Tabla 7.7 se muestra el costo de inversion.



Tabla 7.7: Costo de inversidn [UF].

item Costo [UF]

Capital Fijo de Inversion Total (CFl) 175.927,86
Terreno (T) 1.397,23

Capital de trabajo (Ct) 19.702,79

Costo de Inversion (CTI) 197.027,88

7.1.4. Costos de inversién para el tratamiento de residuos
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Para el tratamiento de residuos se requiere una inversion inicial asociada, la cual estd asociada a la

adquisicion de los equipos para el manejo y tratamiento de los flujos descritos en la Seccion 5.21.

Este valor, segun los flujos a tratar, es de 4.401,59 [UF] (Wang et al., 2007).

7.1.5 Costo Total de Inversidn (CC)

El costo total de inversidén considera, los costos de Terreno, capital de fijo de inversién total,

capital de trabajo y el costo de inversion para el tratamiento. En la Tabla 7.8 se resumen dichos

costos.

Tabla 7.8: Costo Total de Inversion [UF].

item Costo [UF]
Capital Fijo de Inversion Total (CFl) 175.927,86
Terreno (T) 1.397,23
Capital de trabajo (Ct) 19.702,79
Costo para el Tratamiento de Residuos 4.401,59
Costo de Total de Inversion (CC) 201.429,47

7.2 COSTO TOTAL DE PRODUCCION (CP)

El tercer componente principal de un andlisis econdmico es el costo total de operacién de la

planta, la venta de los productos, la recuperacion de la inversion de capital, y la contribucién a las

funciones corporativas, como la gestion y la investigacion y el desarrollo. Estos costos por lo
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general se combinan bajo el titulo de “costo total de produccién”. Este ultimo, a su vez, se divide

generalmente en dos categorias: los costos de manufactura y gastos generales.

7.2.1 Costo de tratamientos de residuos (TR)

Los residuos a tratar consisten principalmente en liquidos de lavado provenientes de las
centrifugas, corrientes de salidas de las centrifugas (borras, lavado de cristales, concentrado de
células y purga), por otro lado, se tiene una corriente de residuos sdlidos proveniente del filtro de
tambor rotatorio (By), compuesta principalmente por ayuda filtrante (CaSO4). En la Tabla 7.9, se

presentan dichas corrientes.

Tabla 7.9: Corrientes de residuos a tratar.

Corriente [:l;}::] Descripcién
B, 0,318 Borras de melaza
B~ 0,457 Concentrado de células
Bio 1,417 Lavado de cristales de Ac. glutamico
P 0,020 Purga del cristalizador

Bq 9,27-10°3 Queque del filtro tambor rotatorio
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Las corrientes liquidas suman un caudal total de 2,2 [m3/h], para tratar este caudal se incorporan
centrifugas de canastos, con el fin de clarificar este flujo. El costo de este tratamiento se presenta
enlaTabla 7.10.

Tabla 7.10: Costos de inversidon y operacidn para el tratamiento de residuos liquidos a distintos flujos.
(Wang et al., 2007)

Flujo Inversion inicial Costo anual
[m3/h] [uSD] [uSD]
0,189 34.000 37.100
0,379 34.000 70.000
0,568 48.000 85.000
0,757 176.000 89.000
0,946 176.000 102.000
1,136 176.000 115.000

La Tabla 7.10 contiene los costos de inversidon y costos anuales de operacién y disposicién a
distintos flujos. Como la Tabla 7.10 no presenta el flujo que se desea tratar, se hace una

extrapolacion y se obtiene el costo anual para el tratamiento y disposicion del flujo antes

mencionado.

140.000

120.000

100000 e o

80.000

60.000

Costo [USD/afio]

40.000 .
20.000

0
0,000 0,200 0,400 0,600 0,800 1,000 1,200

Flujo [m3/h]

Figura 7.1: Datos de la Tabla 7.9 utilizando una tendencia logaritmica.

Utilizando la tendencia logaritmica de los datos de la Tabla 7.10 se obtiene la Ecuacién 7.6, con la

cual se calcula el costo anual de operacidn y disposicién para el flujo a tratar (2,2 [m3/h]).
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Costo = 40.679 - LN(Flujo) + 106.124 Ec.7.6

Luego se obtiene un costo para los residuos liquidos de 3.408,86 [UF/afio].

Para la corriente de sdlidos presentada en Tabla 7.9, se tiene un flujo anual de 73,42 [m3/afio].
Estos residuos seran retirados por una empresa externa (Servicios Himce). El retiro de éstos tiene
un costo de 0,55 [UF/m?] (Servicios Himce, Comunicacién personal, 14 de Abril de 2015). Por lo

tanto se tiene un costo por remocidn de residuos sélidos de 40,38 [UF/afio].

En la Tabla 7.11 se presenta el resumen de los costos anuales para el tratamiento de residuos

liquidos y sdlidos.

Tabla 7.11: Resumen de costos para el tratamiento de residuos liquidos y sélidos en [UF].

Tipo de residuo [Ui(;ztn';)o]

Liquido 3.408,86
Sélido 40,38

Total 3.449,24

7.2.2 Costos de manufactura (MF)

Mantenimiento y reparaciones

El costo de mantenimiento y reparaciones depende del tipo de equipo que hay en la planta,
algunos requieren de mds tiempo para su mantencidon debido a su complejidad. Para esto, se han
tomado 35 dias para estas labores durante el afio. Para plantas industriales el rango de porcentaje
varia entre un 2 - 10% del CFI (Peters, et al., 2003), el porcentaje escogido es 2% y da como costo

3.518,56 [UF].

Mano de obra (MO)

Para el funcionamiento de la planta es necesario contar con personal capacitado, de tal manera de
distribuir las tareas segun la capacidad del personal. Para esto se considerardn los salarios de los
operarios, gerente, personal auxiliar, entre otros; segun la realidad chilena representada por

estudios nacionales (Chiletrabajos, 2014). En la biografia consultada (Peters, et al., 2003) existen



209

rangos estimados para los costos de mano de obra, que van entre un 10 a un 20% del costo total

de produccion, que una vez calculados se utilizard para para obtener otros costos que dependen

de éste.

En la Tabla 7.12 se muestra en detalle de los salarios del personal de planta, ademas para el

calculo del costo anual se toman trece meses, doce trabajados y uno de indemnizacion por afio de

servicio.

Tabla 7.12: Salario del personal de planta. (Colegio de ingenieros de Chile A.G., 2014)

Cargo Cantidad Sueldo Total Total Totall
[CLP/mes] [CLP/mes] [UF/mes] [UF/afio]
Gerencia
Gerente 1 4.000.000 4.000.000 162,42 2.111,50
Subtotal 2.111,50
Produccion
Ingeniero Jefe de Planta 2.200.000 2.200.000 89,33 1.161,32
Ingeniero Jefe de Turno 4 1.300.000 5.200.000 211,15 2.744,94
Operarios 24 450.000 10.800.000 438,54 5.701,04
Técnico Prev. Riesgos 1 550.000 550.000 22,33 290,33
Subtotal 9.897,63
Finanzas
Contador auditor 1 700.000 700.000 28,42 369,51
Técnico financiero 1 350.000 350.000 14,21 184,76
Subtotal 554,27
Compray venta
Ing. comercial 1 950.000 950.000 38,58 501,48
Técnico en adm. de empresas 1 450.000 450.000 18,27 237,54
Subtotal 739,02
Investigacion y desarrollo
Ing. Biotecnologia 1 750.000 750.000 30,45 395,91
Bioquimicos 2 590.000 1.180.000 47,91 622,89
Subtotal 1.018,80

Recursos Humanos
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Continuacion Tabla 7.12

Cargo Cantidad Sueldo Total Total Tota~l
[CLP/mes] [CLP/mes] [UF/mes] [UF/afio]
Técnico adm. Rrhh 1 450.000 450.000 18,27 237,54
Subtotal 237,54
Auxiliares
Secretaria 4 360.000 1.440.000 58,47 760,14
Técnico Eléctrico 1 550.000 550.000 22,33 290,33
Encargado de caldera 4 350.000 1.400.000 56,85 739,02
Mecanico 1 550.000 550.000 22,33 290,33
Guardia 4 320.000 1.280.000 51,98 675,68
Aseo 8 280.000 2.240.000 90,96 1.182,44
Bodeguero 4 350.000 1.400.000 56,85 739,02
Subtotal 4.676,96
Total 19.235,72

Materia Prima (MP)

Para la produccion de glutamato monosddico la materia prima principal es la melaza, la cual es la
fuente de carbono del microorganismo Corynebacterium glutamicum. El precio de la melaza en
Chile entregado por IANSA es de 6,25[UF] la tonelada, y para la produccién anual de glutamato
monosddico es necesario disponer de 7.692,85 [toneladas]. Por lo tanto el gasto en materia prima

anual es de 48.097,67 [UF].

Costo de reactivos y sales (CR)

Estos costos hacen referencia a las sales utilizadas en el medio de cultivo, tanto para los
propagadores como para los fermentadores, ademas también se consideran los gastos de acido
para la cristalizacién de acido glutamico y la neutralizacién de éste, entre otros reactivos utilizados

en el proceso de produccion.

En la Tabla 7.13 se exponen los gastos de cada uno de estos reactivos y sales.



Tabla 7.13: Costos anuales de sales y reactivos de la planta.

211

Reactivos Cantidad Costo unitario  Costo anual Costo anual
(CR) [ton/afio] [uSD/ton] [USD] [UF]
NaOH 355,33 300 106.599,55 2.665,95
H,S04 0,35 240 84,61 2,12
Ayuda filtrante 55,39 220 12.185,62 304,75
Carbdn activado 80,74 1.200 96.887,14 2.423,05
Surfactantes 19,38 1.500 29.067,23 726,94
(NH4),S04 18,31 110 2.014,46 50,38
MgSO4 9,16 85 778,31 29,46
MnSO4 0,09 550 50,36 1,26
Total 6.193,92

Costos de laboratorio (CL)

En una planta es necesario disponer de un laboratorio para estudios de calidad, tanto del producto
como de la materia prima. Ademas, es fundamental para el drea de investigacién y desarrollo,
para mejorar los procesos involucrados en la recuperacién de producto. Este costo que va del
rango del 10 al 20% del costo de mano de obra (Peters et al., 2003), tomando un 10% de éste da

como resultado de 1.821,69 [UF].

Suministros de funcionamiento (SF)

Son elementos consumibles tales como lubricantes, equipos de prueba de mantenimiento vy
suministros similares que no pueden ser considerados como materias primas o materiales de
mantenimiento y reparacion. El costo anual de estos tipos de materiales es de aproximadamente
el 15% del costo total de mantenimiento y reparacion (Peters et al., 2003), obteniendo un costo de

527,78 [UF].
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Regalias (RG)

El gasto asociado a patentes cubre muchos productos y procesos de fabricacion. Para utilizar las
patentes de terceros, es necesario pagar por derechos de patente o un porcentaje sobre la
cantidad de material producido. Para el caso de la planta de produccion de glutamato monosddico
este costo representa las regalias por utilizar de la cepa del microrganismo. El costo anual va entre
un 0 a un 6% del costo total de operacidn (Peters et al., 2003), eligiendo un 1% de éste se obtiene

un costo por 1.288,34 [UF].

Seguro (SE)

Las tasas de seguros dependen de la tipo de proceso que se lleva a cabo en la operacién de
fabricaciéon y en la proteccién de las instalaciones disponibles. El costo de estas tasas es
aproximadamente un 1% del capital fijo de inversion total (Peters et al., 2003), del cual se obtiene

un costo de 1.759,28 [UF].

Suministros basicos (SB)

Los suministros bdsicos considerados para la operacion de la planta son todas las aguas
involucradas en la etapa produccién y tratamiento de las materias primas, también la energia
eléctrica que requieren las bombas y los equipos para su funcionamiento. Ademads, se considera el
combustible que requiere la caldera para producir el vapor que se necesita en los diferentes

procesos de la planta.

En la Tabla 7.14, se detalla cada uno de estos consumos y el costo total.

Tabla 7.14: Costos anuales de suministros basicos de la planta. (Precios de Diciembre de 2014).

Costo unitario  Costo anual Costo anual

Suministros basicos (SB) Cantidad [USD] [USD] [UF]
Agua 82,56 [m3/h] 0,467 305.465,39 7.639,39
Energia 108,08 [kW/h] 0,113 96.734,68 2.419,24
Combustible 0,034 [m3/h] 610,06 165.143,17 4.130,07
Total 14.188,71

En la Tabla 7.15 se resumen todos los costos de manufactura
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Tabla 7.15: Costos anuales en manufactura en [UF].

ftem Rango dt.e Porcen.taje Costo anual
Porcentaje Escogido [UF]
Suministros basicos (SB) - - 14.188,71
Materias primas - - 48.097,67
Reactivos (CR) - - 6.193,92
Mano de obra (MO) 10-20% CP 14% CP 18.216,92*
Mantenimiento y reparaciones (CM) 2-10% CFI 2% CFI 3.518,56
Costos de laboratorio (CL) 10-20% MO 10% MO 1.821,69
Suministros de funcionamiento (SF) - 15% CM 527,78
Seguro (SE) - 1% CFI 1.759,28
Regalias (PT) 0-6% CP 1% CP 1.288,34
Costo de Manufactura (MF) 95.612,87

*No consideran los costos de investigacidn y desarrollo, porque estan incluido en la Seccién 7.2.3

mas adelante.

7.2.3 Costos Generales

Los costos generales estan involucrados en las operaciones de una empresa. Estos costos se

pueden clasificar como:

e Costos de administracion.
e Costos de distribucidn y comercializacion.

e Costos de investigacién y desarrollo.

Costos administrativos

Los costos relacionados con las actividades ejecutivas y administrativas no pueden ser cargados
directamente a los costos de fabricacién, sin embargo, es necesario incluir los costos
administrativos para un analisis econdmico completo. Los sueldos y salarios de los
administradores, secretarias, contadores, personal de apoyo informatico, ingenieria y personal
juridico, son parte de los gastos de administracién, junto con los costos de suministros y equipo de

oficina, comunicaciones externas, edificios administrativos, y otros articulos generales a las
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actividades administrativas. Estos costos van entre un 15 a un 25% del costo de mano de obra
(Peters et al., 2003), se toma un 15% de éste y se obtiene como resultado un costo anual de

1.484,64 [UF].

Costos de distribuciéon y mercadeo

Estos tipos de gastos generales incurren en el proceso de la venta y distribucién del producto.
Desde un punto de vista prdctico, ninguna operacién de fabricacién puede considerarse un éxito
hasta que los productos hayan sido vendidos o destinados a consumos rentables. Se incluyen en
esta categoria a sueldos, salarios, suministros y otros gastos para oficinas de ventas, comisiones y
gastos de viaje de representantes de ventas, gastos de envio, el costo de los contenedores, los
gastos de publicidad y servicio técnico de ventas. Su costo varia en un rango del 2 al 20% del costo
de produccién (Peters et al., 2003), para fines de calculo se toma un 12% de éste dando un costo

de 2.576,67 [UF].

Costos de investigacion y desarrollo

Estos costos generales consideran gastos para tratar de mejorar el producto, es decir, su calidad a
través de nuevas técnicas de produccién, desarrollar nuevas cepas sobre productoras de acido
glutdmico, mejoramiento en las técnicas de recuperacion de producto, entre otras. Estos costos
varian entre un 2 a un 5% del costo de produccion (Peters et al., 2003), se toma un 2% de éste del

cual se obtiene un costo anual de 2.576,67 [UF].

En la Tabla 7.16 se resumen los costos generales de la planta.

Tabla 7.16: Costos generales anuales de la planta en [UF].

ftem Rango de Porcentaje Costo anual
Porcentaje Escogido [UF]
Costos administrativos 15-25% MO 15% MO 1.484,64
Gatos de distribucion y mercadeo 2-20% CP 2% CP 2.576,67
Investigacion y desarrollo 2-5% CP 2% CP 2.576,67

Gastos Generales (GG) 6.637,99
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Luego el costo total de produccién se muestra en la Tabla 7.17, en donde se resumen los items

mencionados y calculados anteriormente.

Tabla 7.17: Costo Total de Produccién anual en [UF].

item Costo anual [UF]
Costo Tratamientos de Residuos (TR) 3.449.24
Costos de Manufactura (MF) 95.612,87
Gastos Generales (GG) 6.637,99
Costo Total de Produccion (CP) 105.700,10

7.3 RENTABILIDAD DEL PROYECTO

Es necesario incorporar los efectos tributarios de la depreciacién, utilidades y pérdidas para
analizar la rentabilidad del proyecto. Es importante conocer el impuesto a la renta, el cual para el

afio 2014 es de un 20% sobre las utilidades devengadas (Articulo 20 Ley de Impuesto a la Renta).

La Tasa Interna de Retorno del proyecto (T.I.R.) es un indicador de rentabilidad relativa, por lo que,
cuando se hace una comparacion de tasa de rentabilidad interna de dos proyectos no se tiene en
cuenta la posible diferencia de dimensiones de los mismo. Una gran inversién, con una T.l.R. baja,
puede tener un valor actual neto (V.A.N.) superior a un proyecto con una inversion pequefia y una
T.I.R. elevada. Obtener una rentabilidad positiva quiere decir, obtener mayores beneficios que la

cantidad invertida.

La Tasa de Retorno Minima Atractiva (T.R.M.A.) es la cantidad obtenida como ganancia en relaciéon
a la cantidad original, constituye una tasa de retorno razonable establecida como base para
determinar si una alternativa es econdmicamente viable. Desde el punto de vista del inversionista
se propone un T.R.M.A. del 15%. Para este tipo de estudio, de evaluacién econdmica, es comun
considerar los primeros 10 afos del proyecto, en el cual se considera que la depreciacién es total
(valor libro igual a cero). Cabe recalcar que si la T.I.R. es menor que la T.R.M.A. no quiere decir que

el proyecto no sea rentable, sino que, el proyecto no cumple con la expectativa del inversionista.

La depreciacion se ocupa solo para los inmuebles y los equipos (sin incluir los costos anexos al
equipo) que se devallan a través de los afios por su uso y antigliedad. El periodo usual de

depreciacion para los equipos industriales en general es de 10 afios. La ley chilena permite utilizar
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la depreciacion acelerada correspondiente cada 3 afos para bienes inmuebles, por ejemplo, si se
utilizan 30 afios, a depreciacion acelerada correspondera a 10 afios segun el servicio de impuestos

internos (Servicio de Impuestos Internos, 2014). Esta se calcula mediante la Ecuacién 7.7.

d=5"9 Ec.7.7

3

Donde:
C;: Costo inicial del bien [UF].
Cy: Costo final del bien o valor libro [UF], considerado como 0 [UF].
d: Depreciacién acelerada [UF].

En la Tabla 7.18 se muestran los bienes que estan sujeto a depreciacién

Tabla 7.18: Depreciacion de los equipos y edificaciones en [UF].

ftem Valor Duracién Afos de Depreciacion
[UF] [afios] Depreciacion [UF/afio]
Costo de equipos  105.556,72 10 3 35.185,57
Costo edificacién 5.277,84 30 10 527,78
Total 35.713,36

7.3.1Ingresos

Para calcular los ingresos, es necesario fijar el precio del producto. Hay dos factores importantes,
uno es el costo de produccion que este implica y el otro es el precio al cual se vende el producto

en el mercado.

Precio de producto con respecto al costo de produccion.

El costo total de produccion (CP) es de 105.700,10 [UF/afio], el cual genera una produccion (P) de
1.278,19 toneladas de glutamato monosddico al afio. Con respecto a estos datos se puede calcular

el precio del producto con la Ecuacién 7.8.
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CcP

Pproducto = 3 Ec.7.8

Pproqucto = 82,70 [ﬂ]

ton

Pero hay que considerar un factor (f), el cual considera un porcentaje sobre el precio de
produccidon al cual se desea vender para general algun beneficio, ya que, vender el producto al

mismo precio que cuesta producirlo no es comercialmente provechoso.

Se define un f de 1,3 con el cual resulta un costo de producto

Pproducton = Pproducto " f
UF
P =1075 ||
Producto.1 " ton

Precio de producto con respecto al precio de mercado

Actualmente el glutamato monosddico es importado principalmente de Brasil, Perd y China a un
precio que varia segun la pureza de éste, pero se mueve en un rango de 27,5 [UF] a 37,5 [UF] la

tonelada (ver Seccién 2.3). Se toma un valor promedio y se llega a:

UF
PProducto.Z = 32’50 [E]

Como se puede apreciar el costo del producto de mercado es menor al costo de produccién, por lo
tanto para el calculo del V.A.N. y T.I.R. se asumiran los ingresos con el precio obtenido con

respecto al costo de produccidn, es decir, 107,5 [UF/ton].
Los ingresos anuales se calculan con la Ecuacién 7.9.

Ingresos = Pproqucto1 " P Ec.7.9

Ingresos = 137.410,13 [%

7.3.3 Anualidades

Para el cdlculo de las anualidades, se considera que al inicio del funcionamiento de la planta no

hay ingresos, y los costos se calculan respecto al Costo Total de Inversién (CC).
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Los costos e ingresos a partir de afio 2015 estdn sujetos al Costo Total de Produccién y al precio de

venta del producto respectivamente.

En la Tabla 7.19 se presenta flujos anuales obtenidos de acuerdo a lo descrito anteriormente.

Tabla 7.19: Flujos anuales de la planta en [UF].

Aio Ingresos Costos FAI Depreciacion FSI Impuesto FDI
2014 0 201.429,47 -201.429,47 0 0 0 -201.429,47
2015 137.410,13 105.700,10 31.710,03 35.713,36 -4.003,33 -800,67 32.510,69
2016  137.410,13 105.700,10 31.710,03 35.713,36 -4.003,33 -800,67 32.510,69
2017  137.410,13 105.700,10 31.710,03 35.713,36 -4.003,33 -800,67 32.510,69
2018  137.410,13 105.700,10 31.710,03 527,78 31.182,25 6.236,45 25.473,58
2019  137.410,13 105.700,10 31.710,03 527,78 31.182,25 6.236,45 25.473,58
2020 137.410,13 105.700,10 31.710,03 527,78 31.182,25 6.236,45 25.473,58
2021 137.410,13 105.700,10 31.710,03 527,78 31.182,25 6.236,45 25.473,58
2022 137.410,13 105.700,10 31.710,03 527,78 31.182,25 6.236,45 25.473,58
2023 137.410,13 105.700,10 31.710,03 527,78 31.182,25 6.236,45 25.473,58
2024  137.410,13 105.700,10 31.710,03 527,78 31.182,25 6.236,45 25.473,58
Donde:

7.3.4 Determinacion del V.A.N.

FAI: Flujo antes de impuesto. FAI = Ingresos — Costos [UF]
FSI: Flujo sujeto a impuesto. FSI = FAl — Depreciacion [UF]

FDI: Flujo después de impuesto. FDI = FSI — Impuesto [UF]

El valor presente neto consiste en traer todos los flujos de caja al presente y restarle el Costo Total

de Inversién (CC).

Con la Ecuacion 7.10 se determina el valor presente de cada flujo (Blank y Tarquin, 2006)

Donde:

VP: Valor presente en [UF].

_ _VF
T a+pn

Ec.7.10
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VF: Valor futuro en el afio n en [UF].
n: Numero de periodos a calcular.

i: Tasa de interés, 0,15 (T.R.M.A.)

Luego, el valor presente neto se calcula con la Ecuacién 7.11, en donde se traen a valor presente

cada una de las anualidades a lo largo del tiempo.

_yn VFE
VAN = Y1, L

—-CC Ec.7.11

VAN = —57.516,15 [UF]

7.3.5 Célculode laT.I.R.

La Tasa Interna de Retorno (T.I.R.), es aquella que obliga a que el V.A.N. sea cero. Esta se calcula

mediante la Ecuacién 7.12.

n VFy
t=1 (14TIR)E

cc=Y Ec. 7.12

Despejando la T.I.R. de la Ecuacién 7.12 se obtiene.
TIR = 0,065

Lo que corresponde a una tasa interna de retorno de 6,5 %

7.3.6 Determinacion del punto de equilibrio

El punto de equilibrio denominado también punto muerto o break even point es el volumen
minimo de unidades vendidas que se requiere para lograr que los ingresos por ventas sean iguales
a los costos para producir esas ventas. Es decir, si se logra ese nivel de ventas, no se pierde ni se

gana dinero (Osses, 1998).

Para hallar el punto de equilibrio entre los ingresos y los costos, se debe resolver la Ecuacion 7.13

donde los ingresos se igualan a los costos del proceso.
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Ingresos = Costos Ec.7.13
Los ingresos se plantean mediante la Ecuacion 7.14.
Ingresos = Pv - Q Ec.7.14
Con:
Pv: Precio de venta del producto. Pv = 107,5 [UF /ton].
Q: Produccion de la planta en donde los costos se igualan a los ingresos.

Los costos se dividen en costos fijos (CF) y costos variables (CV). Los costos fijos son todos
aquellos costos que no varian con el nivel de produccién del producto o servicio y van a existir
aunque no se produzca ni se venda ninguna unidad, es decir, son costos independientes al

volumen de produccidn, pero que son necesarios para que se produzcan los ingresos.

Por otro lado, los costos variables son todos aquellos costos por unidad de producto o servicio que
dependen directamente del nivel de produccién o venta, es decir, son costos que varian segun el

volumen de produccién (Osses, 1998).
En la Ecuacidon 7.15 se desglosan los costos antes mencionados.

Costos = CF + CV Ec. 7.15

Los costos variables se escriben en funcién del volumen de produccién, representado en la

Ecuacién 7.16.

CV =CUO-Q Ec.7.16

CUO es el costo unitario de produccion y se calcula mediante la Ecuacién 7.17.

cUO = MP+SB+CRV-;TR+DM+ID Ec. 7.17

Donde:

MP: Costo de materias primas. MP = 48.097,67 [UF].



SB: Suministros basicos. SB = 14.178,61 [UF].

CR: Reactivos. CR = 6.193,92 [UF].

TR: Tratamiento de residuos. TR = 3.449,24 [UF].
DM: Distribucién y mercadeo. DM = 2.576,67 [UF].
ID: Investigacién y desarrollo. ID = 2.576,67 [UF].

VP:Volumen de produccidn de la planta. VP = 1.278,20 [ton].

Resolviendo la Ecuacién 7.17 con estos datos, se obtiene:

CUO = 60,31 [%]

Los costos fijos se determinan a partir de la Ecuacion 7.18.

Donde:

CF =MO+CA+PT+CM+SF+SE+CL+DP

MO: Mano de obra. MO = 18.216,92 [UF].

CA: Costos administrativos. CA = 1.484,64 [UF].

PT: Patentes. PT = 1.288,34 [UF].

CM: Mantenimiento y reparaciones. CM = 3.518,56 [UF].
SF: Suministros de funcionamiento. SF = 527,78 [UF].
SE:Seguro. SE = 1.759,28 [UF].

CL: Costo de laboratorio. CL = 1.821,69 [UF].

DP: Depreciacion. DP = 11.083,46 [UF].

Reemplazando los datos en la Ecuacién 7.18 se obtiene los costos fijos del proyecto

CF = 39.700,67 [%]

221

Ec.7.18
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Reemplazando la Ecuacién 7.16 en la Ecuacién 7.15 e igualdndola a la Ecuacién 7.14 se obtiene la

Ecuacién 7.19, de la cual se calcula la produccién de la planta (Q) en donde los costos son iguales a

los ingresos.

Pv-Q=CUO-Q+CF Ec.7.19

Los costos antes calculados se reemplazan en la Ecuacién 7.19 y se obtiene:
Q = 841,16 [ton]
Esta produccion corresponde a:

841,16

— " = 0 .
1.278.20 100 = 65,8 % de la capcidad de la planta.

A partir de un valor mayor al 65,8 % de la capacidad de la planta se tienen utilidades y a valores

menores al 65,8 % de la capacidad de la planta se tienen pérdidas.

Lo anterior se puede apreciar en detalle en la Figura 7.2.
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Figura 7.2: Ingresos y costos de operacion a distintos valores de produccion.
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7.4 ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Se realiza un estudio de sensibilidad con los factores mas influyentes en la rentabilidad del
proyecto, como es el precio de la materia prima, el precio de venta del producto, el porcentaje de
recuperacion y capacidad de la planta. Este andlisis permite evaluar distintos escenarios para que
el proyecto sea rentable. En la seccidn anterior se mostrd un caso en particular con las condiciones
actuales del mercado, donde el precio de venta del producto se vende a un porcentaje sobre el

precio de produccion.

7.4.1 Variacién del precio de la melaza

El precio de la melaza influye directamente sobre el costo de produccion del producto, puesto que
ésta es la principal fuente de carbono del microorganismo para producir acido glutdmico. Para
este andlisis se mantiene el precio de venta del producto que se calculd en la Seccion 7.3.1. En la
Figura 7.3 se presenta como varia el precio de venta del producto considerando distintos precios

de la fuente de carbono.
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Precio de la melaza [USD]

Figura 7.3: Variacion de la T.I.R. (m) y el V.A.N. (®) con respecto al precio de la melaza.

De la Figura 7.3 se puede apreciar que el V.A.N. se hace cero cuando la melaza tiene un precio
aproximadamente de 175 [USD/ton], el cual arroja un T.I.R. del 15%. Por lo tanto, un precio

maximo aceptable de venta de la melaza, para que el V.A.N. del proyecto sea positivo, es de 175
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[USD/ton]. Sin embargo, si un inversionista desea obtener una T.R.M.A. menor al 15%, por
ejemplo 10%, el proyecto seria atractivo para él cuando el precio de la melaza sea igual o menor a

221 [USD] segun lo presentado en la Figura 7.3.

7.4.2 Variacién del precio de venta del producto

Para analizar la rentabilidad del proyecto con respecto al precio de venta del producto, se varia
solo el factor de ganancia sobre el precio de produccién (factor f de la Seccién 7.3.1),
manteniendo constante los demds factores influyentes. Este factor, influye directamente sobre el

precio de venta del producto.

En la Figura 7.4 se presenta como varia la T.I.R. y el V.A.N. variando el precio de venta del

glutamato monosédico.
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Figura 7.4: Variacion de la T.I.R. (m) y el V.A.N. (®) con respecto al precio de venta del producto.

En la Figura 7.4 se puede apreciar que en V.A.N. se hacer cero cuando el producto se vende a 119
[UF/ton] en donde se llega a la T.R.M.A. del proyecto. Con un precio superior a los 119 [UF/ton] el
proyecto comienza a tener un mayor indice de ganancias, sin embargo, este precio es muy

superior al precio que actualmente se maneja el glutamato monosédico en el mercado (ver
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Seccién 7.3.1), por lo tanto, una modificacién en el precio de venta no resulta favorable para

competir en el mercado actual.

7.4.3 Variacién del porcentaje de recuperacion del producto.

En este andlisis se pretende demostrar que mejorando el porcentaje de recuperacién del
producto, se obtendra una mayor cantidad de producto al afio y el proyecto se va haciendo mas
rentable, ya que, solo estaria variando los ingresos de cada afio. Los demads costos (operacion e

inversion total) se mantendran constantes, al igual que los otros factores influyentes del proyecto.

60.000 25%
®
°
30.000 [ ]
o u 20%
o =
o O\ | \ : -\ o 15%
o\ o\ o\o O o\o o\o
5 > & ® B oY S ’ g
= -30.000 o ® =
< ] =
= ¢ 10%
-60.000 .
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]
-120.000 m 0%

Procentaje de recuperacion

Figura 7.5: Variacion de la T.I.R. (m) y el V.A.N. (®) con respecto al porcentaje de recuperacién del producto.

En la Figura 7.5 se puede observar que con un porcentaje de recuperacion de producto cercano al
93% el V.A.N. se hace cero por lo que a partir desde ese porcentaje de recuperacion el proyecto
tendrd ganancias con la T.R.M.A. establecida. Para aumentar el porcentaje se pueden emplear
mejores técnicas de recuperacion, lo que implica el uso de mejores y/o nuevos equipos y

tecnologias.
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7.4.4 Variacién de la capacidad de la planta

La capacidad de la planta es un factor que incide directamente en los costos de inversion,
operacién e ingresos totales, los cuales hardn que el V.A.N. y la T.l.R. vayan aumentando a medida

que la capacidad aumente.

Con la Ecuacién 7.20 (Chilton, 1950), también conocida como la regla de los seis décimos, se
calculan los distintos costos de inversidn inicial y de operacién y con la Ecuacién 7.21 se calculan

ingresos totales con respecto al aumento de la capacidad de la planta.

_ ()
L=1 (Ql) Ec. 7.20
IN=P-Q Ec.7.21

Donde:
I;: Inversidon conocida con una capacidad Q5.
I,: Inversion deseada para una capacidad Q.
IN: Ingresos con una capacidad Q.
Q: Capacidad de la planta.
P: Precio del producto.

En la Figura 7.6 se presenta la variacion del valor del V.A.N. y la T.I.R. a medida que aumenta la

capacidad de la planta.
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Figura 7.6: Variacion de la T.I.R. (m) y el V.A.N. (@) con respecto a la capacidad de la planta.

De la Figura 7.6 se puede apreciar que el V.A.N. se hace cero con un aumento del 40% de la
capacidad aproximadamente, por lo tanto con una capacidad mayor a ésta el proyecto comienza a

tener ganancias sobre la T.R.M.A. establecida (15%).
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DISCUSION

El proyecto se abordé en su totalidad, pero si bien los resultados econdmicos no son los

esperados, la planta se disefié acorde a lo técnicamente deseado.

El V.A.N. arroja un valor negativo y la T.I.R. es menor a la T.R.M.A,, los resultados no son muy
favorables, pero hay que considerar que el costo de los equipos varia dependiendo de la fuente
que se elija y estos son significativos al momento de calcular la inversién inicial. Al ser un proyecto

de prefactibilidad hay un porcentaje de error de hasta de un 40%.
En el analisis de sensibilidad se abordaron distintos escenarios para el proyecto.

La variacion del precio de la melaza es una situacién posible, ya que, el proyecto empieza dejar
ganancias si el precio baja 80 [USD/ton] con respecto al precio actual, caso que se podria dar si se

encontrara otro proveedor que ofreciera la melaza bajo el precio actual.

La variacion del precio de venta del glutamato monosddico, si bien tiene un impacto elevado en la
rentabilidad del proyecto, no es un factor que convenga modificar, debido a que su precio de
produccion ya es elevado con respecto al que se encuentra actualmente en el mercado. Por lo

anteriormente mencionado, no lo hace atractivo para competir en el mercado nacional.

La variacién del porcentaje de recuperacién es otro factor que tiene un gran impacto sobre la
rentabilidad del proyecto, siendo una opcidon mas atractiva que aumentar el precio del producto,
ya que, se desea aumentar este porcentaje desde un 83,72% hasta un 93%. Esto se puede lograr
incorporando nuevas tecnologias, técnicas y estrategias en la etapa de recuperacién del producto,

sin embargo, esto podria tener como consecuencia un aumento en la inversién total del proyecto.

La variacion de la capacidad de la planta es el ultimo de los escenarios analizados y la rentabilidad
del proyecto se ve beneficiada con el aumento de la capacidad. A medida que aumenta la
capacidad de la planta, la inversion y costos de produccién se van haciendo menor en proporcion a
los ingresos del proyecto, lo que trae como consecuencia un aumento progresivo cada vez que se
aumenta este factor. Sin embargo, al considerar esta opcidn se deberia pensar en exportar el

producto, ya que, sobrepasa la demanda que se desea suplir en el pais (ver Seccion 2.1.2).

Por otro lado, el producto tiene un precio de venta bajo, tomando en cuenta que los costos de

produccion son elevados y al ser una planta pequefia puede que las estimaciones elegidas para
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determinar los costos de produccién, inversion inicial y gastos generales no hayan sido las ideales.
El bajo precio del producto que actualmente se encuentra en el mercado, podria ser causa de los
grandes volumenes de produccién que poseen las principales empresas productoras de glutamato
monosadico, las cuales suplen las demandas mundiales de este producto. Ademas, estas empresas
no solo elaboran un Unico producto, son empresas multiproductoras, que a la vez producen
aminodcidos y otros compuestos con los mismos equipos y tienen estrategias de venta para
desplazar a pequeiias y medianas empresas mono productoras. Por ejemplo, una estrategia es
vender los productos que se producen en mayor cantidad a precios menores al de produccién,
para abarcar asi una gran parte del mercado y obtener ganancias de las ventas de sus productos

gue existen en menor cantidad en el comercio, logrando asi poder controlar todo el mercado.

Con todos los factores influyentes en la rentabilidad del proyecto antes mencionados, se podria
decir que, modificando estos factores de forma conjunta se puede lograr una rentabilidad positiva
para el proyecto pudiéndose acercar a los precios del glutamato monosddico que actualmente se

encuentran en el mercado y de esta manera hacerlo competitivo.
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CONCLUSIONES

El disefio de la planta productora de glutamato se lleva a cabo como se planteé en el objetivo
general del proyecto, haciendo también un analisis econédmico de éste. En la seleccién de equipos
utilizados en la planta, se eligieron los mas apropiados en relacién a la produccién anual y a la

calidad del producto que se establecieron previamente.

En cuanto a los objetivos especificos, se realizaron en su totalidad, los cuales fueron de suma
importancia para el disefio de la planta, puesto que, los métodos y equipos a utilizar determinan la
cantidad de materia prima, costos de produccidn, inversion inicial, entre otros; que son clave para
prefactibilidad de un proyecto. De esta forma, se definié una estrategia de sobreproduccion de
glutamato monosddico y se seleccionaron los equipos necesarios para su produccidn y posterior
recuperacion. Para esto se establecié una modalidad de operacién de la planta productora y se
analizé la rentabilidad de esta con las condiciones actuales de mercado. Ademas se variaron
ciertos factores como precios de venta del producto, costos de la fuente de carbono y capacidad
de la planta para determinar de qué forma estos factores afectan la rentabilidad de la planta y

bajo qué condiciones esta rentabilidad se vuelve positiva.
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ANEXO 1: DATOS DE IMPORTACIONES DE GLUTAMATO MONOSODICO.

Datos de importaciones de glutamato monosdédico a Chile desde el afio 2006 al 2013.

Ao Glutamato [ton]
2006 1136,36
2007 1462,38
2008 1487,71
2009 1121,30
2010 1573,01
2011 1511,90
2012 1495,84
2013 1716,58

Detalle de importaciones de glutamato monosédico al pais, los datos se encuentran en kilogramos

y se presentan los datos por pais de origen, desde el afio 2006 al 2013.

Pais de origen 2006 2007 2008 2009 2010
Brasil 702.000 861.500 861.501,42 486.000 874.500
Peru 228.430,84 236.547,28 334.369,92  293.442,96 329.547,57
China 203.589 304.652,77 291.524,20 338.947,11  317.809,88
Taiwan 2.249,85 20.000 12 2.204 41.024
Corea del Sur 90 39.060 80 100 -
Alemania 9,75 - 2 1 4
Japén - 22,38 - 12 10.000
Tailandia - 600 - - -
Estados Unidos - - 223,75 589,39 84
Costarica - - - - 40
Indonesia - - - - -

Total 1.136.369,44 14.623.82,43 1.487.713,29 1.121.296,46 1.573.009,45




Continuacion Tabla anexo 2
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Pais de origen 2011 2012 2013
Brasil 808.500 723.000 913.000
Peru 329.284,77 245.668,81 209.384,6
China 372.908,50 506.905,45 573.406,5
Taiwan 24 20.060 20.017
Corea del Sur 60 40 40
Alemania 2 2 4
Japon - - -
Tailandia - - 400
Estados Unidos 120 87,08 321,74
Costa rica - - -
Indonesia - - 8,00
Total 1.510.899,27 1.495.763,3 1.716.573,8
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Para comenzar el calculo se asume que S;_1 = S(¢—1)2 = S(t-1)3 = Y, por lo que para un t de 1,

y; es el primer valor de la serie de datos conocida. Terminados los n datos y;, se asigna y;41 =

y't4+7 Y se continda con el procedimiento.

Un ejemplo de célculo se muestra en la Figura A 2.1 desarrollada en Microsoft Excel 2013 para

realizar la proyecciéon de consumo de glutamato monosdédico con los datos de importaciones

desde el afio 2006 al 2013.

Figura A2.1: Ejemplo de célculo de la proyeccion del consumo hasta el afio 2024.

A B C D E F G
1 Afic  Toneladas St S5t2 5t3 Parametros
2 2006 1136,36 1136,36 1136,36 1136,36 4 0,2
3 2007 1462,38 1201,56 1149,40 1138,97 T 1
4 2008 1487,71 1258,79 1171,28 1145,43
5 2009 1121,30 1231,29 1183,28 1153,00
b 2010 1573,01 1299,64 1206,55 1163,71
7 2011 1511,90 1342,09 1233,66 1177,70
8 2012 1495,84 1372,84 1261,50 1194,46
9 2013 1716,58 1441,59 129751 1215,07
10 V'esr St st2 5t3
11 2014 1717,98 1496,87 1337,39 1239,53
12 2015 1792,51 1556,00 1381,11 1267,85
13 2016 1870,90 1618,98 1428,68 1300,01
14 2017 1953,14 1685,81 1480,11 1336,03
15 2013 2039,24 1756,50 1535,39 1375,90
16 2019 2129,18 1831,03 1594,51 1419,63
i7 2020 2222,98 1909,42 1657,50 1467,20
18 2021 2320,63 1991,66 1724,33 1518,63
19 2022 2422,13 2077,76 1795,02 1573,90
20 2023 252748 2167,70 1869,55 1633,03
21 2024 2636,68 2261,50 1947,94 1696,01
22

Se tienen los datos de importaciones en la columna B entre los afios 2006 y 2013, para estos datos

de calculan mediante las ecuaciones 2.2, 2.3 y 2.4 los términos S;, S¢» ¥ S¢3. Posteriormente en la

celda B11 se calcula el término y';,r mediante la ecuacion 2.1, utilizando los términos S;, S¢, ¥

Stz del afio 2013 (celdas C9, D9 y E9 respectivamente). Luego el procedimiento para calcular los

términos S¢, Si2 ¥ Stz es andlogo a la etapa anterior.
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Datos reales y proyectados de importaciones.

Aho Toneladas
2006 1.136,36
2007 1.462,38
2008 1.487,71
2009 1.121,30
2010 1.573,01
2011 1.511,90
2012 1.495,84
2013 1.716,58
Proyeccion
2014 1.717,98
2015 1.792,51
2016 1.870,90
2017 1.953,14
2018 2.039,24
2019 2.129,18
2020 2.222,98
2021 2.320,63
2022 2.422,13
2023 2.527,48

2024 2.636,68




ANEXO 3: DESCRIPCION DE EQUIPOS Y CORRIENTES

Descripcion de corrientes principales

Corriente Descripcion

Aq Melaza cruda

A, Melaza cruda

As Melaza diluida

Ay Melaza clarificada

As Melaza diluida con sales

Ag Melaza diluida precalentada

A, Melaza con vapor

Ag Melaza esterilizada

Ag Melaza esterilizada

A1o Melaza esterilizada

Aqq Melaza esterilizada

A1, Melaza esterilizada enfriada

Aqs Melaza esterilizada enfriada

Aqq Caldo de cultivo

Aqs Sobrenadante centrifugado

Aig Sobrenadante filtrado

Aq7 Solucién con cristales de acido glutdmico
Aig Cristales de acido glutamico

Aqg Solucidn de glutamato de sodio

Asyp Solucién de glutamato de sodio sin pigmentos
Ayq Cristales de glutamato mas aguas madres
Ags Cristales de glutamato de sodio humedos
Ass Cristales de glutamato de sodio secos

R Corriente de reciclo del cristalizador

P Corriente de purga del cristalizador

Descripcion de corrientes secundarias

Corriente Descripcion

B, Agua de dilucion

B, Borras de melaza

B3 Solucién de sales

B, Vapor

Bs Agua de enfriamiento

Bg Agua de enfriamiento caliente

Concentrado de células
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Continuacién de descripcidon de corrientes secundarias

Corriente Descripcion

Bg Agua de lavado en el filtro

Bq Queque del filtro rotatorio

Bio Solucién de lavado de cristales

B4 Agua de lavado de cristales

Bi, Vapor del cristalizador

Bi3 Vapor de caldera que entra al I.C. del cristalizador
Biyg Vapor de caldera condensado del I.C. del cristalizador
Bis Agua de lavado en centrifuga de cristales

Big Solucién de lavado en centrifuga de cristales

B4 Aguas madres en centrifuga de cristales

Big Corriente de aguas madres

Big Corriente de recirculacion al cristalizador

By Corriente de recirculacion al cristalizador calentada
Byq Corriente de aire de secado

B,, Corriente de aire humedo

Descripcion de equipos

Equipo Descripcién

E1l Tanque de recepcion de melaza

E2 Tanque de dilucidon de melaza

E3 Centrifuga de discos

E4 Tanque de dilucién y mezcla con sales
E5 Intercambiador de calor

E6 Esterilizador continuo

E7 Intercambiador de calor

E8 Tanque de almacenamiento de melaza estéril diluida
E9 Fermentador

E10 Centrifuga de discos

E11 Filtro rotatorio

E12 Tanque de cristalizacidn acida

E13 Centrifuga de canasta

E14 Tanque de neutralizacion

E15 Columna de carbén activo

E16 Cristalizador

E17 Centrifuga de canasta

E18 Tunel de secado

E19 Caldera
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ANEXO 5: CORRELACION PARA EL CALCULO DEL LARGO DE LA CANERIA DE
MANTENCION DEL SISTEMA DE ESTERILIZACION

Con el objetivo de acelerar los calculos de iteracidn realizados en la Seccion 5.2.2, se realizara una

correlacion entre el nimero de Peclet, el nimero de reaccion y el nivel de esterilidad. No se utiliza

la expresion analitica debido a la complejidad de despejar las variables.
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Figura A 5.1: Gréfica para el cdlculo del nimero de reaccion dados un nivel de esterilidad y un nimero de
Peclet. (Atkinson y Mavituna, 1991).

Lo primero es reunir los datos necesarios mediante el uso de la Figura A5.1 donde para cada nivel
de esterilidad (N/No), considerando un nimero de Peclet de 400y 1.000, se obtiene el respectivo

Nr (k-L/v), los cuales son representados en la Tabla A5.1.
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Tabla A5.1: Nimero de reaccion (k-L/v)
Nr

Pe=1.000 Pe=400
101 30,811 32,432
10 33,514 35,135
10" 35,946 37,568
1016 38,378 40,270
10 40,811 42,703
1018 43,514 45,676

N/No

Utilizando los datos de la Tabla A5.1 se hace una regresion la cual da como resultado las

ecuaciones A5.1y A5.2.

—0,02956
Nr = 12,85133 - (Nﬁ) Ec. A5.1
0
r2 = 0,997
—0,02956
Nr = 13,570263 - (Nﬁ) Ec. A5.2
0

r? =0,998

Posteriormente para encontrar el Nr se utiliza la Ecuacion A5.3, la cual se obtiene mediante una

interpolacion entre los nimeros de Peclet 1.000 y 400.

1000—Pe
Nr = (m) * (N7pe=400 — NTpe=1000) + NTpe=1000 Ec. A5.3

Reemplazando las ecuaciones A5.1 y A5.2 en A5.3 se obtiene la Ecuacién A5.4:

Nr =

( 1000-Pe Ec. A5.4

N )—0,02956
834,57012

+ 12,85133) : (N—

0

Para validar el ajuste propuesto se construye la Tabla A5.2, la cual compara los valores de Nr

extraidos del grafico con los calculados mediante la Ecuacion A5.4.
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Tabla A5.2: Validacion de la Ecuacién A5.4.

N/No Pe Nr (Grafico) Nr (Ec. A5.4)
1018 1.000 43,4 43,8
10 800 41,7 41,6
1016 400 40 40,3
1013 1.000 30,8 31,1
10 1.000 35,9 35,7
101 400 32,4 32,9
104 400 35,1 35,2

REFERENCIAS APENDICE 5

Atkinson, B. y Mavituna, F. (1991). Heat Transfer. En B. Atkinson y F. Mavituna (Eds.), Biochemical

Engineering and Biotechnology Handbook (p. 825). Inglaterra: McMillan Publishers Ltd.
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ANEXO 6: CARACTERISTICAS DE LAS CANERIAS CEDULA 40.

Diametro nominal Diametro interno Diametro externo

[pulg] [m] [m]
% 0,013 0,017
Y% 0,016 0,027
1 0,027 0,033

1% 0,035 0,042
1% 0,041 0,048
2 0,053 0,060
2% 0,063 0,073
3 0,078 0,089
3% 0,090 0,102
4 0,102 0,114
5 0,127 0,141
6 0,154 0,168

ANEXO 7: FACTORES DE INCRUSTACION PARA INTERCAMBIADORES DE CALOR

Factores de Incrustacion

rX 105 m2 °C/W

Agua

Desmineralizada o destilada 0.17

Blanda 0.34

Dura 0.86

De enfriamiento (tratada) 0.70

De mar 0.86

De rio 0.86
Aceites lubricantes 034 a 0.86
Aceites vegetales 034 a 1.03
Solventes organicos 0.17 a 051
Vapor 0.17
Fluidos de proceso en general 034 a 1.03
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ANEXO 8: CARACTERISTICAS DE INTERCAMBIADORES DE CALOR ALFA LAVAL.

Caracteristicas Placas Alfa Laval

TIPO P 20 PO P2 P5 P45 P25
Ancho do las placas: mm 280 180 320 350 800 1000
Area de intercambio/placa. m’ 0,031 0.032 0,12 0,14 0,55 0,61
Niimero maximo de placas 175 5 250 200 350 600
Area de intercambio max..m’ 5,4 24 30 28 193 366
Espesor de las placas : mm 0,5 0,8 06 0,8 0,6 1.0
1.6-18 25 3,0 28-30| 49 [49-52

Espacio entre placas. mm

Temperatura maxima °C

- Elastomeros 140 140 140 140 | 140 | 140
- Ashesto 280 280 280 = e =
Flujo/canal: m’/h 005-0,15 | 0,14-025 (045-07( 036— | 3-5 | 4-10
' 0.9
Flujo total maximo: m>/h 2,5 n 50 16 125 450
10 16 16 10 12 12

Presion max_ de diseno- atm

ANEXO 9: FACTOR TERMICO PARA INTERCAMBIADORES DE CALOR.
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ANEXO 10: GRAFICA PARA DETERMINAR EL NUMERO DE POTENCIA.
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ANEXO 11: DIAGRAMA DE MOODY PARA EL DISENO DEL EYECTOR.
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