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Resumen

La tagatosa es un monosacdrido con sello GRAS que ha surgido como uno de los nutraceuticos mas
promisorios dadas las numerosas propiedades funcionales que posee ademas de su capacidad
edulcorante, pudiendo traer numerosos beneficios a la salud para aquellas personas que lo hayan
incorporados a sus dietas. La tagatosa posee el 92% del dulzor de la sacarosa, aunque sdélo aporta 1,5
[kcal/g], tiene propiedades prebidticas y efectos comprobados en el tratamiento de enfermedades
como la obesidad y diabetes, debido a que disminuye los niveles de glucosa en la sangre al promover
la actividad de la enzima glucoquinasa.

La tagatosa es un azlcar escaso, por lo tanto se debe producir por sintesis de precursores mds
abundantes. Su produccidon puede ser a través de sintesis quimica o enzimatica; la primera via implica
la utilizacidon de complejos pasos de purificacion conduciendo a la formacidn de residuos quimicos
peligrosos y a una reduccién de sus propiedades edulcorantes. Por otra parte, la sintesis
enzimatica de tagatosa ofrece variadas ventajas sobre la sintesis quimica: condiciones suaves de
temperatura y pH y no forma productos secundarios. La produccién de tagatosa consta de dos
reacciones principales: hidrdlisis de lactosa e isomerizacion de galactosa utilizando B-galactosidasa 'y
arabinosa isomerasa como biocatalizadores, respectivamente. En este proyecto, se selecciond la B-
galactosidasa de Kluyveromyces lactis y la arabinosa isomerasa de Thermotoga neapolitana.

De acuerdo al estudio de mercado, la ciudad de Coronel de la VIII regién es la zona mds adecuada
para ubicar una planta productora de tagatosa. Por otro lado, analizando el mercado nacional de
azucar y endulzantes en Chile, se definid un mercado objetivo; donde se incorporan a personas que
padecen diabetes y/o obesidad, mujeres embarazadas, personas pertenecientes a un estrato
socioecondémico alto y adulto mayor. Considerando la demanda de tagatosa para el afio 2026 se
requiere de una produccidn total de 2.939,8 [ton/afio]. En base a esta demanda, se realizaron los
balances de masa y energia y se disefiaron los equipos necesarios para la produccién de esta
azucar, obteniendo un producto final en forma de cristales de tagatosa.

Finalmente, a partir del andlisis econdmico realizado, la instalacién de una planta productora de
tagatosa via enzimatica bajo las condiciones y supuestos establecidos en este proyecto, es rentable de
acuerdo a los indicadores econdmicos seleccionados para un periodo de estudio de 10 afios,
considerando una tasa de descuento del 15%. Teniendo como resultado un valor actual neto igual a
301.824 [UF] y una tasa interna de retorno del 29,1%. Sin embargo, se deben sensibilizar los costos de
las enzimas para asi tener un escenario mas real de cdmo se situaria este proyecto a un alza o baja de
estos precios.
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1] INTRODUCCION

1.1] ALIMENTO FUNCIONAL

A principios de los afios noventa nace en Japdn el término: FOSHU, lo que significa “Foods for
Specified Health Use”; hace referencia a aquellos alimentos procesados que contienen ingredientes
gue desempefian una funcion fisioldgica especifica en el organismo humano, mas alld de su contenido
nutricional (Heller, 2005). En este contexto, comienza a tomar forma el concepto de alimento
funcional, el cual inicié con una favorable respuesta a nivel industrial en el pais asiatico y a partir de
ahi empezé a difundirse rapidamente en otros paises, llegando en primera instancia hasta Europa y

Estados Unidos, para luego expandirse a todo el mundo.

Hoy en dia Chile no cuenta con una definicién formal del término “Alimento funcional”, establecida en
la normativa alimentaria chilena vigente (Lutz, 2012). Existen diferentes definiciones para alimentos
funcionales dados por distintos organismos en el mundo. ILSI', que ha mantenido una actividad
permanente de asesoria en materia de alimentos funcionales en los paises de Europa, América, Asia y
Oceania, lo define como un alimento que, en virtud de la presencia de componentes fisioldgicamente
activos, provee un beneficio adicional para la salud ademas de los entregados por los nutrientes que
contiene. Ademas establece que deben seguir siendo alimentos y sus efectos deben demostrarse en

las cantidades normalmente consumidas en la dieta (Binns, 2009).

Dicho de otra manera, el concepto de alimento funcional incluye ingredientes alimentarios que
ejercen un efecto beneficioso sobre la salud del huésped y/o reducen el riesgo de enfermedad crénica

mas alla de las funciones nutricionales basicas (Huggett & Schilte, 1996).

Existen diversos tipos de ingredientes que entran en la categoria de alimento funcional, pero entre los
ejemplos mas reconocidos se encuentran los probidticos y prebidticos, los cuales han sido estudiados
desde hace afios estableciéndose su efecto positivo en quienes lo consumen. Los probidticos se
definen como microorganismos vivos que cuando se administran en cantidades adecuadas confieren

un beneficio para la salud en el huésped, y los prebidticos como, ingredientes alimentarios no
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digeribles que afectan de manera beneficiosa al huésped estimulando selectivamente el crecimiento
y/o actividad de uno o un ndmero limitado de bacterias que pueden mejorar la salud del huésped

(Rastall et al., 2005).

Con el paso de los afios, el concepto de nutricidn ha evolucionado notablemente gracias a la
investigacion constante y al crecimiento de la informacion disponible. El interés actual radica en la
relacion entre alimentacion y bienestar, considerando los efectos de la nutricion como factor
importante. Es por esta razén, que la prevencion de enfermedades se ha convertido en foco de

estudio tanto en el drea de la salud como en el de la tecnologia.

En este contexto los consumidores, conscientes de sus necesidades buscan en el mercado aquellos
productos que contribuyan a mejorar su calidad de vida y salud. Siguiendo esta tendencia, reciben
abundante informacidn sobre las propiedades saludables de los alimentos, en especial de aquellos
que ejercen una accién beneficiosa sobre algunos procesos fisioldgicos y/o reducen el riesgo de

padecer una enfermedad.

Es asi como la tagatosa aparece en el mercado nacional, generando cada vez, un mayor interés
gracias a sus beneficios. Este edulcorante se considera un alimento funcional debido al efecto
prebidtico que otorga, por lo que tomando en cuenta lo anterior y los multiples beneficios para la
salud que proporciona, la tagatosa se convierte en un producto con un alto potencial para su

elaboracién en Chile.

1.2| CARACTERISTICAS DE LA TAGATOSA

La D-tagatosa es un monosacarido raramente encontrado en la naturaleza; es isobmero de la D-
galactosa (Figura 1.1) y epimero en C-4 de la D-fructosa (Figura 1.2) (Kim, 2004; Hirst et al., 1949). Se
encuentra naturalmente en pequeiias cantidades en la savia de la especie Sterculia setigera; ademas
se encuentra en varios productos lacteos como leche de vaca esterilizada, leche chocolatada y
diferentes variedades de yogures y quesos (Troyano et al., 1992; Mendoza et al., 2005; Levin, 2002).
Actualmente a nivel industrial, la tagatosa se produce a partir de lactosa, disacarido que se encuentra
en la leche. Durante su produccion, la fraccién de galactosa, obtenida de la hidrdlisis de lactosa, se

convierte en tagatosa a través de una reaccidn de isomerizacién enzimatica.
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Figura 1.1 Estructura quimica de B-D-Galactosa y B-D-Tagatosa
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Figura 1.2 Estructura quimica de B-D-Fructosa y 3-D-Tagatosa

Algunas de las propiedades quimicas de la tagatosa son: punto de fusién de 134 °C, estable en un
rango de pH 2-7, muy soluble en agua (58% p/p a 21 °C) (Levin, 2002), lo cual la hace ideal como

potenciador del sabor en refrescos y yogures (Oh, 2007).

El dulzor de la tagatosa corresponde a un 92% de la sacarosa; ademas es hipocaldrico, ya que su
consumo aporta solo 1,5 [Kcal/g], lo que corresponde a un 38% de las calorias de la sacarosa (Kim,
2004). Por otra parte, tiene un sabor similar al aztcar de mesa, sin efecto de enfriamiento y tampoco

deja un sabor post- consumo (Levin et al., 1995).

En comparacidn a otros edulcorantes bajos en calorias que se encuentran en el mercado, la tagatosa
confiere cuerpo similar al azdcar cuando se usa en diferentes productos (Kim, 2004), se carameliza
durante su coccién y produce reacciones de Maillard (Brands et al, 2000), lo cual genera
pardeamiento (Levin, 2002). Entre sus caracteristicas se encuentran: prevencién de caries dentales,
no produce halitosis, incrementa los niveles del colesterol HDL (High density lipoprotein) en el

torrente sanguineo, tiene efecto oxidante, no es tdxico, no es cancerigeno y no produce efecto



laxante (Kim, 2004; Donner et al., 1999; Patra et al., 2009; Livesey & Brown, 1996; Levin et al., 1995).
La dosis de tagatosa para no tener ningln efecto adverso es, para un adulto sano, de 30 [g/dia]

(Levin, 2002).

El efecto prebidtico de la tagatosa se debe a su metabolismo en el cuerpo humano; ya que el
edulcorante se absorbe en un 25% en el intestino delgado (Buemann et al., 1999; Buemann et al.,
2000; Laerke & Jensen, 1999), mientras que la fraccidn no absorbida llega hasta el intestino grueso,
donde es fermentada por la microflora intestinal para luego ser transformada en acidos grasos de
cadena corta, tales como propionato y butirato (Venema et al., 2005), los cuales se absorben casi
completamente y se metabolizan. Los efectos beneficiosos de los acidos grasos mencionados
anteriormente se relacionan con el aumento de la proliferacidon de las células que se encuentran en
las vellosidades del intestino delgado, también disminuyen el desarrollo del cancer de coldn. A nivel
celular, causan acetilacién de las histonas, favorecen la diferenciacién, inducen la apoptosis y regulan
la expresion de diversos oncogenes (Scheppach et al., 1995). En humanos se demostré que la ingesta
de 10 [g] de tagatosa, tres veces al dia, reduce el nimero de bacterias patégenas en el tracto
intestinal, como las bacterias coliformes, al mismo tiempo que promueve un aumento de las bacterias

beneficiosas como lactobacilos (Bertelsen et al., 1999).

Ademas, la tagatosa reporta otros beneficios relacionados con el drea de la salud. Es segura para el
consumo de personas que padecen diabetes mellitus, ya que se ha demostrado que la tagatosa
disminuye los niveles de glucosa en la sangre al promover la actividad de la enzima glucoquinasa, lo
que permite que la glucosa pase a glucégeno evitando que quede libre en la sangre (Lu et al., 2008).
También se utiliza para tratar a diabéticos tipo 2 de forma experimental; actualmente los ensayos
clinicos se encuentran en etapa Il (Espinosa & Fogelfeld, 2010). Se reportd el aumento de la fertilidad
y mejora del desarrollo saludable del feto durante el embarazo (Levin, 2001). Ademas, la tagatosa es
un factor anti-hiperglucémico; otros estudios reportaron que su consumo, aumenté la cantidad de
glébulos rojos y otros factores sanguineos beneficiosos que ayudarian en el tratamiento de la anemia

y la hemofilia (Levin, 2002).

Un aspecto importante de destacar, es el uso de la tagatosa en el tratamiento para la obesidad, ya
gue su consumo promueve la pérdida de peso. También, produce inhibicién del apetito, causando la

disminucidn de la ingesta de alimentos (Donner et al., 1999; Buemann et al. ,2000).



La tagatosa también puede interrumpir e inhibir la formacion de una biopelicula, definida como: una
conglomeraciéon de microorganismos que consiste, en una o mas especies de bacterias, hongos, algas
y protozoos, los cuales se adhieren en un ambiente acuoso para formar una pelicula unida a una
superficie; lo que puede ser usado como suplemento para el almacenamiento de dérganos y evitar
dafios durante una cirugia y/o después de la extraccion de un érgano (Levin & Lu, 2003; Paterna et al.,

1998).

En el afio 2001 la tagatosa fue catalogada como GRAS’ lo que significa la seguridad para ser
consumido por humanos (FDA, 2001). Fue aprobada para ser utilizada en alimentos por el comité
mixto FAO?/WHO" de expertos en aditivos alimentarios (JECFA®) desde Junio del 2004 y también por
los paises Corea del Sur en el afio 2003, Australia y Nueva Zelanda en el 2004, Sudafrica y Brasil desde
el 2005 y por la Unidn Europea en el afio 2006 (Lodder, 2009). Se le utiliza principalmente en la

confeccién de bebidas y alimentos saludables en esos paises (Saunders et al., 1999).

Considerando lo expuesto anteriormente, el uso de tagatosa tiene un alto potencial para reemplazar
la sacarosa en los alimentos procesados, y también como endulzante, logrando asi reducir la cantidad
de azucares para metabolizar en la dieta, como también proporcionar los efectos benéficos que trae

consigo.

1.3| APLICACIONES DE LA TAGATOSA

La D-Tagatosa se puede usar en una amplia variedad de alimentos como, bebidas, alimentos
saludables y suplementos dietéticos; puede aplicarse a productos de dietas bajas en carbohidratos,
cereales, chocolates, goma de mascar, yogures, refrescos, productos de panaderia, bebidas a base de
leche y caramelos. Las aplicaciones de la tagatosa anteriormente descritas nacen a partir de las
caracteristicas beneficiosas para la salud que posee, las cuales se describen en la Tabla 1.1 sefialando

como se relacionan con su uso en los productos mencionados.

2 Generally Recognized as Safe

* Food and Agriculture Organization of the United Nations
* World Health Organization

> Food safety and quality: Jecfa-Additives



Tabla 1.1 Beneficios para la salud y aplicaciones de la D-tagatosa (Oh, 2007)

Beneficios para la salud

Aplicaciones

Bajo en calorias

No produce efecto glucémico

Anti-halitosis

Prebidtico

Anti-biopelicula, no cariogénico

Realzador de sabor

Productos para dietas bajas en
carbohidratos, cereales, barras saludables,

refrescos
Comida para diabéticos (tipo 2)

Agente anti-hiperglicemico, suplementos

dietéticos
Chocolates, dulces, goma de mascar
Pasta de dientes, enjuague bucal

Yogurt, productos de panaderia, bebidas a

base de leche, confiteria

También se han descrito usos no alimenticios, como intermediario para la sintesis de otros

compuestos Opticamente activos y como aditivo en la formulacién de detergentes, cosméticos y

productos farmacéuticos (lbrahim & Spradlin, 2000).

Como antes fue descrito, la tagatosa posee sello GRAS otorgado por la FDA®, el cual determind

una serie de aplicaciones donde su uso es seguro, entre los cuales se encuentran (Levin, 2002):

- Edulcorante bajo en calorias en medicamentos con prescripcion no crdnica para

enmascarar el sabor desagradable que hace dificil ingerirlos.

- Utilizado en pasta de dientes, enjuague bucal y cosméticos, en este caso el uso de la

tagatosa puede sustituir a la sacarosa y otros edulcorantes; lo cual fue confirmado a través

de ensayos organolépticos.

- Edulcorante en productos farmacéuticos para animales, mds especificamente, en caninos

y primates, para enmascarar sabores desagradables y tratar animales con sobrepeso.

® Food and Drug Administration



A continuacion, en la Tabla 1.2, se muestran algunos ejemplos de las aplicaciones de tagatosa en
diferentes productos aprobados por la FDA, y la ingesta diaria estimada correspondiente (EDI) para un

adulto de 60 [Kg], en cada caso.

Tabla 1.2 Ingesta diaria en un adulto de 60 [Kg] para productos con D-tagatosa aprobadas por la FDA (Levin,

2002)
Producto Contenido de tagatosa EDI [g/d]
Pastillas para la garganta 0,25 [g]/pastilla 6
Medicamentos de venta libre 1 [g]/tableta 8
Jarabe para la tos para 0,67 [g]/cucharadita 8
diabéticos
Pasta de dientes 55%%* 0,21
Enjuague bucal 35% 2,6
Balsamo labial con sabor 30% 0,03

* Condiciones de uso: La cantidad de pasta de dientes a utilizar en cada cepillado corresponde a 0,13 [g].

14| PRODUCCION DE TAGATOSA

Actualmente el proceso mas utilizado para producir tagatosa a nivel industrial consiste en utilizar la
lactosa como materia prima y llevar a cabo una hidrdlisis para obtener glucosa y galactosa por accién
de la enzima B-galactosidasa (Kim, 2004); el siguiente paso es una isomerizacion de la galactosa para
obtener tagatosa, reaccién que puede ocurrir por sintesis quimica o enzimatica, como se muestra en

el esquema de la Figura 1.3.



Lactosa
Hidrélisis enzimética

Glucosa + Galactosa

Separacion
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Figura 1.3 Esquema de procesos de sintesis quimica y bioldgica para la produccidon de tagatosa (Kim, 2004)

1.4.1 | Sintesis quimica

El método quimico para la produccion de D-tagatosa fue desarrollado y patentado por Biospherics
Incorporated (Beadle et al., 1991). En la patente se describe que ocurre una isomerizacion de D-
galactosa a D-tagatosa con hidréxido de calcio y en presencia de cloruro de calcio como catalizador,
el cual promueve la precipitacion del complejo intermedio (Ca(OH),-tagatosa) como un sdlido
finamente dividido. El complejo de hidroxido de calcio-tagatosa se forma en la etapa de
isomerizacion, bajo condiciones fuertemente alcalinas y a una temperatura relativamente baja (15-30
°C). Posteriormente, el complejo insoluble pasa a un tratamiento de neutralizacion que se lleva a cabo
preferentemente con didxido de carbono, formando tagatosa soluble y una sal neutra (CaCOs). La sal
de calcio insoluble se separa por filtracién y los iones restantes son eliminados por cromatografia de
intercambio idnico. Finalmente la solucidon de tagatosa se concentra mediante evaporacion a vacio

para luego, a través de una cristalizacidn, obtener la tagatosa pura (Figura 1.4).
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CaCo,
Tagatosa
pura . . L. L. .z
Cristalizacion A — Evaporacion «— Separacion

Figura 1.4 Esquema sintesis quimica de tagatosa a partir de galactosa

Este método presenta algunas desventajas, tales como formacién de subproductos debido a las
condiciones de reaccién alcalinas, lo que requiere de etapas de purificacion complejas (Oh, 2007).
Ademds, se requiere mantener temperaturas bajas en la mezcla durante la reaccién de isomerizacion,
por lo que es necesario remover una gran cantidad de energia del proceso, lo que significa un

aumento en los costos de produccion.

1.4.2 | Sintesis enzimatica

Los primeros procesos de sintesis enzimatica estudiados fueron utilizando diferentes sustratos para la
obtencidn de tagatosa. Uno de ellos fue por oxidacién del D-galactitol utilizando la enzima sorbitol
deshidrogenasa proveniente de diferentes microorganismos como Arthrobacter globiformis (Ilzumori
et al., 1984), Mycobacterium smegmatis (Ilzumori & Tsuzaki, 1988) y Gluconobacter oxydans (Manzoni
et al., 2001; Rollini & Manzoni, 2005). Sin embargo, este proceso no es conveniente para la
produccion de tagatosa a gran escala por el alto costo y la poca disponibilidad del sustrato (Kim,
2004). También se ha descrito otra forma para la obtencidon del edulcorante a través de la
bioconversion de D-psicosa usando diversas cepas de hongos Mucoraceae (Yoshihara et al., 2006). D-
psicosa es un azlcar raro, pero puede producirse por la epimerizacidon de la D-fructosa, la cual es
relativamente barata, usando la D-tagatosa-3-epimerasa de Pseudomonas chichorii (Takeshita et al.,
2000) o Rhodobacter sphaeroides (Zhang et al., 2009), asi como también la D-psicosa-3-epimerasa de

Agrobacterium tumefaciens (Kim et al., 2006). La produccidon de tagatosa a partir de galactitol y
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psicosa, utilizando las enzimas provenientes de Klebsiella pneumoniae (Shimonishi et al., 1995) y
Enterobacter aerogenes (Rao et al., 2008), respectivamente, mostraron que al agregar glicerol al

medio de reaccién aumento la tasa de conversidn a tagatosa.

Por otra parte, se ha estudiado la epimerizacién de L-sorbose a L-tagatosa con la enzima D-tagatosa 3-
epimerasa de Pseudomonas sp. ST-24 (ltoh et al., 1995), la cual anteriormente fue utilizada en la

produccion de D-sorbosa a partir de D-tagatosa (ltoh & Izumori 1996).

El proceso enzimatico tiene muchas ventajas por sobre la isomerizacion quimica, tales como:
condiciones de reaccién mas suaves, menor formacion de productos secundarios no deseados y
potencial para la mejora del catalizador mediante la evolucidon molecular, ingenieria metabdlica y las
investigaciones para mejorar la eficiencia de produccién a partir de diferentes microorganismos (Kim,

2004).

Actualmente la isomerizacién enzimatica a nivel industrial desde D-galactosa a D-tagatosa se lleva a
cabo con la enzima L-arabinosa isomerasa (EC. 5.3.1.4.), la cual es considerada como la de mayor
potencial de uso para la produccién de tagatosa, ya que la galactosa se obtiene facilmente de la

lactosa, un sub-producto de la industria lactea.

15| OBIJETIVOS

En consideraciéon de los antecedentes presentados se plantea el objetivo general y se proponen los

objetivos especificos.

1.5.1 | Objetivo general

- Evaluar técnico y econédmicamente un proceso para la produccion de D-tagatosa por via

enzimatica a partir de lactosa, en Chile.
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1.5.2 | Objetivos especificos

- Estimar el mercado nacional actual de edulcorantes naturales y artificiales con la finalidad
de definir volimenes de produccién y dimensionar el tamafio del proceso.

- Definir la ubicacion mas favorable de la planta de produccidon analizando diferentes
factores, como disponibilidad y costos de materias primas, de terrenos, de transporte;
cercania a los clientes; disponibilidad de agua y energia; entre otros.

- Seleccionar los procesos, operaciones unitarias y condiciones de operacidon necesarias
para llevar a cabo los balances de materia y energia en la produccién de tagatosa
utilizando la lactosa como materia prima mediante una sintesis enzimatica.

- Disenar la planta productora de tagatosa con el fin de dimensionar el tamafio de los
equipos y la ubicacién de cada uno de ellos, para asi determinar el flujo de personas,
espacio entre las maquinarias y las dimensiones de la planta para futuras expansiones.

- Realizar la evaluacién econémica para evaluar la factibilidad de una planta productora de

tagatosa en Chile.
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2| ESTUDIO DE MERCADO, CAPACIDAD Y UBICACION DE LA PLANTA

Un estudio de mercado incluye identificacion, recopilacidn, andlisis, difusién y uso de la
informacidn. Se identifica o define el problema u oportunidad de la investigacién de mercados, y
luego se determina la informacidon que se requiere para investigarlo con el propdsito de mejorar la
toma de decisiones relacionadas. La investigacion de mercados intenta aportar informacion

precisa que refleje la situacidn real (Malhotra, 2008).

En este capitulo se analizan los mercados de azlcar comun, endulzantes y alimentos funcionales, para

asi profundizar el mercado de tagatosa.

21| MERCADO EXTERNO

En las ultimas décadas, las exigencias de las personas hacia los alimentos procesados han cambiado
considerablemente. Los consumidores son conscientes de que la alimentacion estd directamente
relacionada con su salud (Mollet & Rowland, 2002), por lo que la industria alimentaria tiene el desafio
de ir innovando con nuevos productos que sean saludables y bajos en calorias que le permitan
responder a las demandas de los consumidores.

En este sentido, los alimentos funcionales han tomado gran relevancia tanto en consumidores como
en productores debido a los beneficios que entregan a la salud. El tamafio del mercado global de los
alimentos funcionales ha sido evaluado en $129 mil millones de ddlares en el afio 2015. Se estima
gue la creciente conciencia entre los consumidores respecto a su salud y una dieta adecuada influira
positivamente en la demanda mundial de esta industria en los siguientes 8 aflos como se aprecia en la

Figura 2.1 (GVR, 2015).
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Figura 2.1 Proyeccién Mercado Mundial Alimentos Funcionales (GVR, 2015).

Dentro de la composicion de la dieta humana, han ido tomando un importante rol los endulzantes, de
los cuales existe una gran variedad y a su vez una amplia gama de productos que los utilizan en su
formulacién. Los endulzantes son utilizados como sustitutos del azucar, debido a que tienen un mayor

poder edulcorante y aportan muy pocas calorias (FDA, 2014).

Se estima que el aumento global en el uso de aditivos hipocaldricos en las industrias procesadoras de
alimentos, bebidas y confites impulsara la demanda de endulzantes bajos en calorias en los proximos
afios. El mercado global de los endulzantes para el afio 2010 se estimé en 9 millones de ddlares y se
espera un crecimiento del 3% desde el 2015 al 2022 (GVR, 2016). Por otra parte, dentro de los
edulcorantes se encuentran los endulzantes naturales; el mercado global de estos fue estimado sobre
las 900 mil toneladas en el afio 2014. La stevia era el edulcorante dominante en esta categoria, donde
su mercado se estimd en $340 millones de ddlares en ese afio y es probable que supere los $550

millones de ddlares en el afio 2023 (GMI, 2016).

En la Figura 2.2 se sefiala la evolucién de produccién y consumo de azlcar de mesa a nivel mundial,
donde se puede analizar una leve disminucién de la produccién en el Gltimo afio respecto al consumo
(con un déficit cercano a los 5,5 millones de toneladas); esto se debe en gran medida a la introduccién
de nuevos productos en el mercado como los endulzantes no caldricos, los que aportan menos

calorias que la sacarosa.
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Figura 2.2 Evolucidn de consumo y producciéon mundial de azlicar de mesa

Las exigencias de los consumidores han motivado que los productores logren desarrollar e insertar en
este tipo de mercado un nuevo producto como la tagatosa, para la cual existen dos empresas a nivel
internacional que la producen: una de origen coreano llamada CJ Cheiljedang Corporation y otra de

origen belga llamada Damhert Nutrition.

CJ Cheiljedang es la productora lider en ingredientes alimentarios funcionales en el mercado interno
de Corea y se encuentra en una constante busqueda de nuevas tecnologias que lo diferencien del
resto para desarrollar productos con un alto valor agregado. Esta estrategia de negocio le ha
permitido expandirse en la industria de los alimentos funcionales llegando actualmente a
proporcionar edulcorantes funcionales, aceites especiales, y harinas de soja entre otros ingredientes
innovadores. De esta manera el afio 2012, CJ Cheiljedang lanzé su nuevo endulzante en base a
tagatosa con efecto anti-hiperglucémico, apuntando a obtener una fuerte respuesta de las personas

gue padecen diabetes y los que se preocupan de su peso corporal (Cheiljedang, 2016).

Por otro lado estd la empresa belga Damhert Nutrition, quien comenzd en Agosto del 2007 a producir
su propia tagatosa luego de comprar los suministros restantes de Arla Foods (empresa pionera en
produccidn de tagatosa que en 2006 habia suspendido su produccién). Damhert comenzd a una
escala piloto de produccién de 800 a 2.500 toneladas por afio de tagatosa, para luego dar paso a la
segunda fase en el afio 2015, a escala industrial con una planta de capacidad de 10.000 toneladas de
tagatosa por afio (Flanderstoday, 2013). Damhert Nutrition por cuarenta afos ha liderado el ranking
de los alimentos funcionales, con una amplia gama de productos saludables (Damhert Nutrition,

2016).
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22| MERCADO PROVEEDOR

La principal materia prima para la produccion enzimatica de tagatosa es la lactosa; se obtiene del
suero de la leche (lactosuero), un sub-producto de muchas lineas de procesos de la industria lactea. El
lactosuero, al ser considerado tradicionalmente como un residuo de estas industrias, su valor
comercial es muy bajo (Carpin et al., 2016). El suero de la leche es una mezcla muy compleja de agua,
lactosa, minerales y proteinas, por lo que obtener la lactosa pura requiere de varias operaciones
unitarias con sus costos productivos (Chandrapala & Vasiljevic, 2016). Por esta razdn se utiliza lactosa
ya purificada como materia prima, lo cual reduce los costos de pretratamiento de esta y permite

optimizar el proceso productivo al requerir un menor nimero de etapas en su elaboracién.

La lactosa existe en diferentes formas, pero la mas comun y estable es la alfa-lactosa monohidrato
cristalizada, producida por evaporacién del lactosuero, seguida por cristalizacion, finalizando con la
separacion y secado de los cristales. Los diferentes grados de pureza de la lactosa, hacen que el

proceso sea mas complejo; lo que depende de cuan pura se requiera la lactosa (Carpin et al., 2016).

La lactosa monohidrato tiene una molécula de agua asociada, que no se elimina durante los procesos
de secado. Este tipo de lactosa se utiliza en la industria farmacéutica y alimentaria (Kreczmann et al.,
2015). En la industria alimentaria se puede utilizar lactosa como ingrediente sin hacer que el producto
quede demasiado dulce, puesto que tiene un menor poder edulcorante que el azlcar comun;
también se utiliza en este tipo de industria como un aglomerante, para potenciar el sabor de ciertos
alimentos, para mejorar la funcionalidad de productos mantecosos, entre otros. En la industria
farmacéutica, la lactosa se utiliza como el principal excipiente (aproximadamente el 70% de los
comprimidos contienen lactosa) para los medicamentos porque no es dulce, es segura, estd
disponible en forma altamente refinada, y produce tabletas de buena calidad (Shendurse & Khedkar,

2016).

En Chile no se produce lactosa, por lo que todo el abastecimiento de esta materia prima es mediante
importacion desde diferentes paises, con un amplio rango de precios; esto depende principalmente
del grado de pureza que posee y del uso que se le puede dar. En la Figura 2.3 se presentan las
importaciones de lactosa en los ultimos seis afios en Chile (afio 2016 hasta el mes de octubre). Es
posible observar un aumento de estas a lo largo de los afios, y por lo tanto una mayor demanda de

lactosa en nuestro pais, situacién que evidencia la integracidn de la lactosa como materia prima en los
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procesos productivos en Chile. Se debe destacar la baja significativa en el afio 2015 de este producto,

y que el afio 2016 se encuentra sdlo hasta el mes de noviembre de dicho afio.
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Figura 2.3 Importaciones de Lactosa en Chile

El valor de la lactosa es fuertemente influenciado por el mercado de Estados Unidos, por ser uno de
sus mayores productores. El precio de la lactosa ha bajado durante los Ultimos afios por la alta oferta
gue existe a nivel mundial y las nuevas tecnologias que se han introducido para producirla. Esta
tendencia de los precios de la lactosa se refleja en la Figura 2.4, donde es posible observar la brusca
caida de los precios de lactosa por tonelada en Estados Unidos; reduciéndose a un tercio su valor en
sélo cuatro afios, pasando de US$1.800 por tonelada en el 2012 a USS600 por tonelada de lactosa en
el afio 2016 (CLAL, 2016).
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Figura 2.4 Precio promedio de lactosa [USD/ton] en Estados Unidos (CLAL, 2016).
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En la Tabla 2.1 aparecen las principales empresas proveedoras de lactosa en Chile, con sus respectivos
valores CIF’. El precio de la materia prima fluctta entre $0,87 y $12,18 délares por kilogramo, y dicha
variacién de precio se debe a la pureza que poseen; la lactosa mas conveniente es la comercializada
por la empresa Hilmar Ingredients al ser la mas econdmica y cumplir con los estdndares de pureza

necesarios para la produccion de tagatosa (Aduanas, 2016).

Tabla 2.1 Valor CIF de lactosa con respectiva empresa de origen

Empresa Exportadora Tipo de Lactosa Valor CIF [USD/kg]

Hilmar Ingredients Monohidrato 0,87
Quality Foods Monohidrato 0,95
Alimentacion
Meggle 1,98
Animal

Leprino Foods Refinada 0,88
Retana CD/CR 8,18
Merck Excipiente 12,18

23| MERCADO COMPETIDOR

Los polialcoholes como sorbitol, xilitol, eritritol, manitol e isomaltitol son un tipo de edulcorantes
que tienen un bajo aporte caldrico, son no cariogénicos y aportan textura a los alimentos,
caracteristicas por las cuales su mercado se puede comparar al de la tagatosa. El mercado de los
polialcoholes tiene una expectativa de crecimiento del 7,9% en cinco afos, alcanzando un valor
cercano a tres mil millones de ddlares en el 2017 (Insider, 2016). Aun cuando la tagatosa tiene
propiedades Unicas como la capacidad de caramelizar y no produce un efecto de enfriamiento, el

precio de este nuevo endulzante debiera ser muy similar a su competencia, los polialcoholes. Este

7 Valor CIF: Valor que incluye los costos de transporte y seguro hasta el puerto de destino.
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serad determinado por diferentes factores como materias primas, tamafio de la planta, eficiencia

de proceso y demanda del mercado (Kim et al., 2004).

En Chile no hay informacién sobre edulcorantes del tipo polialcoholes, por lo que los competidores
de la tagatosa en el pais serdn: azldcar comun refinada, tagatosa importada y endulzantes como la

stevia y sucralosa.

23.1 | Formato sdlido

En el mercado competidor, en formato sélido, existen dos empresas competidoras IANSA y Damhert

Nutrition.

El mercado global de la sacarosa (azicar comun, azucar refinada) en Chile durante el 2015 totalizd un
estimado de 722 mil toneladas, lo que representa un 2,5% de decrecimiento respecto al afio 2014. En
cuanto a participaciéon de mercado, IANSA es la principal empresa azucarera con un 67% de
participacién, el resto del azlcar comun para satisfacer la demanda del pais proviene de
importaciones de distintos origenes (IANSA, 2015). La sacarosa es uno de los competidores, debido
gue la tagatosa es resistente a distintas temperaturas por lo que se puede utilizar tanto para cocinar

como para hornear, manteniendo las mismas propiedades que la sacarosa.

En la Figura 2.5 se observa un decrecimiento en las importaciones y un minimo aumento en la
produccidn nacional de azucar refinada, alcanzando un 20% de crecimiento en el afio 2015 respecto al
2011. Se observa un decrecimiento de 5,6% del consumo de azlcar comun tanto a nivel retail como
industrial en relacidn a los habitantes en el pais, pasando de los 42,9 kilos por persona al afio en 2014
a 40,15 kilos en 2015 (IANSA, 2015). Cabe destacar que en el afio 2016, Chile se posiciona en el
segundo lugar a nivel mundial en el consumo de azlcar refinada con 52 [kg/afio] per cépita (La

Tercera, 2016).
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Figura 2.5 Evolucion de produccion, importacion y consumo de azucar refinada en Chile

En el mismo formato sélido se encuentra la empresa Biofoods, que es la Unica empresa que importay
distribuye tagatosa comercial sélida en nuestro pais, iniciando su mercado en Chile a fines de
Diciembre del 2015, como se observa en la Figura 2.6. La tagatosa que se distribuye en Chile es la

proveniente de la empresa Damhert Nutrition.
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Figura 2.6 Importaciones de tagatosa de Biofoods proveniente de Damhert Nutrition

El inconveniente de este producto es su elevado precio en el mercado, haciéndolo accesible sélo al
grupo socioeconémico de mayor ingreso. A pesar del actual precio, el crecimiento mensual de ventas
de tagatosa a través de Biofoods ha sido de un 30% mensual (LUN, 2016). Esto indica que la
comercializacién de tagatosa en Chile es exitosa por lo que producir este endulzante en nuestro pais
reduciria los costos de produccion y por ende el precio final, haciéndolo mas accesible al publico en

general.
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2.3.2 | Formato liquido

En el formato liquido, los principales competidores son IANSA con su linea cero K y Daily; ambos con
endulzantes liquidos como stevia y sucralosa. A pesar de que son edulcorantes de alto poder y no
caldricos, estos son comparados con la tagatosa al ser los de mayor consumo nacional. En la Figura
2.7 aparecen las importaciones desde diferentes paises de edulcorantes como Stevia y Sucralosa en
Chile desde el afo 2011 al 2015, donde se observa alrededor de un 300% de aumento en el ingreso de

este tipo de producto al pais en el ultimo afo respecto al 2011.
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Figura 2.7 Importaciones de edulcorantes (stevia y sucralosa) en Chile

Por otra parte, en la Tabla 2.2 se puede observar el posicionamiento de la tagatosa ante

competidores de ambos formatos en cuanto a sus precios en el mercado en Chile.

Tabla 2.2 Precios de mercado competidores8

Producto Cantidad Precio
AzUcar granulada IANSA 1kg $759
Endulzante Liquido Daily 270 cc $3.540

Tagatosa Damhert 500 gr $7.989

® precios obtenidos en: http://www.jumbo.cl
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24| MERCADO CONSUMIDOR

La tagatosa es producida a partir de la galactosa, la cual es obtenida por hidrdlisis de la lactosa. En su
proceso de sintesis, la tagatosa queda sin residuos de lactosa lo que la hace apta para el consumo en
nifos, embarazadas, diabéticos, e intolerantes a la lactosa entre otros. Al mismo tiempo, la tagatosa
no aumenta los niveles de glucosa en la sangre, por lo que puede ser consumida por personas que

padecen diabetes y obesidad.

Basado en lo anterior, el publico objetivo esta representado principalmente por mujeres embarazadas
con diabetes gestacional, personas que padecen de enfermedades como obesidad y diabetes, adultos
mayores y también personas que pertenecen a un estrato socioeconémico alto debido al precio de la

tagatosa en el mercado chileno.

Al ser un producto nuevo en Chile, no se dispone de informacién del mercado consumidor de
tagatosa, lo que llevard a realizar una serie de supuestos basados principalmente en el consumo
de alimentos funcionales del pais (por el efecto prebidtico que tiene la tagatosa), y en el mercado
de endulzantes liquidos y del azicar comun por tener caracteristicas similares a éstas.

Los edulcorantes son productos cuyo aporte caldrico es bajo o nulo; en esto radica su valor y el por
gué son consumidos por las personas preocupadas por alimentarse de manera saludable o bien
por disminuir el consumo de calorias. En el Ultimo tiempo se ha desplazado el consumo de azlcar
hacia los edulcorantes, debido a los efectos beneficiosos que aporta su consumo. Esto ayuda al
tratamiento de personas que padecen diabetes y de personas que deben bajar de peso (SERNAC,
2015).

Luego del estudio realizado por la OCDE® donde se ubica a Chile en el quinto lugar con mas obesidad a
nivel mundial, la empresa Daily Foods realizé una encuesta el afio 2015 con el fin de indagar sobre los
habitos alimenticios que tenian los chilenos, y la cantidad de azlcar refinada y endulzantes que
consumian diariamente. De esta investigacion se concluyé que el 69% de los chilenos consumen algun

tipo de endulzantes (Daily, 2015).

Dentro de los endulzantes que mds se consumen se encuentran la stevia y la sucralosa con 59,7% y
31,6% respectivamente, seguidos con porcentajes menores por sacarina, aspartamo y otros. A pesar

del incremento del mercado de endulzantes y la baja en 3,5% en el consumo de azlcar refinada en

° The Organisation for Economic Co-operation and Development
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supermercados, existe un 37% de la poblacién que todavia la consume, y en los estratos
socioecondmicos bajos el porcentaje de consumo aumenta a un 88,2%. Si se considera sélo el caso de
las bebidas calientes, un 59% le agrega azlcar y de este porcentaje un 66% lo hace en una dosis de
entre 1 a 4 cucharaditas diarias. En esta misma encuesta, en cuanto al formato de los endulzantes el
52,8% de los consumidores indicaron preferirlos en su condicién liquida, mientras que el 47,2% la

prefiere sélida (Daily, 2015).

En base a esta informacion resulta esperable un futuro auspicioso para la tagatosa en Chile,
principalmente por las tendencias de consumo orientadas a la salud y el bienestar, los beneficios e

impactos en la salud y el resultado obtenido con el ingreso de los nuevos endulzantes.

2.4.1 | Publico objetivo potencial

A continuacién se realiza un analisis mas profundo de las categorias de publico objetivo para
comprender de mejor manera por qué son considerados como potenciales consumidores y cual es su

condicién en Chile.

Personas que padecen diabetes

La diabetes mellitus es una afeccion crénica que aparece cuando el pancreas no produce suficiente
insulina o cuando el organismo no puede emplear eficazmente la insulina producida. Esto provoca
hiperglicemia (exceso de glucosa en la sangre), que dafia considerablemente numerosos sistemas del
organismo, especialmente el sistema vascular y el sistema nervioso (ADICH, 2016).

Por otra parte, los edulcorantes no nutritivos como la tagatosa, se usan cominmente para ayudar
a los pacientes con diabetes mellitus tipo 2 (DM) a reducir la ingesta energética de carbohidratos
para tener un mejor control glucémico y para ayudar con el control del peso (Donner et al., 2010).
Segun la Fundacién para la Diabetes, en el mundo 415 millones de adultos padecen diabetes y se
estima que para el afio 2040 esta cifra aumente a 642 millones. En Chile, esta epidemia se ha
transformado en una situacién critica de Salud Publica con una prevalencia en 11% de la poblacion;

esto se traduce en que hoy 1 de cada 10 chilenos padece esta enfermedad (FID, 2015).
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Embarazadas

Segun la informacion disponible, en el aflo 2012 se registraron 241.897 nacidos vivos, lo que
corresponde al 1,35% de la poblacion total chilena de ese afio (MINSAL, 2012). Se consideran las
mujeres embarazadas en el mercado consumidor, a consecuencia de que tienen una gran prevalencia
a padecer diabetes gestacional, la que se produce cuando se desarrollan niveles elevados de glucosa
en la sangre durante el embarazo. Esto sucede cuando el cuerpo de la madre no puede fabricar y usar
toda la insulina que necesita para introducir normalmente la glucosa en la sangre. Las mujeres que
sufren diabetes gestacional tienen riesgo de desarrollar diabetes tipo 2 en cualquier momento
después del nacimiento del bebé si no siguen una buena dieta y si aumentan mucho de peso

(MINSAL, 2014).

Personas que padecen obesidad

El sobrepeso y la obesidad se definen como una acumulacidon anormal o excesiva de grasa que puede
ser perjudicial para la salud (ONU, 2016). La obesidad es la epidemia mas grande y de mas rdpido
crecimiento de los tiempos modernos, y trasciende los limites geograficos, étnicos y socioeconémicos
(Saavedra, 2017). En la ultima década, la prevalencia de sobrepeso, y en particular de obesidad, ha
aumentado considerablemente en paises desarrollados y en los que estdn en via de serlo. Esta
condiciéon contribuye en forma importante al aumento en la prevalencia de diabetes tipo I,
hipertensioén, osteoartritis, enfermedades cardiovasculares y respiratorias, contribuyendo no sélo al
aumento de la mortalidad, sino también a la peor calidad de vida y discapacidad de la poblacion.

(Bassuk & Manson, 2017).

Segun el estudio realizado por el Ministerio de Salud, donde se establecen los principales indicadores
de obesidad en la poblacién chilena, en el afio 2010 el 25,1% de la poblacién de Chile pertenecia al
grupo de personas que padecen obesidad (MINSAL, 2010), por lo que la tagatosa al ser hipocalérica

podria tener un gran impacto.

Adulto mayor

A nivel mundial, la proporcién de personas mayores (mayores de 60 afios de acuerdo a la clasificacidn

de la OMS) aumentd del 9 % en 1994 al 12 % en 2014, y se espera que alcance el 21 % en 2050
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(United Nations, 2013). Chile no es ajeno a esta tendencia mundial, la poblacion de nuestro pais ha
experimentado un proceso de envejecimiento demografico acelerado y sin precedentes histéricos;
actualmente un 15,4% de la poblacién chilena tiene mas de 60 afios y se espera que para el afio 2020
esta cifra llegue al 17,3% (FCH, 2015). Los indicadores no hacen mas que poner en evidencia que el
adulto mayor es un segmento cada vez mas relevante para la poblacidén chilena. Con lo anterior y
ademads que a este segmento le es primordial el cuidado en los alimentos que ingieren debido a que

son mas vulnerables a enfermedades, se han considerado para la demanda de tagatosa.

Estrato socioecondmico alto

Tanto los niveles socioecondmicos altos como los mas bajos han manifestado actitudes positivas hacia
el consumo de alimentos funcionales (Herath et al., 2008). Si bien aun no se tienen datos
consistentes, el mercado de los alimentos funcionales es mayormente concurrido por consumidores
acomodados, ya que estos alimentos tienden a estar disponibles a un precio superior y quiza estan

fuera del alcance de los consumidores con ingresos menores (Petrovici & Ritson, 2006).

Segln el nuevo modelo de grupos socioecondémicos de la AIM™, al estrato mas alto que antes
correspondia a ABC1, actualmente se le suman las categorias AB, C1A y C1B. Incluyendo los nuevos
datos, este porcentaje sube de 10% a 16% de la poblacién chilena, correspondiente a un rango de

$737.000 a $6.000.000 per capita (EMOL, 2015).

2.4.2 | Demanda de tagatosa

La demanda de tagatosa a satisfacer se basard en un escenario conservador. Para calcular la
demanda se considerarad la tagatosa como un endulzante de mesa para los chilenos y como
ingrediente en la formulacién de alimentos, basandose en el mercado del manjar, mermeladas y

caramelos.

10 . s .
Asociacién de Investigadores de Mercado
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Demanda de tagatosa para uso como endulzante

Antes de definir la demanda de tagatosa, se debe proyectar el nimero de habitantes pertenecientes a
cada categoria de los potenciales consumidores objetivos hacia el afno 2016. Para la categoria de
adulto mayor y embarazadas, se obtiene la informacién de la proyeccidn realizada por el Instituto
Nacional de Estadisticas, mientras que para el resto de las categorias se considera el afio del cual se
obtiene la informacidon y en la misma proporcidon que aumente la poblaciéon al afo 2016, aumentara
dicho segmento. Por ejemplo, el dato obtenido de las personas que padecen obesidad corresponde al
afio 2010, perteneciendo a esta categoria el 25,1% de los chilenos, equivalente a 4.290.663 personas.
Entre los afios 2010 y 2016 existe una tasa de crecimiento de la poblacién de 5,31%, obteniendo
4.518.493 de personas se encuentran en esta categoria en el afio 2016. Este mismo procedimiento se
realiza para los diferentes segmentos; en la Tabla 2.3 se sefialan las distintas categorias del publico

objetivo y el nimero de habitantes pertenecientes en la categoria al afio 2016.

Tabla 2.3 Proyeccion de cada categoria al afio 2016

Ano Pob. aflo Porcentaje Pob. categoria Porcentaje Poblacion
Categoria
referencia referencia Categoria ano referencia crecimiento afio 2016
Obesos 2010 17.094.275 0,251 4.290.663 5,31 4.518.497
Estrato
2015 17.865.185 0,16 2.858.430 0,77 2.880.440
socioecondmico alto
Diabéticos 2015 17.865.185 0,11 1.965.170 0,77 1.980.302
Adulto Mayor - - - - - 2.752.209
Embarazadas - - - - - 242.929

*Pob.: Poblacion

Se entiende que existen conexiones entre las diferentes categorias, por lo que al no considerarlas se
estaria sobreestimando el mercado de tagatosa. Segun la Asociacion Chilena de Diabetes, al afio 2006
de las personas que padecen diabetes el 40,9% son obesos (ADICH, 2006). De este porcentaje y

utilizando el teorema de Bayes (Apéndice A), se obtiene que el 18% de las personas que padecen
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obesidad son ademds diabéticos. Estos porcentajes calculados se deben restar al nimero de
habitantes obtenidos en la categoria de diabéticos y obesos respectivamente (Tabla 2.3), para no
registrar una persona dos veces. Del mismo modo, se procede con las embarazadas y las personas
gue padecen diabetes, donde el 1,3% de las embarazadas padecen esta enfermedad. (MINSAL, 2014)
Existen mds conexiones que la ya mencionada, pero por falta de informacion sélo se considera esta
Unica relacién. En la Tabla 2.4 se sefialan las diferentes categorias al afio 2016 considerando la

conexioén entre diabéticos y obesos.

Tabla 2.4 Proyeccion de cada categoria al afio 2016 corregida

Poblaciéon aio Conexion Teorema Poblacién afio 2016
Categoria 2016

2016 (A) de Bayes (B) corregida (A-B)
Obesos 4.518.497 813.329 3.705.168
Estrato
2.880.440 - 2.880.440
socioecondmico alto
Diabéticos 1.980.302 809.943 1.170.359
Adulto Mayor 2.752.209 - 2.752.209
Embarazadas 242.929 - 242.929

En la Tabla 2.5 se sefiala el nUmero de habitantes de cada categoria del mercado consumidor a
contemplar para la demanda de tagatosa. Para esto se considera el dato obtenido de la encuesta
realizada por la empresa Daily Foods, que el 69% de la poblaciéon chilena consume algun tipo de
endulzantes. Se calcula la cantidad de personas equivalentes a cada categoria que lo utiliza, y de este
total el porcentaje de la poblacion que se quiere abarcar segin un escenario conservador.
Considerando que las mujeres embarazas y las personas que padecen obesidad y/o diabetes
constituyen un grupo que esta en busca de mejorar sus condiciones de vida y salud, como también
representan un porcentaje alto entre los chilenos, se decidié abarcar un 5% del total del grupo debido
a que la incorporacién de un nuevo producto al mercado puede generar diferentes respuestas de
parte de los consumidores. Para la categoria de adulto mayor se abarca el 3% de este conjunto; este

porcentaje es menor al resto por la razdén que éstos aun prefieren el consumo de sacarina y sucralosa
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aun cuando se incorpore un nuevo endulzante al mercado (Daily, 2015). Para la poblacién
perteneciente a un estrato socioecondmico alto, este mercado se enfocard al 8% para la demanda de
tagatosa, debido a que estos al tener un mayor ingreso econdmico compran continuamente
productos beneficiosos para la salud. Obteniendo un total de 392.558 habitantes de Chile a

considerar para la demanda de tagatosa.

Tabla 2.5 Numero de personas pertenecientes al publico objetivo

N° de habitantes Consumen % publico N° de habitantes a

Categoria
en la categoria  endulzante objetivo considerar
Obesos 3.705.168 2.556.566 5% 127.828
Estrato socioeconémico alto 2.880.440 1.987.503 8% 158.993
Diabéticos 1.170.359 807.547 5% 40.376
Adulto Mayor 2.752.209 1.899.024 3% 56.971
Embarazadas 242.929 167.621 5% 8.381
Total 10.751.104 7.418.262 392.548

De la misma encuesta de Daily Foods se obtiene que el 66% de la poblacién chilena consume en
promedio 3 cucharaditas de azucar refinada diarias, lo que corresponde a 13,8 [g]. En base a esto se
calcula la demanda de tagatosa considerando que esta tiene un menor poder edulcorante que el

azlcar, exactamente un 92%. Con estas consideraciones se logra obtener la siguiente ecuacion:

13,8 [g] azicar 1 gtagatosa 365[dias] 1ton
* *

D =
Tagatosa dia - persona 0,92 g azicar 1 [afio] = 10%g
ton tagatosa
= 2.149,3 [%] i6
ano Ecuacién 2.1
Donde,

Dragatosa: DeManda de Tagatosa.

N: Numero de habitantes dentro del mercado consumidor a considerar para la produccion de

tagatosa.
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De la Ecuacién 2.1 y del total de habitantes a abarcar del publico objetivo, se obtiene una demanda de

t
2.149,3 [ﬁ] de tagatosa para el uso como edulcorante de mesa.

Como aditivo

La tagatosa al tener propiedades similares al azucar, se puede utilizar para la fabricacion de manjar,
mermeladas y caramelos. Los productos que se venden en el mercado que son fabricados con
tagatosa son llamados productos delicatessen, los que se consideran productos exclusivos por sus
caracteristicas especiales. Segun el estudio realizado por la Universidad Central de Chile, de la
produccidn nacional de manjar y mermeladas el 10% corresponde a produccion delicatessen (UCEN,
2005). Para estimar la demanda en este rubro, se considera el 15% del porcentaje anterior para la
produccion de tagatosa contemplando un escenario conservador. Ademas se realiza la consideracion

de que la tagatosa posee el 92% del poder edulcorante del azlcar.

Para la fabricacion de 100 [g] de manjar se necesitan 44,3g de azlcar comun afadida. Con los datos

mencionados anteriormente se obtiene:

44,3g de azucar 1 g tagatosa
*
100 g de manjar 0,92 g de aztGcar

DManjar = Pypq * 0,1 % 0,15 =
Ecuacion 2.2

ton tagatosa
= 246,3 [—]
afo

Donde,

Dpranjar: Demanda de tagatosa para produccion de manjar.

.y . . ton manjar
Ppiq: Produccion nacional de manjar [—]]

afo

La produccién nacional de manjar es de 34.100 toneladas en el afio 2015 (Lewis, 2015). Considerando
este valor y utilizando la Ecuacidn 2.2 se obtiene la cantidad de tagatosa necesaria para cubrir el

mercado objetivo equivalente a 246,3 toneladas al afio.

La informacidn actual sobre la produccidn nacional de mermeladas en Chile es nula, es por esto que

se toma el dato mas reciente correspondiente al afio 2005 (UCEN, 2005). En este afio la produccion de
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mermeladas corresponde a 13.500 toneladas anuales. Para producir 15 [g] de mermelada se utilizan 8

[g] de azUcar comun aiadida. Procediendo de forma similar a la anterior:

8g de azicar 1 g tagatosa

D =P 0,1+0,15 -
Mermelada NMe * * i 15g de mermelada * 0,92 g de aztcar )
Ecuacion 2.3

ton tagatosa
=117,4 [—]

no

Donde,

Dyermetada: Demanda de tagatosa para produccion de mermelada.

. s . ton mermelada
Py et Produccién nacional de mermelada [T]

Utilizando la Ecuacion 2.3 se obtiene que se necesitan 117,4 toneladas de tagatosa al afio para la

produccion de mermeladas gourmet.

En el caso de la fabricacion de caramelos, se tiene que el consumo nacional de estos corresponde a
ton

25.500 [ ] (Isofrut, 2015). Estimando que la produccion nacional corresponde al 50% del consumo

de caramelos en Chile, se utiliza la siguiente ecuacion:

13g de azucar 1 g tagatosa

D =P 0,1+0,15 -
Caramelos NC * * i 17,2g de caramelos ) 0,92 g de aztucar Ecuacion 2.4

ton tagatosa
=157,1 [—]

fio
Donde,

Dcarametos: Demanda de tagatosa para produccion de caramelos.

., . ton caramelos
Py Produccién nacional de caramelos |

Utilizando la Ecuacion 2.4 y considerando la suposicion de produccién nacional de caramelos, se

necesitan 157,1 [ZOTZ] de tagatosa para la fabricacién de caramelos del tipo delicatessen.
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En Tabla 2.6 se sefiala el total de tagatosa a utilizar para cubrir la demanda de esta en la fabricacion
de manjar, mermeladas y caramelos del tipo gourmet; todas proyectadas al afio 2016, segun la tasa

de crecimiento de la poblacion (Apéndice B)

Tabla 2.6 Demanda de Tagatosa como aditivo proyectada al afio 2016

Producto Tagatosa [ton/afio]
Manjar 260,2
Mermeladas 129,9
Caramelos 159,5
Total 549,6

Tomando en cuenta la demanda de tagatosa para el uso como edulcorante y aditivo para ciertos

alimentos hasta el afio 2016 se obtiene un total 2.698,9 [Z)TZ] de tagatosa en Chile.

2.4.3 | Proyeccion de la demanda

Para calcular la proyeccion de la demanda de tagatosa en los proximos 10 afos, se ocuparan los
datos de proyeccidon de cada segmento del publico objetivo y se procedera a calcular el nimero de

habitantes a los que se enfocara este producto.

Para calcular el numero de embarazadas y de adulto mayor se considera el nUmero de neonatos y
personas mayores de 60 afios respectivamente, proyectados hasta el afio 2020, segun el INE. A partir
de estos datos se puede realizar una proyeccidn para los siguientes 5 afios a través de una regresion
lineal y exponencial respectivamente. Para estimar el nimero de habitantes a considerar dentro de
las personas que padecen obesidad y diabetes y las que pertenecen a un estrato socioeconémico alto
en los proximos afios se utiliza la misma tasa de crecimiento de la poblacion chilena para cada afio.
De los habitantes obtenidos anteriormente, sélo se considera el 69% de ellos, los que consumen

endulzantes, y a partir de estos el porcentaje que se quiere abarcar de cada categoria segin un
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escenario conservador. Manteniendo el mismo porcentaje de enfoque durante los proximos 10 afios.

La proyeccién de cada segmento se muestra en el Apéndice B.2.

Se considera que la demanda de tagatosa como aditivo aumentara en la misma proporciéon que
aumente la poblacién total de Chile en cada afio. Con los datos obtenidos anteriormente y las
ecuaciones respectivas para calcular la demanda, se obtiene una proyeccién de la demanda de

tagatosa para los préximos 10 afios. Los resultados se muestran en la Tabla 2.7.

Tabla 2.7 Proyeccion demanda de tagatosa 2016-2026

Total Publico Como Como Total

Ao
Objetivo endulzante  aditivo [ton/afio]

2016 392.549 2.149,3 549,65 2.698,9
2017 397.077 2.174 553,83 2.728
2018 401.604 2.199 558 2.757
2019 406.132 2.224 562 2.786
2020 410.660 2.248 566 2.815
2021 408.452 2.236 570 2.807
2022 412.615 2.259 573 2.833
2023 416.868 2.282 577 2.859
2024 421.215 2.306 581 2.887
2025 425.658 2.330 584 2.915
2026 429.762 2353 587 2.940

25| CONCLUSION ESTUDIO DE MERCADO

Luego de recopilar toda la informacion entregada anteriormente sobre el estudio de mercado, se

puede llegar a las siguientes conclusiones:
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- Existe una preocupacién creciente por la alimentacidon y por obtener de ella efectos
beneficiosos para la salud, demandando productos que satisfagan sus necesidades, lo que
se ve reflejado en el aumento del consumo de los alimentos funcionales.

- Se proyecta que el ingreso de un nuevo edulcorante con caracteristicas tan beneficiosas
como es la tagatosa, tendrd una respuesta positiva en el mercado nacional, dado el fuerte
aumento del consumo de edulcorantes en nuestro pais, proyectdandose una demanda de
2.939,8 [ton/afio] de tagatosa para el afio 2026.

- La lactosa al provenir del suero de leche, considerado un subproducto de la industria
lactea, contribuye a que el proceso productivo sea mas amigable con el medio ambiente.

- El Unico competidor directo de la tagatosa a producir en Chile es la empresa externa
Dambhert Nutrition; la cual posee un elevado precio en el mercado. Por lo que producir
tagatosa en el mismo pais, se reducirian los costos de transporte que a su vez estan

directamente asociados al precio final del producto.

2.6 | CAPACIDAD DE LA PLANTA

La capacidad de la planta es la consecuencia del estudio de mercado realizado anteriormente; si se
produce mas de lo que se demanda en el pais seria una ineficiencia. Por el contrario, si se produce
menos de lo estimado por la demanda, se tiene una pérdida de mercado y una oportunidad a futuro

de lograr economias de escala para mejorar la produccidn.

La capacidad de la planta contemplara la maxima demanda que se requiere abordar, en un escenario

conservador al afio 2026 equivale a 2.939,8 [to—n] Es la capacidad maxima, debido a que en el

ano

mercado consumidor existen muchas interacciones dentro del publico objetivo, de las cuales sélo una

conexion fue analizada en este estudio, por no poseer informacidn necesaria de las otras.
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2.7| LOCALIZACION DE LA PLANTA

La localizacién de la planta se refiere al estudio que determina la ubicacion mds conveniente para su
instalacién, que brinda la mayor rentabilidad de las operaciones respecto a su inversién o bien donde
cumpla cabalmente con los objetivos de la empresa, ya sea econdmico o social. Para la localizacidn de
una planta se requiere estudiar diferentes factores que influyen sobre tal decisidon. Dentro de estos
factores se encuentran la disponibilidad y costo de las materias primas, los valores de los terrenos, la
cercania a los posibles clientes, la disponibilidad de agua y energia, acceso a mano de obra

especializada, entre otros factores.

Antes de analizar dichos factores se realiza un estudio macro de las regiones de Chile, descartando
todas aquellas regiones que no cumplen con los requisitos minimos para la produccién de tagatosa
(disponibilidad de agua, suministros y mano de obra), selecciondndose asi las regiones desde

Valparaiso hasta Los Lagos, incluyendo la regién Metropolitana.

Cada factor tiene cierta ponderacion segun la importancia de este en la localizacidon de la planta, el
cual se especifica en la seccidon de cada uno. Ademas a los factores a considerar se le asignan un

puntaje, cada uno corresponde a un atributo determinado:

Muy malo
Malo
Indiferente

Bueno

1
oA W N R

Muy bueno

Accesibilidad y costo de materias primas

La factibilidad de un proyecto depende, en gran medida, de la disponibilidad de materias primas para
su posterior transformacidn; es por esto que se le asigna una ponderacién a este factor del 30%. Se
debe conocer su disponibilidad actual y a largo plazo y si esta disponibilidad es constante o estacional.
Dado que la materia prima, lactosa monohidrato, es importada a Chile, la cercania a zonas portuarias

estd directamente relacionada con la facilidad de acceso a esta.
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En la Tabla 2.8 se sefialan las regiones donde se importa lactosa monohidrato en mayor cantidad en el
afio 2016, con la respectiva cantidad de la materia prima ingresada. En consecuencia de esto, se
califica con el mayor puntaje a estas regiones, por ser un punto de entrada ya existente de la materia
prima, si bien a la regidon Metropolitana ha llegado esta materia prima, es depreciable la cantidad por
lo que se califica con un puntaje 3. Por otra parte, la region del Maule, Araucania y Los Lagos si tienen
zona portuaria, pero no ha ingresado materia prima por estos puertos, por lo que se califica con un 2,

finalizando con la regién de O’Higgins con 1 por no poseer zona portuaria.

Tabla 2.8 Ciudad y cantidad de Lactosa importada a Chile

Region Ciudad Cantidad de Lactosa [kg]
RM Santiago 14.882
San Antonio 461.050
\Y
Valparaiso 309.825
Vil Coronel 879.875

Disponibilidad y costos de terrenos

El costo del terreno para la ubicacién de la planta es una de las principales inversiones, por lo que se
le asigna un 20%. En la Tabla 2.9 se indican los precios promedios de los terrenos industriales por cada
region estudiada, los cuales fueron obtenidos desde consultora inmobiliaria GPS'* (Global Property
Solutions) y Todo Galpén Propiedades™®. Con la informacién obtenida, se califica a la region de
O’Higgins y el Bio-Bio con un puntaje de 5, mientras que la region de Valparaiso, Maule y Los Lagos
con valor 4. Siendo las regiones de Araucania y Metropolitana los sectores mds costosos, se

consideran con un puntaje 3 y 1 respectivamente.

" https://www.gpsproperty.cl/
2 http://www.todogalpon.cl/
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Tabla 2.9 Precio promedio de terrenos industriales por region

Region Precio promedio [UF/m?]  Superficie terreno [m’]
Metropolitana 3,2 42.000
Valparaiso 1 10.000
O'Higgins 0,75 18.900
Maule 1,2 10.000
Biobio 0,8 50.000
Araucania 1,5 18.000
Los Lagos 1,34 12.000

Cercania al publico objetivo

Para la cercania al publico objetivo se considera donde radica la mayor cantidad de habitantes en
Chile de acuerdo a los datos obtenidos de la Tabla 2.10 y ademas se considera donde se centraliza el
mercado consumidor de tagatosa (especificamente la categoria de adulto mayor); a este factor se le
asigna un 15% de ponderacién. Para esto se califica la Regién Metropolitana con puntuaciéon 5 en
consecuencia a que es la regién con la mayor cantidad de habitantes, y ademas la categoria de adulto
mayor se concentra en un 57% en esta zona (FCH, 2015). La regidn del Biobio y Valparaiso se califican
con 4 al ser las siguientes regiones mds pobladas; ademas en la regién de Valparaiso se concentra la
segunda mayoria de la categoria de adulto mayor con un 14% (FCH, 2015). Calificando con valor 3 a la
Regidn del Maule y Araucania, por ser las regiones que siguen con la mayor cantidad de poblacién en

dichas zonas y luego con un valor 2 a la regién de O’Higgins y Los Lagos.
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Tabla 2.10 Cantidad de habitantes en cada region (INE, 2017)

Region Cantidad de habitantes

Metropolitana 7.482.635

Biobio 2.141.039

Valparaiso 1.859.672

Maule 1.057.533

La Araucania 1.001.975
O'Higgins 934.671
Los Lagos 853.663

Disponibilidad de agua, energia y otros suministros

El recurso hidrico es de vital importancia para poder localizar la planta por el tipo de proceso que se
efectuard en esta. Por esta razén este factor se pondera con un 15%. Todas las regiones en analisis
estan inmersas en el sistema interconectado central (SIC), donde la hidroelectricidad tiene una directa

participacion, por lo que las calificaciones de estas seran muy similares.

Como se aprecia en la Figura 2.8 la mayor disponibilidad de agua dentro de las regiones que se
abordardn, se consideran la regidn de Los Lagos, la Araucania, O’Higgins y el Maule, calificandolas con

un 5. Mientras que la region de Bio-Bio con un 4, y la regién de Valparaiso y Metropolitana con un 3.

10.000.000
o 1.000.000 |-
c
% 100.000
c 10.000 |
2
b 1.000
a
- 100 -
= 10 -

1
I I m v V. RM VI VI VILIX Xy XXl
XIV
Regiones

Figura 2.8 Disponibilidad de agua por region (MOP, 2011)
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Mano de obra adecuada y especializada

Se necesita una mano de obra que sea especializada dado el tipo de proceso que se llevara a cabo
para elaborar tagatosa; para este item se estima un 10% de ponderacion. Para poder calificar cada
sector se considera el numero de habitantes y el PIB que posee cada regién. Asumiendo que las
regiones que poseen una mayor poblacidon tendran una mayor disponibilidad de mano de obra en
general y que el nivel de educacién aumenta de forma proporcional al aumento del PIB. Al ser la
regién Metropolitana la que mayor habitantes posee junto con el PIB mas alto, se le califica con un 5,
las que le siguen son la regién del Bio-Bio estimandola con un 4, y la de Valparaiso con un 3. Mientras
gue el resto con valores menores segun corresponda la disminucién de los atributos contemplados

(Banco Central, 2015).

Otros factores

Como otros factores se considera que la regién posea alguna franquicia tributaria o parques
industriales. Actualmente existen varios programas de fomento productivo para incentivar el
crecimiento de cada region, donde se califica a la regién Metropolitana y Bio-Bio con maximo puntaje
por ser donde se concentran la mayoria de las empresas, siguiendo con la regién de Valparaiso con
puntaje 4 y el resto de las regiones con puntaje 2. A este atributo se le pondera con un 10%,
considerando que la cercania a parques industriales, abarca gradualmente los otros factores

estimados en la ponderacidn.

En la Tabla 2.11 se resumen los resultados obtenidos por cada region segun el puntaje asignado por
los diferentes atributos, siendo la regidn del Bio-Bio la que mayor calificacion obtuvo. Esto se debe
principalmente, a que posee zona portuaria, seguido a que al encontrarse en la zona sur, tiene mayor
disponibilidad de agua y los costos de los terrenos son los menores comparados a los de las otras
regiones. Se destaca que en esta region, como se aprecia en la Figura 2.9, a solo 12 kilémetros del
puerto Coronel (donde llega la materia prima) existe un parque industrial con el mismo nombre, lo
gue es una ventaja para localizar la planta. El Parque Industrial Coronel cuenta con urbanizacion
completa y sus calles son bienes de uso publico por lo que no se pagan gastos comunes. Se ha

limitado un terreno dentro de este sector, el cual se ubica frente a la Unidad de Desarrollo
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Tecnoldgico de la Universidad de Concepcion (UDT) y del museo Interactivo CICAT. El valor de venta

de este terreno es aproximadamente 3.500 UF (0,85 UF/m?)®.

Interactivo de Ciencias...

&= 15 min

B 13.3km

Figura 2.9 Distancia entre el puerto Coronel y el Parque Industrial Coronel

 https://cl.tixuz.com/gallery/2/12181444
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Tabla 2.11 Tabla resumen resultados del estudio de localizacion de la planta

Puntaje
Factor Region Regionde Regionde Regidondel Regiondel Regiondela Regién de
Factores de Localizacion
Ponderacion Metropolitana Valparaiso O'Higgins Maule Bio-Bio Araucania Los Lagos
Disponibilidad y costo de materias primas 0,3 3 5 1 2 5 3 2
Disponibilidad y costo de terrenos 0,2 1 4 5 4 5 3 4
Cercania clientes 0,15 > 4 2 3 4 2 2
Disponibilidad de agua, energia y otros
P & glay 0.15 3 3 5 5 4 5 5
suministros
Mano de obra adecuada y especializada 0,1 > 3 2 2 4 2 2
Otros Factores 0,1 > 4 2 2 5 2 2

Total 1 3,3 4,05 2,75 3,0 4,6 2,95 2,85
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3 SINTESIS Y SELECCION DE PROCESO(S)

Para llevar a cabo el proceso, se utiliza como materia prima lactosa de grado alimentario, ademas es
necesario ocupar dos proteinas con el fin de realizar las reacciones enzimaticas que daran paso a la
formacion de tagatosa. Inicialmente, ocurre la hidrdlisis de lactosa con la enzima B-galactosidasa
produciendo glucosa y galactosa; posteriormente ocurre la isomerizacién con L-arabinosa isomerasa
utilizando galactosa como sustrato, para asi obtener tagatosa. Finalmente se producen las etapas de
purificacion y formulacion para obtener el producto deseado, es decir, cristales de tagatosa con una

humedad del 0,2% en base seca.

Previo a la seleccién del proceso, es importante escoger las enzimas adecuadas para lograr una mejor
sintesis de los productos y favorecer la calidad del producto final, trabajar bajo condiciones dptimas

tanto de pH como de temperaturay asi lograr un desempenio eficiente en la elaboracion de tagatosa.

3.1 SELECCION DE ENZIMAS

3.1.1 | Seleccion de la fuente de B-galactosidasa

Origen

La enzima B-galactosidasa (EC.3.2.1.23), también conocida como lactasa, ha sido aislada de una
variedad de fuentes (Mahoney, 1997), entre ellas microbianas, animales y vegetales. No obstante, las
mas utilizadas a nivel industrial son enzimas microbianas (Santos et al., 1998). Esto debido a que
presentan algunas ventajas tales como: mayor facilidad de manejo, mayor tasa de multiplicacién y

mayor rendimiento de produccién (Panesar et al., 2010).

Industrialmente, la B-galactosidasa se obtiene de microorganismos de diferentes géneros, en especial

de Kluyveromyces, Aspergillus y Bacillus (Raol et al., 2015). Dependiendo de su origen, cada enzima
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varia su rendimiento y productividad de acuerdo a las condiciones del proceso en el cual se van a

utilizar, en especial el rango de pH.

En el caso de la hidrdlisis de lactosa en la leche y productos lacteos, son aceptables las enzimas
provenientes de las levaduras Kluyveromyces y los hongos Aspergillus (Erich et al., 2015), los
microorganismos mas utilizados son Aspergillus niger, Aspergillus oryzae, Kluyveromyces fragilis y

Kluyveromyces lactis (Jurado et al., 2002), los cuales poseen sello GRAS (Santos et al., 1998).

Las B-galactosidasas obtenidas de levaduras presentan condiciones éptimas de trabajo cercanas a pH
neutro y 35 °C a 40 °C de temperatura (Giacomini et al., 1998). Por su parte, las enzimas provenientes
de hongos poseen un valor de pH éptimo acido y una temperatura éptima de reaccidn entre 40 °Cy
55 °C. Ademas, las enzimas fungicas son mas sensibles a la inhibicion por galactosa que las que
provienen de levaduras vy, por ello, las lactasas sintetizadas a partir de hongos no pueden alcanzar el
grado de hidrdlisis obtenido por las enzimas que se producen a partir de levaduras (Mahoney &

Adamchuk, 1980).

Seleccion de la enzima

Para llevar a cabo el proceso se van a considerar las enzimas provenientes de levaduras, del género

Kluyveromyces.

Se ha reportado que la enzima mas utilizada en la hidrdlisis de lactosa a nivel industrial es la B-
galactosidas de Kluyveromyces lactis, ya que posee una alta actividad hidrolitica (Rodriguez-Colinas et
al., 2011). En la Tabla 3.1 se muestran los niveles de hidrdlisis de lactosa alcanzados bajo diferentes
parametros de operacion, modalidad de reactor y origen de la enzima; lo que permite comparar el
grado de hidrdlisis alcanzado en cada caso, siendo la lactasa proveniente de K. lactis con la que

alcanza mayores valores.
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Tabla 3.1 Comparacién conversion de lactosa obtenido bajo diferentes condiciones de operacion

Concentracion de
lactosa

Fuente de B-
galactosidasa

Condiciones de
operacion

Conversion de lactosa

Referencia

50 [gL"] en

tampén pH 7

50 [gL] en

tampén pH 6,5

9,58; 23,6 y 47,54
[g L] en tampdn

fosfato

Lactosa de suero

de lechey leche

50 [gLY] en

tampén de leche

Leche

Leche

E. coli

Termofila

Inmovilizada

de K. lactis

Inmovilizada

de K. fragilis

K. fragilis

K. lactis

K. lactis

40 °C, 300 [rpm], pH 7,

reactor batch

50 °C, pH 6,5, reactor

batch

37 °C, pH 7, reactor

tubular de lecho

empacado continuo

30 °C, pH 6,6; reactor
batch modo continuo

(CBM) y modo de lecho

fluidizado (FBM)

40 °C, pH 6,5; reactor

batch

37°C, pH 6,7

37 °C, pH 6,7; reactor

batch

12%y 7% a la concentracion
deenzimade7y3,5[g LY,

respectivamente

15 % a la concentracion de

enzima de 60 [g L]

80,2%, 63% y 50% a la
concentracion de lactosa de
9,6; 23,6 y47,5[g L],

respectivamente

Lactosa de suero de leche:
94 % en FBM y 80 % en
CBM. Leche: 7 % en FBM

67 %, 52 %,37 %y 10 % a la
concentracion de enzima de
11,7;7;5,7y23 [gL7],

respectivamente

90 % con sonicacion a la
concentracion de enzima de

1[mLLY

84 % a la concentracion de

enzimade 1 [mLL"]

Ladero et al., 2001

Pessela et al., 2003

Di Serio et al., 2003

Roy & Gupta, 2003

Santos et al., 1998

Sener et al., 2006

Sener et al., 2008

La enzima B-galactosidasa proveniente de K. lactis ha sido extensamente estudiada (Chockchaiwasdee

et al., 2005). Esta ha reportado tener una fuerte preferencia para hidrolizar la lactosa frente a otras

reacciones que se pueden llevar a cabo por acciéon de la enzima (Rodriguez-Colinas et al., 2014).
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Ademas al adicionar cationes divalentes (Co™, Mg™ y Mn*?) al medio de reaccion de la lactasa, se

observa un incremento de su actividad hidrolitica y estabilidad térmica (Santibafiez et al., 2016).

Considerando la informacion anterior, se va a escoger la [-galactosidasa proveniente de

Kluyveromyces lactis para llevar a cabo el proceso de hidrdlisis enzimatica.

3.1.2 | Seleccidn de la fuente de L-arabinosa isomerasa

Origen

La enzima L-arabinosa isomerasa (Al) (EC 5.3.1.4) es una enzima intracelular implicada en la ruta de
las pentosas fosfato y también en la ruta de la fosfocetolasa (Lee et al, 2005a), cataliza la
isomerizacion de L-arabinosa a L-ribulosa in vivo y de D-galactosa a D-tagatosa in vitro, esto es posible
debido a que existe una similitud en la configuracién de ambos sustratos (Cheetham & Wootton,
1993). Diferentes microorganismos han sido estudiados para obtener la enzima Al para la produccion
a nivel industrial de tagatosa (Tabla 3.2). Se estimé que la energia de Gibbs estandar para el equilibrio
entre D-galactosa y D-tagatosa es 4,96 [kJ/mol]. Este resultado fue comparado con otras reacciones
de isomerizacién indicando que se requiere una alta energia para llevar a cabo la transformacién del
sustrato. Por lo tanto, la bioconversién con la L-arabinosa isomerasa debe realizarse a altas
temperaturas (sobre los 60°C), de manera que se requieren enzimas termoestables para obtener los
rendimientos de conversion aceptables (Hong et al., 2007).

Generalmente la isomerizacién se conduce a elevadas temperaturas (sobre los 70°C), ya que genera
ventajas tales como, un mayor rendimiento de conversién, mayor velocidad de reacciéon y un menor
riesgo de contaminacién bacteriana. Sin embargo, operar a temperaturas superiores a 80°C puede
provocar pardeamiento y la formacidn de subproductos no deseados (Kim et al., 2004). La mayoria de
las L-arabinosas isomerasas estudiadas requieren iones metalicos, principalmente Co*y Mn*, para su

Optima actividad y termoestabilidad.

En consecuencia, los microorganismos que trabajan a temperaturas mas elevadas seran de gran

interés para la produccién industrial de la enzima L-arabinosa isomerasa.
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Tabla 3.2 Microorganismos utilizados para la obtencién de L-arabinosa isomerasa

Ti
. PO de. Microorganismos Referencia
Microorganismo
Mesofilos Escherichia coli Yoon et al., 2003
Bacillus halodurans Lee et al., 2005b
Lactobacillus plantarum Chouayekh et al., 2007
Lactobacillus fermentun Xuetal., 2011
Termofilos Geobacillus stearothermophilus Lee et al., 2005b
Geobacillus thermodenitrificans Kim & Oh, 2005

Bacillus stearothermophilus US100
Bacillus stearothermophilus IAM1101
Alicyclobacillus dcido caldarius
Anoxybacillus flavithermus
Thermus spp. IM650127
Acidothermus cellulolytics

Thermoanaerobacter mathanii

Rhimi & Bejar, 2006
Chengetal., 2010
Lee et al., 2005a
Lietal. 2011
Kim et al., 2003a
Chengetal., 2010

Jorgensen et al., 2004

Hipertermodfilos Thermotoga neapolitana

Thermotoga maritima

Kim et al., 2002
Lee et al., 2004

Seleccion de la enzima

Existen diferentes pardmetros que afectan a la reaccién de isomerizacién, dentro de los cuales se va a
tomar en consideracion la constante de Michaelis-Menten (Ky), la cual se define como una medida
inversa de la afinidad de la enzima por el sustrato (Acevedo et al., 2002), mientras mas bajo sea el

valor de la constante, indica que tiene mayor afinidad por el sustrato.

Generalmente, la enzima L-arabinosa isomerasa tiene mayor afinidad por arabinosa que por
galactosa, por lo tanto el valor de Ky, por galactosa es mas alto que por arabinosa. Otro valor
importante es el rendimiento de tagatosa obtenido a partir de galactosa como sustrato, ya que pone
en evidencia la actividad de la enzima durante la isomerizacidon bajo determinadas condiciones de

operacion en las cuales se llevd a cabo el proceso.
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Tomando en consideracién los microorganismos estudiados que presentaron altos rendimientos de
produccion de tagatosa (Tabla 3.3), con sus respectivos valores de Ky, y condiciones de operacion, se
puede observar que T. neapolitana, G. thermodenitrificans y P. pentosaceus poseen los valores mas
altos de rendimiento de produccidn de tagatosa. La enzima proveniente de Geobacillus
thermodenitrificans posee el K,y mas alto de los tres microorganismos y su rendimiento no es el
mayor, por lo que se descarta como opcién. Para el caso de P. pentosaceus, se presenta un valor bajo
de Ky, pero el rendimiento de tagatosa es menor que el de T. neapolitana y su productividad es
menor. Ademds se han reportado diversos estudios sobre la Al proveniente de Thermotoga
neapolitana (Kim et al., 2002; Hong et al., 2007; Kim et al., 2010; Kim et al., 2014), por lo que es
posible estudiar su comportamiento bajo diferentes pardmetros de operacion, a diferencia de la Al de

Pediococcus pentosaceus, de la que solo existe un reporte de estudio.

Tabla 3.3 Eleccidn de la enzima L-arabinosa isomerasa para reaccion de isomerizacién de galactosa

Microorganismo Km Rendimiento Condiciones Referencia
Thermotoga neapolitana 250 70% 20[h], 80°C Kim et al., 2002
Geobacillus stearothermophilus 117 38% 6[h], 60°C Lee et al., 2005b
Geobacillus thermodenitrificans 408 46% 5[h], 65°C Kim & Oh, 2005
Lactobacillus plantarum NC8 69,7 39% 6[h], 60°C Chouayekh et al., 2007
Lactobacillus sakei 23K 59 36% 7[h], 40°C Rhimi et al., 2010
Arthrobacter sp. 22¢ 119 30% 36([h], 50°C Wanarska & Kur, 2012
Pediococcus pentosaceus PC-5 66 52% 24[h], 50°C Men et al., 2014

En conclusidn, se escogid el microorganismo hiperterméfilo Thermotoga neapolitana, del cual se
obtendra el gen de la enzima para luego ser sobreexpresado en Corynebacterium glutamicum, el cual
posee sello GRAS (Lange et al., 2003), asegurando que la tagatosa producida tendra grado

alimentario.
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Produccion de L-arabinosa isomerasa
La produccidn de enzimas contempla cuatro etapas (lllanes, 2008):

1. Produccién de la enzima: para el caso de enzimas microbianas, se obtienen por
fermentacién.

2. Recuperacion: corresponde a las operaciones unitarias realizadas para recuperar el
producto, dependiendo de si la enzima es extracelular o intracelular, el proceso en
adelante, se va a diferenciar en complejidad. Esta etapa se desarrolla en dos partes,
inicialmente se realiza una separacion sélido-liquido y luego la respectiva recuperacion de
la enzima de interés.

3. Purificacién: operacidon que tiene como objetivo separar la proteina enzimatica de otras
proteinas contaminantes. Generalmente se lleva a cabo en varias fases y cada etapa de
purificacién significa, sin embargo, una pérdida de actividad enzimatica, por lo que existe
cierto compromiso entre ambos pardmetros. A nivel industrial se tiende a sacrificar pureza
en beneficio del rendimiento de la enzima, ya que esta etapa es la mas significativa dentro
del costo total del proceso.

4. Formulacién: ultima etapa del proceso en donde se le da forma a la enzima, o bien, al

producto final, el cual sera almacenado y posteriormente transportado.

Se describe a continuacién el proceso de obtencién de la L-arabinosa isomerasa (Kim et al., 2002;

Hong et al., 2007) a partir del diagrama de bloques (Figura 3.1):

L . L Separacion
Fermentacion Separacion Disrupcién fragmentos Purificacion Almacenamiento
—= | sdlido-liquido | ——= celular — ceg]ulares — —

Figura 3.1 Diagrama de bloques del proceso de produccién de la enzima L-arabinosa isomerasa

Inicialmente se cultivan las células que contienen el gen de la arabinosa isomerasa en un fermentador
batch, donde se lleva a cabo una operacidn aerdbica a 37 °C, para luego pasar a una centrifugacion
(10.000 x g, 10 [min]) y asi recuperar las células. Una vez separadas, éstas se rompen por sonicacién y

los restos celulares son reunidos por centrifugacion (10.000 x g, 20 [min]).
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Posteriormente, la purificacion de la proteina de interés se divide en tres etapas. En primer lugar, la
fraccidon soluble obtenida de la previa centrifugacion, se calienta durante 15 minutos a 85 °C. Luego
del tratamiento térmico, la solucidn obtenida se somete a una centrifugacion (12.000 x g, 20 [min]) y
el sobrenadante se lleva hasta una separacién por cromatografia de intercambio idnico. Finalmente,
las fracciones de proteinas activas se relnen y pasan a través de una columna de cromatografia de

exclusién molecular.

Luego de obtenidas las Al, se almacenan hasta su uso a 4 °C.

3.2| HIDROLISIS ENZIMATICA

La hidrdlisis enzimatica es uno de los procesos biotecnoldgicos mas estudiados, ya que se desarrolla
fuertemente en el drea de produccidn de alimentos otorgando beneficios en los productos obtenidos.
Desde un punto de vista nutricional, los alimentos libres de lactosa pueden ser consumidos por un
gran nuimero de personas que presentan intolerancia al disacarido. El proceso enzimatico también
favorece desde un punto de vista tecnolégico, porque la lactosa tiene baja solubilidad y tendencia a
cristalizar en agua a bajas temperaturas, lo que no permite que sea parte de la formulacién de
algunos derivados lacteos tales como manjar, leche condensada, leche evaporada y helados (Zarate &
Lépez-Leiva, 1990). Ademas, el lactosuero hidrolizado presenta mayor biodegrabilidad (Jurado et al.,

2002), siendo una ventaja para el medio ambiente.

Este proceso es catalizado por la enzima B-galactosidasa, la cual produce a partir de la lactosa los
monosacaridos glucosa y galactosa, los que resultan ser mas dulces, mas facilmente fermentados y
son absorbidos directamente desde el intestino (Mahoney, 1998). Ademas el desarrollo de este
proceso se utiliza para producir: edulcorantes a partir del lactosuero hidrolizado, leche deslactosada,

entre otros.

El mecanismo general de la hidrdlisis enzimatica de la lactosa tiene una naturaleza transgalactosilica,
gue implica una multitud de reacciones secuenciales con disacdridos (distintos de la lactosa) y

sacaridos superiores, denominados colectivamente galacto-oligosacaridos (GOS) como productos

intermedios. En los procesos donde se requiere hidrdlisis de lactosa, tales como: productos bajos en
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lactosa o sin lactosa, los GOS aparecen como subproductos indeseables, ya que también pueden

producir efectos secundarios (Torres et al., 2010).

En el caso del proceso de tagatosa se requiere de la hidrélisis de lactosa para obtener galactosa, que
serd utilizada como sustrato por la enzima L-arabinosa isomerasa, por lo que se desea una baja

produccion de GOS.

3.2.1 | Mezclado de lactosa

De acuerdo a la Figura 3.2, para que la hidrélisis de lactosa se lleve cabo con el fin de obtener una
mayor produccion de galactosa con la enzima B-galactosidasa proveniente de Kluyveromyces lactis (¢
), la concentracidn inicial de lactosa corresponde a un 15%, ya que se obtiene un 50% de la maxima
produccion galactooligosacaridos alcanzada con la enzima escogida con una concentraciodn inicial de

lactosa de 30 % en peso.
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Figura 3.2 Efecto de la concentracion inicial de lactosa en el maximo rendimiento de GOS (Torres et al., 2010)

La lactosa pura en polvo es previamente recepcionada y almacenada en una bodega hasta su uso.
Luego, pasa por un proceso de mezclado donde se disuelve a 35 °C hasta obtener la concentracién

deseada. Una vez disuelta la lactosa es necesario acondicionar la solucién hasta pH 7, agregando
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hidréxido de sodio (NaOH), el cual se utiliza como disolucién al 40% en peso por su facilidad de

manejo.

3.2.2 | Condiciones de operacion

Modalidad reactor

El modo de operar del reactor puede ser en modo continuo o por lotes, esto va a depender de los

costos del proceso, rendimiento de produccién, enzima a utilizar, entre otras variantes.

Las ventajas de los reactores por lotes (batch), incluyen su versatilidad para operar, pudiendo adecuar
el tiempo de reaccion que se estime conveniente de acuerdo a la carga enzimatica adicionada durante
el lote, modificar parametros como temperatura y pH de la soluciéon de lactosa a tratar si es
requerido; ademas existe un menor riesgo de contaminacion debido a que los periodos de operacion

son mas cortos, si se compara con un reactor continuo.

En la década de 1990, varios preparados de lactasa fueron comercializados por grandes productores
industriales. La utilizacion de la enzima libre aparecid inicialmente como el modo predilecto para la
produccion de leche hidrolizada con B-galactosidasa (Ganzle et al., 2008). Este método constituye la
forma tradicional de aplicacién de enzimas y aun en la actualidad es de gran importancia a nivel

industrial (lllanes, 2008).

Como se puede observar en la Tabla 3.1 (Seccion 3.1.1), el mayor porcentaje de hidrélisis ocurre en un
reactor Batch con la enzima proveniente de Kluyveromyces lactis soluble, logrando un 84% de
conversion de lactosa (Sener et al.,, 2008). Este rendimiento no logra ser superado por lactasas
inmovilizadas. En conclusidn, se prefiere utilizar la B-galactosidasa libre en solucién en un reactor por

lote para llevar a cabo la hidrdlisis del proceso.

Parametros del proceso

Las condiciones dptimas de reaccion de hidrélisis con B-galactosidasa proveniente de Kluyveromyces
lactis son, pH entre 6,9-7,3 y temperatura de 35 °C (Jurado et al., 2002). De acuerdo a lo anterior, se

va a realizar la reaccién enzimdticaa pH 7 y 35 °C.
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3.2.3| Inactivacion enzima B-galactosidasa

Luego de transcurrida la hidrélisis es necesario inactivar la B-galactosidasa, debido a que al utilizar la
enzima libre en solucién después de haberse efectuado la conversion prevista, ésta aln forma parte
del producto de reaccion, por lo que debe inactivarse y separarse (lllanes, 2008). Lo anterior puede
lograrse principalmente mediante un cambio de pH o un alza de temperatura. La lactasa escogida se
comienza a desestabilizar a temperaturas sobre 40 °C (Sener et al., 2008). Por lo que se utilizara un
intercambiador de calor de placas para llevar a cabo el aumento de temperatura hasta 90 °C y lograr

gue la proteina se inactive, para su posterior separacion.

3.2.4 | Separacion de le enzima mediante centrifugacion

Como consecuencia de inactivar la enzima a 90 °C esta va a precipitar, por lo que su separacion es

importante para que no afecte a la operacién del proceso.

Las separaciones se dividen en dos clases: una de ellas, conocida como operaciones difusionales, la
cual involucra transferencia de masa entre fases, como son la humidificacidn, destilacidn, entre otras.
La otra clase corresponde a separaciones mecanicas, la cual estd basada en las diferencias fisicas
entre las particulas, tales como tamanfio, forma o densidad, ademads se pueden aplicar a la separacién

de solidos de liquidos (McCabe et al., 2002a).

Por lo general, para llevar a cabo procesos de bioseparaciones de sélido-liquido se selecciona entre
operaciones de filtracién y centrifugacidon, no obstante es mas utilizada la centrifugacion, ya que
existen caldos bidlogicos dificiles de filtrar y los costos de esta operacién pueden aumentar al agregar
ayuda-filtros (Tejeda et al., 1995a). La centrifugacién también es empleada en la remocién de
desechos celulares de caldos de células que han sido sujetos a rompimiento y separacién de
precipitados proteicos (Tejeda et al., 1995b), para ello se utilizan centrifugas de sedimentacidn, entre
las cuales podemos encontrar, tubular, decantadoras, de cdmara multiple y de discos; siendo esta

ultima la mas utilizada a nivel industrial para las bioseparaciones.
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Las centrifugas de discos en general poseen una gran capacidad de sedimentaciéon debido
principalmente a su gran drea, a sus cortas distancias de sedimentacion y a los altos campos
centrifugos que generan (Tejeda et al., 1995b). Por lo tanto, se escogera este equipo para llevar a

cabo la separacién de la enzima B-galactosidasa inactivada.

3.3| SEPARACION MONOSACARIDOS

La separacién de los carbohidratos se lleva a cabo con el fin de obtener una corriente con un mayor

porcentaje de galactosa antes de ingresar al reactor de isomerizacién enzimatica.

3.3.1 | Separacion por cromatografia

La cromatografia es una técnica que se ha utilizado para la separacién y purificacién de azucares.
Algunas de las cualidades de esta técnica es que es posible lograr alta selectividad, eficiencia,
capacidad de carga de la fase estacionaria y velocidad del proceso (Schulte et al., 2000). La
cromatografia liquida implica que una muestra se disuelva en una fase movil (liquida), la cual pasa a
través de una fase estacionaria inmiscible. La fase estacionaria se elige de manera que los
componentes a separar tengan afinidad diferente en cada fase, ya que éste es el elemento para
proveer la separacién de los componentes.

Un componente que es bastante a fin a la fase estacionaria, tardard mas en recorrerlo que uno que no
es muy soluble en aquella fase. Para la fabricacion de la fase estacionaria, los materiales mas
frecuentes son carbdn activado (Boon et al., 2000) y resinas de intercambio idnico, las cuales son
mayormente utilizadas debido a las ventajas que poseen, como la capacidad de intercambiar sus
iones o formar complejos, tienen buena estabilidad quimica en un amplio rango de pH, buena
resistencia mecanica y al choque osmatico y a la deformacién cuando se empaca en una columna
(Small, 1991).

Las resinas de intercambio catidnico junto con agua como eluente, son utilizadas ampliamente en la
industria azucarera para la separacién de diferentes compuestos, como oligosacdridos, hexosas,

pentosas y otros derivados de azUcares.
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33.2 | Separacion de lecho mévil simulado (SMB)

La tecnologia SMB se introdujo a finales de la década de 1950 y se ha aplicado principalmente a la
produccion a gran escala en la industria petroquimica y del aztcar (Charton & Nicoud, 1995).

El lecho mdévil simulado es un sistema cromatografico sofisticado, el cual consiste en la utilizacion
sincronizada de columnas cromatograficas o de adsorcion, de modo que se simula una operacion a
contracorriente (True Moving Bed, TMB) de una fase liquida y una fase sélida, obteniendo como
resultado la separacion en continuo de los diversos componentes de una mezcla.

El movimiento en contracorriente de la fase movil y estacionaria tiene algunas ventajas que lo

convierten en un proceso de maxima economia (Schulte et al., 2000):

- En primer lugar, el requisito de eficiencia para el solvente es menor en comparacién con
otros métodos de separacion.

- En contraste con la cromatografia discontinua, no se debe conseguir una resolucién total
en la salida de la columna.

- Sélo algunas partes se extraen en forma pura del sistema.

- La productividad es mayor debido a la utilizacién mejorada del solvente.

- Lo anterior, conduce a otra ventaja del SMB, la dilucion del producto es menor, las
fracciones puras son retiradas con un alto rendimiento y no es necesario el tratamiento de
fracciones con menos pureza.

- Por ultimo, el proceso es continuo y por lo tanto puede ser perfectamente implementado

en procesos de produccion continua.

3.3.3 | SMB en la separacion de azticares

Como resultado de la hidrdlisis se obtiene una mezcla de glucosa, galactosa y lactosa residual en
menor cantidad, la que pasard a una separacion de lecho simulado para obtener una corriente que
estara formada en mayor proporcidn por galactosa, con el fin de favorecer el proceso de

isomerizacion.
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Para llevar a cabo la operacién, el SMB utiliza una resina de intercambio catidnico de calcio (Ca*) y
agua como eluente, trabajando a una temperatura de 60 °C.

La Tabla 3.4 muestra las constantes de afinidad de los azlcares respecto al adsorbente escogido.
Cuando el niumero de la constante es mayor, indica que ésta sera retenida por mayor tiempo en la
resina. Por lo tanto, se obtendrd por la corriente de extracto una mezcla de galactosa y glucosa,
mientras que la lactosa serd el componente que saldra por la corriente de refinado. Luego, se utiliza
un segundo equipo SMB para separar los monosacdaridos obtenidos en la primera separacion. De esta
manera, considerando los valores de las constantes, el resultado de la cromatografia es que la glucosa

sale por el refinado y la galactosa por el extracto.

Tabla 3.4 Constantes de afinidad entre soluto y resina de ca® (Cumillaf & Gutiérrez)

Compuesto K
Lactosa 0,818
Glucosa 1,091

Galactosa 1,273

3.4| ISOMERIZACION ENZIMATICA

La reaccion de isomerizacidn se va a llevar a cabo por la accién de la enzima L-arabinosa isomerasa
proveniente de Thermotoga neapolitana (TNAI). Esta etapa es de suma importancia debido a que en
este reactor se va producir tagatosa a partir de galactosa, por lo que escoger los pardmetros y
condiciones de operacién adecuados, implica la obtencién del producto de interés con un mayor

rendimiento y de mejor calidad.

3.4.1 | Pretratamiento isomerizacion

Para llevar a cabo la reaccion de isomerizacion es necesario preparar una solucion de 300 [g/L] de

galactosa a un pH de 7,5. La concentracién de galactosa obtenida del sistema SMB es menor a la
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requerida para la isomerizacién enzimatica, por lo que se utiliza un evaporador. Posterior a la
concentracion de la solucidn, se ocupa un estanque de almacenamiento donde se va a agregar el

NaOH para obtener el pH necesario en la reaccion.

3.4.2 | Inmovilizacion de la enzima

Dentro de las ventajas de inmovilizar enzimas en un proceso se encuentran, una mayor estabilidad
operativa, una mayor resistencia a las perturbaciones ambientales, un menor costo de la enzima, ya
gue elimina las etapas de purificacidn y extraccién de la enzima desde el medio liquido después de la

bioconversion al finalizar el proceso (Kierstan & Coughlan, 1985).

Se han estudiado diferentes condiciones de operacion para la producciéon de tagatosa con L-arabinosa
isomerasa de Thermotoga neapolitana (TNAI). La vida media de las enzimas en la produccion de
tagatosa con enzimas inmovilizadas aumenta hasta 11 veces mds en comparacion con la enzima libre
(Lim et al., 2008), indicando que inmovilizar la arabinosa isomerasa permite operar en periodos
prolongados de tiempo, lo que conlleva a una disminucion de los costos de operacion asociados a la
sintesis con enzima soluble. Por otra parte, la inmovilizacion de enzimas retiene las propiedades
bioguimicas de la arabinosa isomerasa libre y presenta mayor estabilidad de temperatura y pH (Hong

et al., 2007).

Para la sintesis de tagatosa con enzima inmovilizada, se han reportado trabajos de inmovilizacion con
alginato y quitosano. Las perlas de quitosano han sido utilizadas anteriormente para la produccién de
azUcares raros tales como D-arabinosa, D-alosa, L-gulosa (Morimoto et al., 2006; Sultana et al., 2003;
Bhuiyan et al., 1999) y la produccién de oligosacédridos (Kawamoto et al., 2002). Ademads, varios
estudios han demostrado que el quitosano tiene efectos antimicrobianos y antifungicos, lo que
permite su aplicacién en diferentes campos como alimentos, cosméticos, biomedicina, entre otros

(Katiyar et al., 2015).

Lim et al., (2008) han reportado que la conversidn de galactosa en tagatosa usando alginato es similar
que al usar perlas de quitosano a 60 °C. En cambio, al elevar la temperatura a 70 °C, la produccién de

tagatosa disminuye en las perlas de alginato, mientras que aumenta en las perlas de quitosano,
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debido a que sobre los 60 °C las enzimas inmovilizadas en alginato presentan disminucién en su

estabilidad.

Por lo tanto, para utilizar una enzima que trabaja en condiciones éptimas a temperaturas sobre los 60

°C, es adecuado el uso de perlas de quitosano para inmovilizar la enzima TNAL.

3.4.3 | Condiciones de operacion

Modalidad reactor

Al utilizar una enzima inmovilizada, ésta puede ser empleada tanto en reactores continuos como por
lotes. Para el caso de la enzima inmovilizada de Thermotoga neapolitana, se han utilizado reactores

por lote, por lote con reciclo y también en modalidad continua.

Considerando los resultados reportados en la literatura para la arabinosa isomerasa de Geobacillus
stearothermophilus cuyas condiciones dptimas de operacidon son similares a las de Thermotoga
neapolitana se observa que (Tabla 3.5) el mayor grado de conversion es alcanzado en un reactor
discontinuo, pero de todas maneras, no se diferencian en mayor proporcién con los valores obtenidos
en las diferentes modalidades de operacion de los reactores. En el caso de reactores continuos con
reciclo se obtienen conversiones menores, los cuales, ademas tienen una productividad con un valor
muy bajo, por lo que no es adecuado para aplicaciones industriales, por ende, se descartan para el

proceso de produccién de tagatosa.

Por lo tanto, se escoge un reactor por lotes repetidos con posterior recuperacion de la enzima, para
llevar a cabo la reaccion de isomerizacion. Por otra parte, considerando que la vida media de las
enzimas inmovilizadas en perlas de quitosano es alta (Lim et al., 2008), el biocatalizador se podra

volver a utilizar en diferentes lotes, lo que conlleva a una disminucién de los costos de operacion.
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Tabla 3.5 Conversion de tagatosa a partir de galactosa para enzimas inmovilizadas bajo diferentes parametros y
modalidad de reaccion

Condiciones

Origen enzima Reactor X[%] Cgalac[gL'] Ptag[gL™h™] B Referencia
operacion
Geobacillus )
Kimetal.,
stearothermo- Batch 58 100 - 65 °C, pH 8
. 2003b
philus
Geobacillus )
Lecho Kimetal.,
stearothermo- 50 100 13,3 65 °C, pH 8
) empacado 2003b
philus
Geobacillus Lecho )
Kimetal.,
stearothermo- empacado 46 500 9,6 65 °C, pH 8 2003b
philus con reciclo
Geobacillus
Lecho Ryu et al.,
stearothermo- 48 300 54
) empacado 2003
philus
Thermotoga Continuo con Hongetal.,
. . 27 180 -
neapolitana reciclo 2007
Thermotoga Continuo con 4 90 Hong et al.,
neapolitana reciclo 2007
Tanque .
Thermotoga . Limetal,
) agitado 52 100 - 70°C,pH 7,5
neapolitana ) ] 2008
discontinuo
Tanque .
Thermotoga . Limetal,
) agitado 46 300 - 70°C,pH 7,5
neapolitana ) ] 2008
discontinuo
Tanque .
Thermotoga ) . Limetal.,
. agitado 36 500 - 70°C,pH 7,5
neapolitana . . 2008
discontinuo

X: conversion de tagatosa a partir de galactosa; C: concentracion inicial de galactosa; P: productividad de

Parametros de reaccion

tagatosa.

De acuerdo a Lim et al., (2008), el pH 6ptimo de la L-Al de Thermotoga neapolitana inmovilizada en

quitosano es 7,5. Por otra parte, el tiempo de vida media de la TNAI inmovilizada a 70 °C corresponde
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a 388 [h], mientras que para 75, 80 y 90 °C es 106, 54 y 22 [h], respectivamente. Por lo tanto, la
isomerizacién se llevard a cabo a 70 °C debido a que la enzima es altamente estable a esa

temperatura.

Los metales divalentes promueven la formaciéon de la estructura activa tretramerica para las Al
termofilicas e hipertermofilicas (Lee et al., 2005a), lo que favorece a su estabilidad durante el proceso
de isomerizacion. En el caso de la TNAI se utilizan los iones metélicos Co*?y Mn*, ya que ambos son
necesarios para mejorar la termoestabilidad de la enzima durante el tiempo de reaccién (Kim et al.,
2002; Hong et al., 2007). Sin embargo, Lim et al., (2008) reportaron que la alta termoestabilidad de la
L-arabinosa isomerasa proveniente de Thermotoga neapolitana inmovilizada en perlas de quitosano,
no usa metales divalentes, por lo que no se van a requerir para la reaccion de isomerizacién en este

proceso.

3.5] PURIFICACION Y FORMULACION

Una vez que la reaccion de isomerizacion con TNAI finaliza, es necesario que la tagatosa obtenida

pase por diversas etapas para dar la formay la calidad deseada al producto final.

3.5.1 | Separacion post isomerizacion

La separacion de la D-tagatosa desde la mezcla de reaccidn es un aspecto clave en el proceso, ya que
influye notablemente en la calidad del producto final. Una vez terminada la reaccién, la mezcla de
productos obtenidos se van a separar utilizando una cromatografia de lecho mévil simulado descrito

en la Seccion 3.3.

Para obtener la tagatosa con un alto grado de pureza se utiliza un SMB con resina de calcio y agua
como eluente, a una temperatura de 60 °C. La Tabla 3.6 entrega las constantes de afinidad en resina
de calcio de los diferentes monosacaridos obtenidas a la temperatura de trabajo, las cuales se
obtuvieron a partir de una experiencia de laboratorio en un equipo de HPLC. Con los datos

entregados es posible predecir el comportamiento de la separacion, por lo tanto, como el valor de la
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constante de la tagatosa es mayor que la de los otros compuestos, se puede obtener un primer

extracto de tagatosa y por otra parte una mezcla de glucosa y galactosa como la primera corriente de

refinado.
Tabla 3.6 Constantes de afinidad entre soluto y resina de ca®
Compuesto K
Glucosa 1,091
Galactosa 1,273
Tagatosa 1,909
3.5.2 | Evaporacion

Existen diferentes formas de concentrar soluciones, entre las cuales se pueden mencionar: filtracion
mediante membranas (osmosis inversa, nanofiltracion, microfiltracién), evaporacion, secado vy

cristalizacion.

Para el caso de la industria del azucar el proceso tradicional a utilizar es la evaporacién (Madaeni &
Zereshki, 2010). Esta operacion puede alcanzar un mayor grado de concentracion, es decir, alrededor

del 85% en comparacion con el 30% para el uso de membranas (Pouliot et al., 2014).

En el caso de la industria de los alimentos la evaporacion se utiliza para obtener la separacién parcial
de un solvente volatil, cominmente agua, de componentes no volatiles. El liquido concentrado
obtenido posee una estabilidad microbiolégica y de calidad mejorada. Ademas reduce

ventajosamente los costos de almacenamiento y transporte (Berk, 2009).

El vapor generado durante la evaporacién puede ser reutilizado para calentar otros evaporadores
o etapas, en lo que se denomina evaporacién de multiples efectos. Este proceso es especialmente
interesante ya que reduce los costos de energia relacionados con la produccion de vapor mediante
el uso del vapor procedente de un efecto anterior para calentar el producto en el siguiente efecto.

De hecho, mientras que la evaporacidn con dispositivos de una sola etapa requiere 1,1 [kg] de
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vapor para evaporar 1 [kg] de agua, solo se necesitan 0,5-0,6 [kg] de vapor usando dos etapas
(Barta et al., 2012).
Por lo tanto, la tagatosa obtenida en la separacién se va a concentrar a través del proceso de

evaporacion a vacio.

3.5.3 | Cristalizacion

El producto final corresponde a cristales de tagatosa, por lo que esta etapa es elemental para obtener
la forma deseada.

Para que el proceso de cristalizacién tenga éxito los cristales se deben formar lentamente y lograr
alcanzar el equilibrio que excluye a las impurezas de la red de cristal.

En la formacién de un cristal se requieren de dos etapas: primero, la formacidon de una nueva
particula, fase que recibe el nombre de nucleacion; y en segundo lugar, se genera su crecimiento
hasta tamafio macroscdpico.

Una alta produccién y una elevada pureza son dos objetivos importantes de la cristalizacion, pero el
aspecto y el intervalo de tamafio del producto cristalino también lo son. Si los cristales van a ser
posteriormente procesados por filtracién o centrifugacién, lavado, transporte y almacenamiento, es
deseable que su tamafo sea adecuado y uniforme.

En la cristalizacion industrial de una solucidn, la mezcla bifasica formada por los liquidos madres y los
cristales de todos los tamafios recibe el nombre de magma.

Los cristalizadores comerciales pueden operar de forma continua o por cargas, excepto para
aplicaciones especiales, se prefiere la operacién continua debido a que el tamafio de los cristales es
mas uniforme. El primer requerimiento de un cristalizador es generar una solucién sobresaturada, ya
que la cristalizacion no puede ocurrir sin sobresaturacién. Existen tres métodos para producir
sobresaturacién, dependiendo esencialmente de la naturaleza de la curva de solubilidad del soluto

(Couper et al., 2012):

- Debido a que existen compuestos mucho menos solubles a temperaturas bajas que a
temperaturas elevadas, la sobresaturacién se puede conseguir simplemente por

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

- Enlos casos intermedios resulta eficaz una combinacién de evaporacidn y enfriamiento.

Entre los diferentes equipos de cristalizaciéon se pueden mencionar los cristalizadores de vacio, de
evaporacion de circulaciéon forzada, de tubo de extracciéon (DTB) y de superficie enfriada.

Para llevar a cabo la cristalizaciéon en el proceso de produccién de tagatosa se escoge el ultimo
método mencionado, debido a que tradicionalmente se utiliza en la industria del azlcar para
cristalizar de forma econdmica. Por otra parte, se recomiendan para operaciones a bajas

temperaturas o para soluciones con un alto punto de ebullicion.

3.5.4 | Centrifugacion

El proceso de centrifugacién es necesario para separar los cristales de tagatosa de la fase liquida,

también conocido como licor madre, a partir de la mezcla que se obtuvo anteriormente.

La principal clasificacién de los equipos de centrifugacién se basa en el disefio de su tazén, y en la
forma como se descargan los sdlidos sedimentados. Las centrifugas pueden funcionar segin un
principio de sedimentacion, en el que la fase mas densa es llevada al exterior por accién de la fuerza

centrifuga, o por un principio de filtracién (Tejeda et al., 1995b).

En el caso de procesos para obtener cristales de azlcar, se utiliza una centrifuga de canasta perforada,
la cual estd recubierta con un medio filtrante (tela o membrana). La suspension de sélidos es
alimentada a la tina que al girar a altas velocidades provoca el depdsito de los sélidos sobre el medio
filtrante y la salida del licor madre. Estos equipos funcionan como un filtro, sélo que la fuerza

impulsora del filtrado es la centrifuga y no una diferencia de presion (Tejeda et al., 1995b).

Considerando lo anterior, se va a utilizar una centrifuga de canasto para separar los cristales de
tagatosa. Una vez finalizada la centrifugacion se utiliza una cinta transportadora para llevar el

producto de la operacién hasta el secador, para evitar dafios y rompimiento de éstos.
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3.5.5 | Secado

El secado es un proceso importante, ya que su operacion determina la humedad final de los cristales

de tagatosa, la cual debe ser menor a 0,5% en peso seco (FDA, 2010).

Los secadores de tambor rotatorio se usan cominmente para secar material granulado, como es el
caso del uso de tambores rotatorios en la industria azucarera para secar y enfriar el aztcar (Savaresi
et al., 2001). Un secador rotatorio consiste en una carcasa cilindrica giratoria, dispuesta en forma
horizontal o ligeramente inclinada hacia la salida. La alimentacién himeda entra por un extremo del
cilindro mientras que el producto seco se descarga por el otro. Al girar la carcasa, unas pestafias
internas levantan los sélidos para caer después en forma de lluvia a través del interior de la carcasa.
Los secadores rotatorio s se calientan por contacto directo del gas con los sélidos, 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 (McCabe et al.,2002b).

Es simple y razonablemente versatil, por lo tanto es adecuado para secar una amplia gama de
materiales con rapidez y bajo costo unitario cuando las cantidades son grandes. Ademas los
secadores de tambor rotatorio, tienen una seccidn de enfriamiento donde el material caliente y seco
se expone a una corriente de aire frio (Starzak and Mathlouthi, 2010). Considerando el sistema de
operacién y el uso actual en la industria del azucar, se va a utilizar un secador de tambor rotario para

la etapa final en la produccién de tagatosa.

3.5.6 | Envasado

Los cristales de tagatosa seran almacenados en la planta para luego ser distribuidos a las respectivas
industrias consumidoras. Para cumplir con lo anterior, es necesario tener una bodega de almacenaje
para mantener el producto hasta su posterior distribucién, para ello se debe mantener un control de
temperatura a 12 °C, con el fin de lograr el ambiente apropiado y evitar un cambio negativo en la

calidad del producto final.

A continuacion se muestra en la Figura 3.1 el diagrama de bloques del proceso de produccién de

tagatosa.



Agua
Lactosa \L
—> Mezclado

Lactosa
15%

B-galactosidasa

l

Hidrdlisis
enzimatica

Galactosa

75

Arabinosa Isomerasa

Evaporacion

|

Inmovilizacién
enzima

Glucosa
Glucosa
Galactosa Glucosa
Galactosa
Lactosa Galactosa
Lactosa L .,
Ina?tlva'uuon Separacién >| SMB SMB
térmica
. Lactosa Glucosa
B-galactosidasa
Cristales de ; id
<— Secado Centrifugacion
Tagatosa &

Figura 3.3 Diagrama de bloques del proceso

Cristalizacion

Isomerizacion

enzimatica
Galactosa
Galactosa Tagatosa
<——| SMB
Tagatosa
Tagatosa
concentrada

Evaporacion




76

REFERENCIAS

Acevedo, F., Gentina, J. C., & lllanes, A. (2002). Fundamentos de Ingenieria Bioquimica. Valparaiso:

Ediciones Universitarias de Valparaiso.

Barta, J., Balla, C., & Vatai, G. (2012). Dehydration preservation of fruits. In: N. Sinha, J. Sidhu, J. Barta,
J. Wu, & P. Cano. Handbook of fruits and fruit processing. Pp. 133-151. New York: Wiley

Blackwell.

Berk, Z. (2009). Crystallization and dissolution. In: Z. Berk. Food process engineering and technology.

1st edition. Pp. 317-331. New York: Academic Press Elsevier.

Bhuiyan, S., Itami, Y., Takada, G., & lzumori, K. (1999). Preparation of L-talose and D-gulose from L-
Tagatose and D-sorbose respectively, using immobilized L-rhamnose isomerase. Journal of

Bioscience and Bioengineering 88 (5): 567-570.

Boon, M., Janssen, A., & Van Riet, K. (2000). Effect of temperature and enzyme origin on the

enzymatic synthesis of oligosaccharides. Enzyme and Microbial Technology 26: 271-281.

Charton, F., & Nicoud, R. (1995). Complete design of a simulated moving bed. Journal of
Chromatography A 702: 97-112.

Cheetham, P. S., & Wootton, A. (1993). Bioconversion of D-galactose into D-tagatose. Enzyme

Microbiology Technology 5: 105-108.



77

Cheng, L, Mu, W., Zhang, T., & lJiang, B. (2010). An L-arabinose isomerase from Acidothermus
cellulolytics ATCC 43068: cloning, expression, purification and characterization. Applied

Microbiology and Biotechnology 86: 1089-1097.

Chockchaisawasdee, S., Athanasopoulos, V., Keshavan, N., & Rastall, R. (2005). Synthesis of galacto-
oligosaccharide from lactose using B -galactosidase from Kluyveromyces lactis: studies on

batch and continuous UF membrane-fitted bioreactors. Wiley Periodicals 89: 434- 443.

Chouayekh, H., Bejar, W., Rhimi, M., Jelleli, K., Mseddi, M., & Bejar, S. (2007). Characterization of an L-
arabinose isomerase from the Lactobacillus plantarum NC8 strain showing pronounced

stability at acidic pH. FEMS Microbiol Lett 277: 260-267.

Couper, J., Penney, W., Fair, J., & Walas, S. (2012). Crystallization from solutions and melts. In J.
Couper, W. Penney, J. Fair, & S. Walas. Chemical process equipment: selection and design.

3rd edition. Pp. 561-590. Amsterdam: Elsevier.

Cumillaf, F., & Gutiérrez, C. (s.f.). Desarrollo de una metodologia para la sintesis enzimatica de
lactuloas con B-galactosidasa de Aspergillus oryzae soluble e inmobilizada. Tesis de pregrado
Ingenieria Civil Bioquimica, no publicada. Valparaiso, Chile: Pontificia Universidad Catdlica de

Valparaiso.

Di Serio, M., Maturo, C., De Alteriis, E., Parascandola, P., Tesser, R., & Santacesaria, E. (2003). Lactose
hydrolysis by immobilized B-galactosidase the effect of the supports and the kinetics.
Catalysis today 79: 333-339.

Erich, S., Kuschel, B., Schwarz, T., Ewert, J., Bohmer, N., Niehaus, F. et al., (2015). Novel high-
performance metagenome [-galactosidases for lactose hydrolysis in the dairy industry.

Journal of Biotechnology 210: 27-37.



78

FDA. (2010). GRAS exemption claim for D-tagatose as an ingredient in foods. In: U.S. Food & Drug
Administration (online). Retrieved in 2017:
https://www.fda.gov/downloads/Food/IngredientsPackaginglLabeling/GRAS/Noticelnventory
/ucm269560.pdf

Ganzle, M., Haase, G., & Jelen, P. (2008). Lactose: Crystallization, hydrolysis and value-added

derivatives. International Dairy Journal 18: 685-694.

Giacomini, C., Villarino, A., Franco-Fraguas, L., & Batista-Viera, F. (1998). Immobilization of B-
galactosidase from Kluyveromyces lactis on silica and agarose: comparison of different

methods. Journal of Molecular Catalysis B: Enzymatic 4: 313-327.

Hong, Y.-H., Lee, D.-W., Lee, S.-J., & Choe, E.-A. (2007). Production of D-tagatose at high temperatures
using immobilized Escherichia coli cells expressing L-arabinose isomerase from Thermotoga

neapolitana. Biotechnol Lett 29: 569-574.

lllanes, A. (2008). Enzyme Production. Enzyme Biocatalysis. In: lllanes, Andrés. Principles and

Applications. Pp. 57-88. Valparaiso: Springer Science Business Media.

Jorgensen, F., Hansen, O., & Stougaard, P. (2004). Enzymatic conversion of D.galactose to D-tagatose:
heterologous expression and characterisation of a thermostable L-arabinose isomerase from

Thermoanaeroacter mathranii. Applied Microbiology and Biotechnology 64: 816-822.

Jurado, E., Camacho, F., Luzdn, G., & Vicaria, J. (2002). A new kinetic model proposed for enzymatic
hydrolysis of lactose by a B-galactosidase from Kluyveromyces fragilis. Enzyme and Microbial

Technology 31: 300-309.



79

Katiyar, D., Hemantarajan, A., & Singh, B. (2015). Chitosan as a promising natural compound to

enhance potential physiological responses in plant: a review. Ind. J. Plant. Physiol. 20 (1): 1-9.

Kawamoto, H., Obuma, T., Sekine, H., & Kobayashi, M. (2002). Utilization of NaCl to suppress the
growth of contaminating microbes during the continuous production of
cycloisomaltooligosaccharides by immobilized enzyme. Biochemical Engineering Journal 12:

161-164.

Kierstan, M. P., & Coughlan, M. P. (1985). Immobilization of cells and enzymes by gel entrapment. In:
Woodward, J. Immobilised cells and enzymes, a practical approach. Volume 13. Pp. 39-54.

Ann Arbor: IRL Press.

Kim, B., Lee, Y., Lee, H,, Lee, D., Choe, E., & Pyun, Y. (2002). Cloning, expression and characterization of
L-arabinose isomerase from Thermotoga neapolitana: bioconversion of D-galactose to D-

tagatose using the enzyme. FEMS Microbiology Letters 212: 121-126.

Kim, J., Kim, Y., Roh, H., Kim, H., Cha, J., Park, K., y otros. (2003a). Production of tagatose by
recombinant thermostable L-arabinose isomerase from Thermus sp. IM6501. Biotechnology

Letters 25: 963-967.

Kim, H.J., Ryu, S.A., Kim, P.,, & Oh, D.-K. (2003b). A Feasible Enzymatic Process for D-Tagatose
Production by an Immobilized Thermostable L-Arabinose Isomerase in a packed-bed

Bioreactor. Biotechnol. Prog. 19: 400-404.

Kim, C. S, Ji, E.-S., & Oh, D.-K. (2004). A new kinetic model of recombinant b-galactosidase from
Kluyveromyces lactis for both hydrolysis and transgalactosylation reactions. Biochemical and

Biophysical Research Communications 316: 738—-743.



80

Kim, H., & Oh, D. (2005). Purification and characterization of an L-arabinose isomerase from an
isolated strain of Geobacillus thermodenitrificans producing D-tagatose. Journal of

Biotechnology 120: 162- 173.

Kim, S., Lee, Y., Park, S., Kim, J., Song, S., & Lee, K. (2010). Recombinant GRAS strains expressing
thermophilic arabinose isomerase as an active form and method of preparing food grade

tagatose by using the same. United States Patent 0041106 A1l.

Kim, S., Lee, Y., Park, S., Kim, J.,, Song, S., Lee, K., et al., (2014). Arabinose isomerase expressed from
Corynebacterium genus and tagatose manufacturing method by using it. United States Patent

8802393 B2.

Ladero, M., Santos, A., Garcia, J., & Garcia-Ochoa, F. (2001). Activity over lactose and ONPG of a
genetically engineered B-galactosidase from Escherichia coli in solution and immobilized:

kinetic modelling. Enzyme and Microbial Technology 29: 181-193.

Lange, C., Rittmann, D., Wendisch, V. F., Bott, M., & Sahm, H. (2003). Global expression profiling and
physiological characterization of Corynebacterium glutamicum grown in the presence of L-

Valine. Applied and Environmental Microbiology 69: 2521-2532.

Lee, D., Jang, H., Choe, E., Kim, B., Lee, S., Kim, S., y otros. (2004). Characterization of thermostable L-
arabinose (D-Galactose) Isomerase from the hyperthermophilic eubacterium Thermotoga

maritima. Applied and Environmental Microbiology 70: 1397-1404.

Lee, S., Lee, D., Choe, E., Hong, Y., & Kim, S.-B. (2005a). Characterization of a Thermoacidophilic L-
Arabinose Isomerase from Alicyclobacillus acidocaldarius: Role of Lys-269 in pH Optimum.

Applied and Environmental Microbiology 71 (12): 7888—-7896.



81

Lee, D., Choe, E., Kim, S., Eom, S., Hong, Y., Lee, S., y otros. (2005b). Distinct metal dependence for
catalytic and structural functions in the L-arabinose isomerase from the mesophilic Bacillus
halodurans and the thermophilic Geobacillus stearothermophilus. Archives of Biochemestry

and Biophysics 434: 333-343.

Li, Y., Zhu, Y., Liu, A.,, & Sun, Y. (2011). Identification and characterization of a novel L-arabinose
isomerase from Anoxybacillus flavithermus useful in D-tagatose production. Extremophiles

15:441-450.

Lim, B., Kim, H., & Oh, D. (2008). Tagatose production with pH control in a stirred tank reactor
containing immobilized L-Arabinose Isomerase from Thermotoga neapolitana. Appl. Biochem.

Biotechnol. 149: 245-253.

Madaeni, S., & Zereshki, S. (2010). Energy consumption for sugar manufacturing. Part |: evaporation

versus reverse osmosis . Energy Conversion and Management 51: 1270-1276.

Mahoney, R. & Adamchuk, C. (1980). Effect of milk constituents on the hydrolysis of lactose by lactase

from Kluyveromyces fragilis. Journal of Food Science 45: 962-968.

Mahoney, R. R. (1997). Lactose: enzymatic modification. In: Advanced Dairy Chemistry. 2™ edition.

Volume 3. Pp. 77-126. London: Springer- Verlag.

Mahoney, R. (1998). Galactosyl-oligosaccharide formation during lactose hydrolysis: a review. Food

Chemistry 63 (2): 147-154.



82

McCabe, W., Smith, J., & Harriott, P. (2002a). Separaciones mecanicas. En W. McCabe, J. Smith, & P.

Harriott. Operaciones unitarias en ingenieria quimica. Pp. 1065-1140. México: McGraw Hill.

McCabe, W., Smith, J., & Harriott, P. (2002b). Secado de sélidos. En W. McCabe, J. Smith, & P.

Harriott. Operaciones unitarias en ingenieria quimica. Pp. 835-871. México: McGraw Hill.

Men, Y., Zhu, Y. Z., Kang, Z., lzumori, K., Sun, Y., & Ma, Y. (2014). Enzymatic conversion of D-galactose
to D-tagatose: cloning, overexpression and characterization of L-rabinose isomerase from

Pediococcus pentosaceus PC-5. Microbiological Research 169: 171-178.

Morimoto, K., Park, C., Ozaki, M., Takeshita, K., Shimonishi, T., Granstrém, T. B., et al., (2006). Large
scale production of D-allose from D-psicose using continuous bioreactor and separation

system. Enzyme and Microbial Technology 38: 855—-859.

Panesar, P. S., Kumari, S., & Panesar, R. (2010). Potential Applications of Immobilized B-Galactosidase

in Food Processing Industries. Enzyme Research: 1-16.

Pessela, B., Mateo, C., Fuentes, M., Vian, A., Garcia, J., Carrascosa, A., Fernandez-Lafuente, R. (2003).
The immobilization of a thermophilic B-galactosidase on sepabeads supports decreases
product inhibition complete hydrolysis of lactose in dairy products. Enzyme and Microbial

Technology 33: 199-205.

Pouliot, Y., Conway, V., & Leclerc, P. (2014). Separation and concentration technologies in food
processing. In: S. Clark, S. Jung, & B. Lamsal. Food processing: principles and applications. 2nd

edition. Pp. 33-60. Hoboken: Wiley Blackwell.



83

Raol, G. G., Raol, B.V., Prajapati, V.S. (2015). Utilization of agro-industrial waste for B-Galactosidase
production under solid state fermentation using halotolerant Aspergillus tubingensis GR1

isolate. Biotechnology 5: 411-421.

Rhimi, M., & Bejar, S. (2006). Cloning Purification and biochemical characterization of metallic-ions
independent and thermoactive L-arabinose isomerase from the Bacillus stearothermophilus

US100 strain. Biochimica et Biophysica Acta 1760: 191-199.

Rhimi, M., llhammami, R., Bajic, G., Boudebbouze, S., Maguin, E., Haser, R., et al., (2010). The acid
tolerant L-arabinose isomerase from the food grade Lactobacillus sakei 23K is an attractive D-

tagatose producer. Bioresource Techonology 101: 9171-9177.

Rodriguez-Colinas, B., Abreu, M., Fernandez-Arrojo, L., Beer, R., Poveda, A., Jimenez-Barbero, J., et al.,
(2011). Production of galacto-oligosaccharides by B-galactosidase from Kluyveromyces lactis:
comparative analysis of permeabilized cells versus soluble enzyme. Journal of Agricultural and

Food Chemistry 59: 10477-10484.

Rodriguez-Colinas, B., Fernandez-Arrojo, L., Ballesteros, A., & Plou, F. (2014). Galactooligosaccharides
formation during enzymatic hydrolysis of lactose: towards a prebiotic-enriched milk. Food

Chemistry 145: 388-394.

Roy, I., & Gupta, M. (2003). Lactose hydrolysis by LactozymT immobilized on cellulose beads in batch
and fluidized bed modes. Process Biochemistry 39: 325-332.

Ryu, S., Chang, S., Kim, H. B., & Oh, D. (2003). Continuous D-Tagatose production by immobilized
thermostable L-Arabinose isomerase in a packed-bed bioreactor. Biotechnol. Prog. 19: 1643-

1647.



84

Santibafiez, L., Fernandez-Arrojo, L., Guerrero, C., Plou, F. J., & lllanes, A. (2016). Removal of lactose in
crude galacto-oligosaccharides by [B-galactosidase from Kluyveromyces lactis. Journal of

Molecular Catalysis. Enzymatic 133: 85-91.

Santos, A., Ladero, M., & Garcia-Ochoa, F. (1998). Kinetic Modeling of Lactose Hydrolysis by a B-

Galactosidase from Kluyveromices fragilis. Enzyme and Microbial Technology 22: 558-567.

Savaresi, S., Bitmead, R., & Peirce, R. (2001). On modelling and control of a rotary sugar dryer. Control

Engineering Practice 9: 249-266.

Schulte, M., Britschl, S., & Strube, J. (2000). Continuous preparative liquid chromatography in the

downstream processing of biotechnological products. Acta Biotechnol. 20 (1): 3-15.

Sener, N., Apar, D., & Ozbek, B. (2006). A modelling study on milk lactose hydrolysis and PB-

galactosidase stability under sonication. Process Biochemistry 41: 1493-1500.

Sener, N., Apar, D., Demirhan, E., & Ozbek, B. (2008). Milk lactose hydrolysis in a batch reactor:
optimisation of process parameters, kinetics of hydrolysis and enzyme inactivation. Chem.

Biochem. Eng. Q. 22 (2): 185-193.

Small, H. (1991). Twenty years of ion chromatography. Journal of Chromatography 546: 3-15.

Starzak, N., & Mathlouthi, M. (2010). Formation of amorphous sugar in the syrup film - a key factor in

modelling of industrial sugar drying. Food Chemistry 122: 394-409.

Sultana, I., Mizanur, R., Takeshita, K., Takara, G., & lzumori, K. (2003). Direct production of D-

Arabinose from D-Xylose by a coupling reaction using D-Xylose isomerase, D-Tagatose 3-



85

epimerase and D-Arabinose Isomerase. Journal of Bioscience and Bioengineering 95(4): 342-

347.

Tejeda, A., Montesinos, R., & Guzman, R. (1995a). Filtracién. En: Bioseparaciones. Pp. 69-80.

Hermosillo: Unison.

Tejeda, A., Montesinos, R., & Guzman, R. (1995b). Centrigufacién. En: Bioseparaciones. Pp. 111-153.

Hermosillo: Unison.

Torres, D., Gonzales, M., Teixeira, J., & Rodrigues, L. (2010). Galacto-Oligosaccharides: Production,
properties, applications, and significance as prebiotics. Comprehensive Reviews in Food

Science and Food Safety 9: 438-453.

Wanarska, M., & Kur, J. (2012). A method for the production of D-tagatose using a recombinant Pichia
pastoris strain secreting B-D-galactosidase from Arthrobacter chlorophenolicus and a
recombinant L-arabinose isomerase from Arthrobacter sp. 22c. Microbial Cell Factories 11:

113-128.

Xu, Z, Y., Q. Li, S., Feng, X.,, Xu, H., & Ouyang, P. (2011). A novel L-arabinose isomerase from
Lactobacillus fermentun CGMCC2921 for D-tagatose production: gene cloning, purification

and characterization. Journal of Molecular Catalysis B: Enzimatic 70: 1-7.

Yoon, S., Kim, P., & Oh, D. (2003). Properties of L-arabinose isomerase from Escherichia coli as
biocatalyst for tagatose production. World Journal of Microbiology & Biotechnology 19: 47-
51.

Zarate, S., & Lopez-Leiva, H. (1990). Oligosaccharide formation during enzymatic lactose hydrolysis: a

literature review. Journal of Food Protection 53 (3): 262-268.



86

4| BALANCE DE MASA

Una vez finalizada la sintesis y seleccidn del proceso para producir tagatosa y el estudio de mercado
para conocer la capacidad de la planta, el desarrollo de este capitulo tiene como objetivo determinar
la magnitud y composicion de todas las corrientes que posee la planta y sus caracteristicas
fisicoquimicas respectivas; determinando la cantidad de lactosa que se debe ingresar al proceso para
poder abarcar la demanda de tagatosa.

La capacidad de la planta se determind a través de la proyeccién realizada al afio 2026 de la demanda
de tagatosa considerada por el publico objetivo, lo que resulté en 2.939,8 [ton] de tagatosa para
dicho afio.

En el balance de masa se busca generar tagatosa en formato de sélido cristalino, con una humedad

final de 0,2%.

41| DIAGRAMA DE PROCESO

A continuacién en la Figura 4.1 se senala el diagrama de bloques del proceso utilizado en el balance
de masa para la produccidn de tagatosa, considerando desde el almacenamiento de la materia prima

hasta la purificacidn y acabado final del producto.



?

—FO—>

M-1: Estanque de mezclado

R-1, R-2: Reactor enzimatico

87

F17>

«—F19-0
«—F20-O

F1 F2 F10 F13
v v v v
M-1 —F3> R-1 Fa—»{  IC-1 F5—> E-1 F6 cT-1 —F7»  IC-2 F9»  SMB-1 F12—» SMB-2 14—
T T
F8 F11 |
l l F15
Ev-1
F16
E-2
¢ |
F32 L F23 F18
v . v J
F25'  J
<«—F314 SR-1 «—F30- cT-2 «—F28- c-1 «—F26- Ev-2 < F251  SMB-3  |€«—F22- E-3 «—F21 R-2
T T
F24

IC-1, IC-2: Intercambiador de calor

E-1, E-3: Estanque ecualizador

SMB: Sistema SMB

Ev-1, Ev-2: Evaporador

E-2: Estanque de almacenamiento
D-1: Divisor de flujos

C-1: Cristalizador

CT-1, CT-2: Centrifuga

Sg-1: Secador

Figura 4.1 Diagrama de proceso
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42| FLUJO DE ALIMENTACION

El balance de masa se realizard en base a la cantidad de tagatosa demandada al afio 2026, la que
corresponde a un total de 2.939,8 [ton]. Ademds se considera una conversion global de lactosa a
tagatosa de 22,5%, la que se ha obtenido suponiendo que la lactosa tiene un 90% de conversion en la
reaccion de hidrdlisis, y que la reaccidén de isomerizacién tiene un 45% de conversidon. Ademas, se

considera un factor de seguridad de 15%, por pérdidas que se puedan tener durante el proceso.

Migcros = 2.939,8|

ton tagatosa] 1 ton lactosa 1 ton galactosa
afio 2026

1,15 = 16.695[

ton lactosa]

0,9:0,5 ton galactosa 0,45 ton tagatosa afno 2026

Se considera que durante un afo se trabaja sélo 330 dias, puesto que el resto de los dias serdn
destinados para mantencion preventiva y/o reparacidon de los equipos, ademas se considera que la
planta opera continuamente durante las 24 horas de cada dia (de lunes a domigo). Con los datos
mencionados anteriormente se puede calcular el flujo de lactosa a ingresar al proceso de produccion

durante un dia productivo.

Migctosa = 16.695 |

ton lactosa] 1000 kg lactosa 1 afio

— 50591 [kg lactosa]

1tonlactosa  330dias d

43| MEZCLADOR DE LACTOSA (M-1)

La lactosa monohidrato proveniente directamente de los sacos del proveedor (Fy) es mezclada con
agua (F,), para lograr una soluciéon de lactosa del 15% p/p, concentracion necesaria para entrar a la
reaccién de hidrdlisis. Cada lote de hidrdlisis tiene un tiempo de operacién de 5,5 [h], donde se
incluye el tiempo de reaccién de 3 [h] (seccién 5.2.2) y 2,5 [h] para el llenado, vaciado y limpieza del
reactor, este tiempo ha sido estimado segun la bomba a utilizar. Por lo tanto, en un dia se alcanzan a
procesar 4 lotes del reactor de hidrdlisis, por consiguiente el flujo diario de lactosa se debe procesar a

través de 4 lotes.

kg lactosa 1dia kg lactosa
* =12.648 ——
d 4 lotes lote

Mygetosar Fo = 50.591
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En la Figura 4.2 se esquematiza el proceso de mezclado de la lactosa, con los respectivos flujos de

entrada y salida. La corriente F, es para el ajuste de pH y F; la corriente de salida del mezclador.

Fo e M-1 ——> F3

Figura 4.2 Diagrama mezclado de lactosa

En la Tabla 4.1 se seiiala el balance de masa para la etapa de mezclado de lactosa, donde M-1 es la

composicién del estanque previo al ajuste de pH.

Tabla 4.1 Balance de masa en estanque de mezclado

Composicion  Fq [kg/lote] F, [kg/lote] M-1 [kg/lote]

Lactosa 12.648 0 12.648
Agua 632 71.671 72.304
Total 13.280 71.671 84.952
4.3.1 | Densidad de la mezcla

Para determinar la densidad de una mezcla se utiliza la Ecuacion 4.1:

1 X;

Pmezcla Di Ecuacion 4.1

Donde,
Pmezcia: Densidad de la mezcla, [kg/m’]
X;: Fraccién en peso del componente i

pi: Densidad del componente i, [kg/m3]
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La Tabla 4.2 seiiala la densidad de los compuestos para determinar las densidades de las corrientes de

las operaciones posteriores.

Tabla 4.2 Densidades de los compuestos de interés en el balance masa

Compuesto Densidad [kg/L]

Lactosa 1,53
Agua 1
Glucosa 1,54
Galactosa 1,72
Tagatosa 1,72
NaOH (40% p/p) 1,43

Para efectos de calculo, la densidad de tagatosa se asume igual a la de galactosa. A modo de ejemplo,

se realiza el calculo de la densidad en el estanque de mezclado previo al ajuste de pH:

1 _015 085
pu-1 153 1

k
pM—l = 1,055 I:Tg:l

Con la densidad de la mezcla en M-1 se puede obtener el volumen de liquido en el estanque de

mezclado, siendo 80.523 [L].

4.3.2 | Ajuste de pH

La reaccidn de hidrdlisis se produce a pH 7, condicién dptima de operacion para la B-galactosidasa de
K. lactis. Se utiliza hidroxido de sodio para el ajuste de pH previo a la reacién, el cual se lleva a cabo
mediante una solucion al 40% (p/p). Este ajuste de pH se realiza en el estanque de mezlado, posterior

a obtener la solucion de lactosa 15% (p/p). En la Figura 4.3 se muestra un esquema del ajuste de pH.
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\I)\IaOH

M-1—>| PH —>F

Figura 4.3 Ajuste de pH

Donde,

M-1: Cantidad de mezcla dentro del estanque de mezclado, [kg/lote]
F,: Cantidad de NaOH a adicionar, [kg/lote]
Cnqon: Concentracion de hidroxido de sodio necesario para aumentar el pH, [M]

F;: Corriente de salida del estanque de mezclado [kg/lote]

Considerando una base de calculo de 100 [g] de solucidon de NaOH al 40%, y la densidad de esta, se

obtiene un volumen de solucién de NaOH de 69,93 [cm?].

masa NaOH 0,4+100[g] 1000 [cm?]
= *
volumen solucion de NaOH 69,93 [cm?] 1[L]

CNaon = =572 [g/L]

Con el peso molecular del hidréxido de sodio se obtiene la concentracidon molar de la siguiente forma:

Cnaon [9/L]
Cnaon[M] = PMyaon Ecuacion 4.2
a

Donde,

Cnaon: Concentracidn de hidréxido de sodio necesario para aumentar el pH, [M]

Cnaon [g/L]: Concentracion de hidréxido de sodio necesario para aumentar el pH, 572 [g/L]
PMpyq0m: Peso molecular del hidroxido de sodio, 40 [g/g mol]

Reemplazando los valores en la Ecuacidn 4.2, se obtiene:

72 [8

40 [ g
gmol

Cnaon[M] = = 14,3 [M]
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La solucidn de lactosa resultante del mezclado tiene un pH de 5,3, por consiguiente, la
concentracion de NaOH a adicionar para llevar el pH de 5,3 a 7, esta definida por las siguientes

ecuaciones:

[OH™] = 107POH Ecuacién 4.3
pH +pOH = 14 Ecuacién 4.4

Luego, se realiza un balance a los [OH]:

M1x10787 + F, x 14,3 = F3 » 1077 Ecuacion 4.5

Se considera que la cantidad de NaOH a adicionar debe ser una pequefia cantidad, entonces M-1 =
Fs. Por otra parte, en el estanque de mezclado hay 84.952 [kg/lote] de lactosa al 15% p/p (seccion
4.3). Reemplazando estos valores en la Ecuacion 4.5, se obtiene:

84952 [kg/lote] * (1077 — 1077)[M]
2= 14,3 [M]

=5,82%10"*%

En resumen, la Tabla 4.3 sefiala las corrientes de entrada y salida del estanque de mezclado,

incluyendo el ajuste de pH.

Tabla 4.3 Balance de masa global al estanque de mezclado

Composicion  Fy[kg/lote] F.[kg/lote] F, [kg/lote] F; [kg/lote]

Lactosa 12.648 0 0 12.648
Agua 632 71.672 3,49 *10™ 72.304
NaOH 0 0 2,33*10™ 2,33*10™
Total 13.280 71.672 5,82%10" 84.952

' Dato obtenido a través de experiencia de laboratorio
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44| REACTOR HIDROLISIS DE LACTOSA (R-1)

La hidrdlisis de lactosa se realiza en un reactor por lote, el diagrama de esta etapa se presenta en la

Figura 4.4. Donde las corrientes se representan en [kg/lote] de cada componente.

Fs

A4

R-1 —— R

Figura 4.4 Diagrama hidrdlisis de lactosa

La densidad de la corriente de entrada al reactor es 1,054 [kg/L], obteniendo un volumen de reaccién

por cada lote de:

kg
84.952 [W

Vigre = ——H0tel _ g4 600 [1]
1,054 ["L—g]

La concentracion inicial de lactosa se calcula utilizando la Ecuacidon 4.6. Esta concentracion sera

utilizada en el disefio de la etapa de hidrdlisis en la secciéon 5.2.1.

F 3,lactosa [ g ]
55— * 1000 [+
P Mlactosa - kg

[Lac;] =

Ecuacion 4.6

Donde,

[Lac;]: Concentracidn inicial de lactosa para un lote de reaccion, [M]
F3 1actosa: Cantidad de lactosa en corriente Fs, [kg/lote]

PMj,ct0sq: PESO molecular de lactosa, 342 [g/g mol]

Viote: Volumen en el lote, [L]

Al reactor ingresan 12.648 [kg/lote] de lactosa (F.), lo que corresponde a
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12.648 [kg/lote] i]
342 [g/gmol] * 1000 [k
80.600 [L]

[Lac;] = = 0,459 M = 459 [mM]

Para el balance de masa de este equipo se considera, la generacién de sélo dos productos; glucosa y
galactosa, se supone poco significativa la produccion de oligosacdridos como se menciona en el
Capitulo 3. Asi, los productos obtenidos se encuentran en cantidades equimolares (50% cada uno)
respecto a la conversidon de lactosa. Ademas se debe considerar que en este tipo de reaccidn se
consume un mol de agua por mol de lactosa reaccionada. La masa molar de cada compuesto se

calcula con la Ecuacién 4.7.

masagr,

molesigep, = M Ecuacion 4.7
lac

Donde,
molesqc r,: Moles de lactosa en la corriente Fs, [mol]
masa,c r,: Masa de lactosa en la corriente Fs, [kg]

PM;,.: Peso molecular lactosa, 342 [g/g mol]

Reemplazando los respectivos valores en la Ecuacion 4.7, se obtiene 36,98 [kg mol] de lactosa. A

continuacion, se esquematiza la reaccion de hidrélisis con los respectivos reactantes y productos.

Lactosa —> Glucosa + Galactosa
Reactantes 36,98 - -
Productos 36,98 - 36,98*X +36,98*X +36,98*X

Considerando una conversion del 90% de la lactosa, se obtiene que se consume 33,28 [kg mol] de
lactosa, lo que corresponde a la misma cantidad de agua consumida al efectuarse la reaccion. El agua
debe ser transformada a unidades de masa para realizar el balance de masa; utilizando la Ecuacién

4.7 se obtiene 599 [kg] de agua consumida.
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Los resultados del balance de masa para el reactor de hidrdlisis de lactosa se presentan en la Tabla
4.4. Cabe senalar que la masa de enzima es agregada a la corriente de salida del reactor (F,), la que es

calculada en la seccién 5.3.2.

Tabla 4.4 Balance de masa reactor hidrélisis

Composicion F; [kg/lote] F, [kg/lote]

Lactosa 12.648 1.265
Agua 72.304 71.705
B-galactosidasa 0 286
Glucosa 0 5.692
Galactosa 0 5.692
NaOH 2,33*10™ 2,33*10"
Total 84.952 84.640

45| INTERCAMBIADOR DE CALOR (IC-1)

En la Figura 4.5 se muestra el diagrama del intercambiador de calor 1:

F - F
4 > IC-1 s C

Figura 4.5 Intercambiador de calor 1

El primer intercambiador de calor es para inactivar la enzima proveniente de la hidrdlisis de lactosa.
En el equipo los flujos de la corriente fria y caliente no se contactan directamente, por lo que el
balance de masa no es alterado siendo de igual magnitud la corriente de entrada y salida del

intercambiador. En la Tabla 4.5 se sefiala la composicidn de la corriente de salida de este equipo.
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Tabla 4.5 Composicién corriente de salida IC-1

Composicién Fs [kg/lote]

Lactosa 1.265
Agua 71.705
B-galactosidasa 286
Glucosa 5.692
Galactosa 5.692
NaOH 2,33*10"
Total 84.640

46| ESTANQUE ECUALIZADOR (E-1)

En la Figura 4.6 se sefiala el balance de masa del ecualizador 1.

Fs —>| E-1 —=>Fs

Figura 4.6 Balance de masa ecualizador 1

Dado que la hidrdlisis de lactosa es un proceso discontinuo y las operaciones posteriores son en modo
continuo, es necesario agregar un estanque ecualizador. Las composiciones de las corrientes de
entrada y salida son las mismas, sélo que la de salida debe estar en [kg/h]. El flujo de salida del

estanque ecualizador estd dado por la Ecuacion 4.8.

F s
6 —————— Ecuacion 4.8
trxn + tm

Donde,

F5: Corriente de entrada estanque ecualizador, [kg/h]
Fg: Corriente de salida estanque ecualizador, [kg/h]
trxn: Tiempo de reaccion reactor de hidrélisis, [h]

ty,: Tiempo muerto, [h]
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El tiempo de reaccion de un lote de hidrdlisis es 3 [h] (seccidén 5.3.2) y el tiempo muerto entre cada

lote de reaccidn es 2,5 [h] (seccidn 4.3). Reemplazado los valores en la Ecuacidn 4.8 se obtiene:

kg
84.640 [~L] k
_ lote! _ g
Fo =3y 2.50m] = 123815
1 [lote]

Para evitar que se generen cavitaciones en la bomba de descarga, el estanque ecualizador nunca se
debe vaciar. Entonces, cuando se inicia por primera vez el proceso, el flujo de salida del estanque
debe ser sélo el 80% de Fs, para asi tener un diferencial de volumen disponible por eventuales

problemas en el proceso.

En la Tabla 4.6 se sefiala la composicién de la corriente de salida del ecualizador 1, expresado en

[ke/hl.

Tabla 4.6 Composicidn corriente de salida E-1

Composicion Fs [kg/h]
Lactosa 230
Agua 13.037
B-galactosidasa 52
Glucosa 1.035
Galactosa 1.035
NaOH 2,33*10™
Total 15.389

47| CENTRIFUGA DE DISCOS (CT-1)

Esta etapa tiene como objetivo separar la enzima B-galactosidasa para generar una corriente libre de
proteinas. Como se observa en la siguiente Figura, el equipo tiene una corriente de entrada (Fs), una

corriente libre de proteinas (F;) y una rica en proteinas (Fs).
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Fe — (T-1 —>F

!

Fs

Figura 4.7 Diagrama centrifuga de discos

En el proceso de centrifugacion se supondrd que se remueve el 100% de la enzima presente en la
corriente de entrada, y ademds se considera que la corriente Fg posee 70% de humedad, lo que
equivale a un 30% de materia seca. La corriente rica en proteinas se puede determinar con la

Ecuacion 4.9.

_ FS,B—gal

Fr = Ecuacion 4.9
8 0,3

Donde,
Fg: Corriente rica en proteinas, [kg/h]

Fg g—_ga: Cantidad de B-galactosidasa en corriente en Fg, [kg/h]

Reemplazando los valores en la Ecuacidn 4.9, se obtiene:

kg
=173[-2
[h]

Por diferencia, se puede calcular la cantidad de agua en la corriente Fg con la Ecuacion 4.10.

F8,agua = Fg — F8,,3—gal Ecuaciéon 4.10

kg kg kg
Fgagua = 173 [7] —52 [T] = 121[7]

Las corrientes de salida de la centrifuga se muestran en la Tabla 4.7; la corriente F;continta en la linea

principal del proceso, mientras que el flujo Fgse elimina.
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Tabla 4.7 Resultados flujos de salida centrifuga de discos

Composicion F7 [kg/h] F8 [kg/h]
Lactosa 230 0
Agua 12.916 121
B-galactosidasa 0 52
Glucosa 1.035 0
Galactosa 1.035 0
NaOH 2,33*10" 0
Total 15.216 173

4.8 | INTERCAMBIADOR DE CALOR (IC-2)

En la Figura 4.8 se muestra el diagrama del intercambiador de calor 2.

Fs IC-2 Fo
—> —>

Figura 4.8 Diagrama de Intercambiador de calor 2

El segundo intercambiador de calor es para aumentar la temperatura a 60 °C, condicién necesaria
para entrar al separador cromatografico con movimiento simulado (SMB-1). En el intercambiador de
calor los flujos de la corriente fria y caliente no se contactan directamente, por lo que el balance de
masa no es alterado siendo de igual magnitud la corriente de entrada y salida del intercambiador. La

corriente de salida de este equipo se sefiala en la Tabla 4.8
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Tabla 4.8 Corriente de salida IC-2

Composicion Fo [kg/h]
Lactosa 230
Agua 12.916
B-galactosidasa 0

Glucosa 1.035
Galactosa 1.035

NaOH 2,33*10"
Total 15.216

49| SEPARADOR CROMATOGRAFICO CON MOVIMIENTO SIMULADO (SMB-1)

El balance de masa de este equipo consta de 4 flujos globales, dos entradas y dos salidas como se

sefiala en la Figura 4.9.

FlD

y

Fs ——> SMB-1 —> Fy,

!

Fll

Figura 4.9 Diagrama SMB-1

Donde,

Fo: Flujo de alimentacion proveniente de IC-2, [kg/h]
Fio: Flujo del eluente (agua), [kg/h]

Fi1: Flujo de refinado, [kg/h]

F1,: Flujo de extracto, [kg/h]

En la seccidén 5.8 se muestra en detalle el funcionamiento de este equipo, por tanto en esta seccidon se

mostraran las consideraciones necesarias para el balance de masa de esta operacién unitaria. La
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capacidad del adsorbente con respecto a los azucares individuales decrece en el siguiente orden:
tagatosa > galactosa > glucosa > lactosa, segun lo mostrado en el capitulo 3.

Para el calculo de los flujos de las corrientes, se utiliza como primera aproximacién un sistema
TMB, o cromatografia por lecho mdvil real, la cual es un disefio ideal del sistema SMB que luego se
adapta para poder ser utilizado en el proceso. El equipo consta de un total de 4 columnas,
representando 4 zonas del sistema TMB ideal.

En el primer equipo de SMB se separa lactosa del resto de los monosacéridos. Para el balance de

masa en el SMB se utilizan las expresiones propuestas por Nicoud, (2000).

_ Qalim L,
Qsot = . Ecuacion 4.11
—~glu Kige * B
B ac
TMB _ -
ext. = Qsot * B * (Kgiu — Kiac) Ecuacion 4.12
QTI\]/{_B = Qgo1 * (Kgtu — Kiac) Ecuacién 4.13
re - SO
B
TMB _ .
Q; = Qso1 * B * K1y Ecuacion 4.14

Ademas, por balance masa se pueden obtener el resto de las corrientes, de acuerdo a las siguientes

ecuaciones:
QZII\&IB — QZ‘%B + QrTeA;IcB _ QcTzlAfIrﬁ Ecuacion 4.15
ITIMB — QITMB _ QT%B Ecuacién 4.16
ITIIIVIB — QITIMB + Qaiim Ecuacién 4.17
}F‘}VIB — QITMB + QZ%B Ecuacién 4.18
Donde,

Qo1 Flujo de sélidos aparente en el sistema, [L/h]

QIMB: Flujo de alimentacién al sistema TMB, [L/h]

TMB: Flujo de extracto que abandona el sistema, [L/h]

QrTé‘;’cB: Flujo de refinado que abandona el sistema, [L/h]

eT,’ZB: Flujo de eluente alimentado al sistema, [L/h]
Q[ 11%1.1v: Flujos internos del sistema, [L/h]

Kglu: Constante de afinidad de galactosa por el adsorbente, 1,091
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K;,.: Constante de afinidad de lactosa por el adsorbente, 0,8182
B: Factor de seguridad
El pardmetro B se usa como un factor de seguridad y debe estar en un rango de 1<B<1,05 (Nicoud,

2000); para este proceso se utiliza un valor de 1,03.

4.9.1 | Determinacion de los flujos de un sistema SMB

Para estimar los flujos en cada zona (k) del SMB a partir de un TMB se utiliza la Ecuacién 4.19:

&

SMB TMB
= +
Qi Qk 1—=

* Qsol Ecuacion 4.19

Donde,
Qy: Flujo de la corriente, [m3/h]

£: Porosidad del lecho, 0,4 (Varikova et al., 2008)

Conociendo el flujo masico de entrada que proviene del equipo IC-2, y como ya fue calculada su

densidad anteriormente se puede determinar Q;;;;, como:

Fy Ecuacion 4.20
Qatim = —

_ 15.216 [kg/h] _
Quiim =~ geT kg = 14341 [L/1]

Luego, con este valor reemplazando en la Ecuacién 4.11:

14.341[L/h]
Qsor = 1,091
1,03

= 66.247 [L/h]
—0,8182 % 1,03

De esta forma y reemplazando este valor desde la Ecuacién 4.12 hasta la Ecuacién 4.19 se pueden
determinar todas las corrientes del sistema TMB y su respectivo SMB. A modo de ejemplo, se

desarrolla el calculo para la corriente Q..
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I L
QTMB — 66.247[E] * 1,03 % 1,091 = 74'444[E]

)

L
QPMB = 74.444[-] +

R+ T+ 66:247 = 118.609 [L/A]

Los resultados de todas las corrientes se muestran en la Tabla 4.9.

Tabla 4.9 Flujos obtenidos de los sistemas TMB y SMB

Flujo [L/h] TMB SMIB
Qr 14.341 14.341

Qo) 66.247 66.247
Qext 18.614 18.614
Qpet 17.546 17.546
Qeiy 21.819 21.819

Q 74.444 118.609

Q, 55.830 99.995

Qu 70.171 114.336

Qy 52.625 96.790

4.9.2 | Composicion de las corrientes

Como se menciond anteriormente, el orden de adsorcién decreciente de la resina es: galactosa >
glucosa > lactosa. Por lo tanto, la mezcla de galactosa y glucosa salen por la corriente de extracto,

mientras que la lactosa sale por la corriente de refinado.

Se debe escoger un numero de platos tedricos donde se alcance una pureza del extracto del 99%.
Utilizando el programa Wolfram Alpha Mathematica donde se simula el funcionamiento de un SMB;
con 140 platos se alcanza dicha condicién. El refinado se retira en el plato numero 105 y el extracto en

el 35 como representa en la Figura 4.10.
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Figura 4.10 Nimero de platos tedricos requeridos

A partir de los datos mostrados en la Tabla 4.9 se puede determinar el flujo de eluente en Fy,

considerando que éste es agua y su densidad es 1 [kg/L].

Fio = Qe * Peiu

F. 21.819 [L] 1 [kg]
= . —| % —
10 h I

kg
Fio = 21.819 [7] de agua

Por otro lado, a pesar de que es posible calcular el agua total que abandona el sistema, no se tienen
referencias claras sobre la proporcién en la que estd presente en cada corriente (extracto y refinado).
Por ende, se requiere de un proceso iterativo para determinar la densidad de la corriente de refinado
y asi determinar Fy;, por lo tanto, por diferencia se puede calcular la masa de agua en la corriente de

extractoy asi, Fy,.

Para calcular la densidad de Fy;, se toma como punto de partida de iteracion la densidad de Fg, asi con
los resultados de la Tabla 4.9 que muestra el flujo volumétrico de refinado y, conociendo la cantidad
de lactosa, glucosa y galactosa se determina la cantidad de agua por diferencia. La masa de lactosa en

F1; corresponde a un 99% de la masa de entrada al sistema SMB, mientras que el porecentaje
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restante corresponde a galactosa y glucosa en la misma proporcién. Asi se procede con el siguiente
proceso iterativo:

Fiy = Qref * Pr,

F. 17.546 [L] 1.061 [kg] 18.616 [kg]
1 h L h
kg kg
Fistactosa = 0,99 * Fojactasa = 0,99 + 230 |=2| = 228
0,01 * Fy4
Fll,galactosa = Fll,glucosa = T
kg
Fll,galactosa = Fll,glucosa =93 [T]
Con estos valores y desarrollando la Ecuacién 4.1, se tiene:
228 93 93 18.616 — 228 — 93 — 93
1 _ 18.616 n 18.616 n 18.616 n 18.616
P, 153 ' 154 @ 172 1

, kg
p'r,, =1,0035 [T]

Con esta nueva densidad se calcula el valor de Fy; y luego se vuelve a recalcular la densidad, de
acuerdo al ejemplo anterior. Se repite el proceso iterativo hasta tener un error de 0,0003% respecto a

las densidades.

kg
pr,, = 1,0040 [T]

Ahora por diferencia se calcula la cantidad de agua en F;4, con lo que se determina F;, de acuerdo a:
Fip = Fy+ Fio — Fiq

FlZ,galuctosa = 0:99 * F9,galactosa; FlZ,glucosa = 0199 * F9,glucosa

F12,lactosa = F9,lactosa - Fll,lactosa
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Las corrientes de salida del equipo SMB se muestran en la Tabla 4.10.

Tabla 4.10 Flujos de salida SMB-1

Composicion [kg/h] Fi Fi
Lactosa 228 2
Agua 17.365 17.370
Glucosa 10 1.025
Galactosa 10 1.025
NaOH 2,33*10" 0
Total 17.613 19.422

4.10 | SEPARADOR CROMATOGRAFICO CON MOVIMIENTO SIMULADO (SMB-2)

La corriente de extracto que se obtiene del SMB-1 con alta cantidad de glucosa y galactosa ingresa a

un segundo sistema SMB para remover la glucosa presente y obtener una corriente de galactosa pura.

F13

l

Fio —_— SMB-2 ——> Fis

V

Fia

Figura 4.11 Diagrama SMB-2

Donde,

F1,: Flujo de alimentacion proveniente de SMB-1, [kg/h]
F13: Flujo del eluente (agua), [kg/h]

F1a: Flujo de refinado, [kg/h]

F1s: Flujo de extracto, [kg/h]
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Tal como se mostro en la seccidn 4.8, es necesario calcular la densidad del flujo de entrada para asi

obtener el flujo volumétrico en la alimentacion.

0 _ Fip
alim —
Pr,,

kg L
pr,, = 1,042 [T]‘ Quiim = 18.639 [ﬁ]

Como el objetivo es separar glucosa de galactosa, se utilizan las respectivas contantes de afinidad
sefialadas en la Tabla 3.4. La galactosa es el compuesto mas afin a la resina y abandona la columna
por la corriente de extracto; mientras que la glucosa es el compuesto menos afin, se pierde por la
corriente de refinado junto con la porcidn de lactosa residual obtenida del sistema anterior.

El cdlculo del sistema TMB y su equivalente SMB se realiza como se mostré en la seccion 4.9. De este
modo, con los datos de las constantes de afinidad mostradas en la Tabla 3.4 y el flujo de entrada Fy; a

este equipo, se obtiene los valores mostrados en la Tabla 4.11.

Tabla 4.11 Flujos obtenidos del célculo de los sistemas TMB y SMB-I|

Flujo [L/h] TMB SMB
Qr 18.639 18.639
Q) 166.136  166.136
Qe 31.144 31.144
Quef 29.356 29.356
Qe 41.861 41.861
Q 217.836  328.593
Qu 186.692  297.449
Q 205331  316.088

Qv 175.975 286.732
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4.10.1 | Composicion de las corrientes

El 99% de pureza en el extracto se consigue utilizando 500 platos, donde el refinado se retira en el

plato nimero 375 y el extracto en el 125 como se observa en la Figura 4.12.

40
35
30
25
20
15
10

Concentracion azucar [g/L]

0 100 200 300 400 500 600
N° de Platos tedricos

Gal Glu Lac

Figura 4.12 Nimero de platos requeridos

Se considera que se recupera el 99% de glucosa en la corriente de refinado, por lo tanto el porcentaje
restante se va por la corriente de extracto junto con el 99% de la cantidad alimentada de galactosa.
Para determinar la cantidad de agua del refinado y del extracto se necesita la densidad de F,3, por lo
gue se repite el proceso iterativo mostrado en la seccion 4.9.2. Resultando un flujo de agua:

L kg
Fi3 = Qepy * Pery = 41.861 [ﬁ] %1 [T]

kg
Fi3 =41.861 [7] de agua

Los resultados de la salida del sistema SMB-2 se muestran en la Tabla 4.12.
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Tabla 4.12 Composicidn flujos de salida SMB-2

Composicién Fia[kg/h] F.s [kg/h]
Lactosa 2 0
Agua 28.681 30.550
Glucosa 1.015 10
Galactosa 10 1.015
Total 29.708 31.575

4.11| EVAPORADOR (EV-1)

Para poder ingresar al reactor de isomerizacion, la galactosa debe estar a una concentracion de 300
[g/L]; a esta concentracion se incrementa la produccidén de tagatosa dos veces mas comparado a

otras concentraciones (Lim et al., 2008).

F15 % Ev-1 H F15

!

Fl?

Figura 4.13 Diagrama Ev-1

Donde,
F1s: Flujo proveniente del extracto SMB-2, [kg/h]
Fi6: Flujo de salida del evaporador, [kg/h]

F17: Cantidad de agua a evaporar, [kg/h]

El célculo de la cantidad de agua a evaporar se realiza, considerando un 27% p/p entre galactosa y

glucosa a la salida del evaporador (porcentaje necesario para obtener la concentracion requerida).
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_ F16,masa seca

Fi6 =027
Fi7 = Fi5 — Fis
Desarrollando la expresion:
1.025 kg
16 = 027 = 3.796 [T]
Luego, el agua a evaporar:
Fi, =27.779 [%g]

La composicion del flujo a la salida del evaporador se muestra en la Tabla 4.13.

Tabla 4.13 Composicion flujo de salida de evaporador

Composicion Fis[kg/h] F17 [kg/h]
Agua 2.771 27.779
Glucosa 10 0
Galactosa 1.015 0
Total 3.796 27.779

4.12 | ESTANQUE DE ALMACENAMIENTO (E-2)

En la Figura 4.14 se muestra un esquema del balance de masa del estanque E-2 con sus respectivas corrientes.

FlE % E—2 % FlS

Figura 4.14 Balance de masa estanque almacenamiento
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Donde,
Fi6: Flujo entrada al estanque de almacenamiento, [kg/h]

Fi7: Corriente de salida del estanque de almacenamiento [kg/lote]

Se considera un estanque de almacenamiento E-2 debido a que el reactor enzimatico (R-2) a
utilizar operara en modalidad por lotes, y previo a esto se tienen flujos expresados en [kg/h]. El
tiempo de llenado del estanque de almacenamiento son 6,58 [h]; tiempo correspondiente a la
duracién promedio de un lote de isomerizacion (seccién 4.13.1)

La composicidn de la corriente de salida del estanque de almacenamiento se sefala en la Tabla 4.14.

Tabla 4.14 Composicion flujo de salida estanque almacenamiento

Composicion Fis[kg/lote]
Agua 18.233
Glucosa 66
Galactosa 6.679
Total 24.978

4.13| REACTOR DE ISOMERIZACION (R-2)

En esta etapa se lleva a cabo la reaccién enzimatica de isomerizacidon en donde se produce tagatosa a
partir de galactosa. En la Figura 4.15 se sefiala el diagrama de esta etapa, donde las corrientes se

representan en [kg/lote] de cada componente.

FlB on

Vi

% F21




Figura 4.15 Diagrama reactor isomerizacion

Donde,

Fig: Corriente de entrada al reactor de isomerizacion, [kg/lote]

-n
iy

o: Corriente para ajuste de pH, [kg/lote]
F.o: Corriente de enzima inmovilizada, [kg/ciclo]

F,,: Corriente de salida de reactor de isomerizacion, [kg/lote]

4.13.1 | Determinacion del niimero de lotes
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El detalle de la determinacidon del nimero de lotes se encuentra en el Apéndice D. Utilizando la

bomba correspondiente, se considera 2,5 horas para el llenado, vaciado y limpieza del reactor, por lo

tanto, a cada tiempo de reaccién hay que sumarle esas horas para determinar el tiempo de operacion

total de cada lote. Se denomina ciclo a los lotes realizados con el mismo biocatalizador, por ende, al

término de cada ciclo, es necesario el reemplazo del biocatalizador, considerando un 50% de actividad

residual como criterio de reemplazo. El resumen del nimero de lotes se encuentra en la Tabla 4.15.

Tabla 4.15 Resumen numero de lotes

Parametro Valor

Lote/ciclo 93

Ciclo/afio 13
Lote/afio 1.209
Horas de reaccidén por ciclo 379,9
Horas de operacion por ciclo 612,3
Horas promedio de operacion por lote 6,58
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4.13.2 | Corriente de entrada al reactor

La densidad de la corriente de entrada al reactor es 1,127 [kg/L], obteniendo un volumen de reaccion

por cada lote de:

24.978 [k—g

—llf“’] — 22163 [L/lote]
1,127 [Tg]

‘/TXTL -

La concentracidn inicial de galactosa se calcula utilizando la Ecuacién 4.21. Esta concentracion sera

utilizada en el disefio del reactor de isomerizacion en la seccion 5.11.1.

FlS,galactosa * 1000 [1000 g]
9

PMgalactosa k Ecuacion 4.21

[Gal;] =
' Vlote

Donde,

[Gal;]: Concentracidn inicial de galactosa para un lote de reaccién, [M]
Fig gatactosa: Cantidad de galactosa en corriente Fy, [kg/lote]
PMgaiactosa: Peso molecular de lactosa, 180 [g/g mol]

Viote: Volumen en el lote, [L]

Al reactor ingresan 6.648 [kg/lote] de galactosa (Fis), lo que corresponde a:

6.679 [kg/lote] [i]
180 [g/gmol] * 1000 kg

22.163 [L]

[Gal;] = = 1,674 M = 1.674 [mM]
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4.13.3 | Ajuste de pH

El ajuste de pH para la reaccién de isomerizacion, se lleva a cabo a un pH 7,5 para la arabinosa
isomerasa de Thermotoga neapolitana (Lim et al., 2008). Se utiliza hidréxido de sodio para el ajuste
de pH previo a la reaccidn, el cual se lleva a cabo mediante una solucién al 40% p/p. La cantidad de
hidréxido de sodio a adicionar por lote de reaccidn se calcula utilizando la Ecuacién 4.2, Ecuacién 4.3y
Ecuacion 4.4. Considerando que la solucidn de galactosa que ingresa al reactor de isomerizacion tiene

un pH de 7,0 y la concentraciéon de NaOH es 14, 3[M] (seccién 4.3.2) se realiza un balance a los [OH:

Fig * 1077 [M] + Fyo % 14,3[M] = Fy; * 1077 [M] Ecuacién
4.22

Se considera que la cantidad de NaOH a adicionar debe ser una pequefia cantidad, entonces F.g = F5;.
Por otra parte, en el reactor de isomerizaciéon hay 24.978 [kg/lote] de solucion (seccidén 4.13.2).

Reemplazando estos valores en la Ecuacidn 4.5, se obtiene:

24.978 [kg/lote] * (1075 — 1077)[M] kg
= = 3,78 % 10™4[——
19 14,3 [M] 10
4.13.4 | Corriente de salida del reactor

En el balance de masa para la reaccién de isomerizacidon de galactosa, se tiene como producto sélo
tagatosa. La conversidn de galactosa a tagatosa en equilibrio reportada a 70°C es de 0,5 (Lim et al.,
2008), si se desea lograr el 90% de la conversidn de equilibrio, se obtiene un grado de conversion de

galactosa a tagatosa de un 45%.

Los resultados del balance de masa tedrico para esta reaccion se presentan en la Tabla 4.16.
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Tabla 4.16 Composicidn corriente de salida R-2

Composicion F,; [kg/lote]

Agua 18.233
Glucosa 66
Galactosa 3.673
Tagatosa 3.006
NaOH 1,5%10°
Total 24.978

4.14| ESTANQUE ECUALIZADOR (E-3)

En la Figura 4.16 se sefala el balance de masa del ecualizador 2.

For. —= E3 ——> Fa

Figura 4.16 Balance de masa ecualizador 2

Las consideraciones explicadas en el ecualizador anterior (seccidn 4.6) son igualmente validas para
este equipo. Para transformar de [kg/lote] a [kg/h], se considera que un lote tiene una duracién
promedio de 6,58 [h], incluyendo los tiempos muertos de cada lote (seccion 4.13.1). En la Tabla 4.17

se sefiala la composicion de la corriente de salida del ecualizador, expresado en [kg/h].
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Tabla 4.17 Composicidn corriente de salida E-3

Composicion F,, [kg/h]
Agua 2.771
Glucosa 10
Galactosa 558
Tagatosa 457
NaOH 2,27*10°
Total 3.796

4.15| SEPARADOR CROMATOGRAFICO CON MOVIMIENTO SIMULADO (SMB-3)

El flujo obtenido del ecualizador ingresa a un SMB-3 para remover la galactosa presente, y asi obtener

una corriente de tagatosa pura.

Fzz E— SMB-3 ——> Fys

Faa

Figura 4.17 Diagrama SMB-3

Donde,

F,,: Flujo de alimentacidn proveniente de E-3, [kg/h]
F,s: Flujo del eluente (agua), [kg/h]

F.4: Flujo de refinado, [kg/h]

F.s: Flujo de extracto, [kg/h]

Tal como se mostro en la seccién 4.9, es necesario calcular la densidad del flujo de entrada para asi

obtener el flujo volumétrico en la alimentacion.
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FZZ

Qatim =
Pr,,

kg L
Pr, = 1,127 [T] Qaiim = 3.368 [ﬁ]

Como el objetivo es separar galactosa de la tagatosa, se utilizan las respectivas contantes de afinidad
sefialadas en la Tabla 3.4. La tagatosa es el compuesto mas afin a la resina y abandona la columna por
la corriente de extracto, mientras que la galactosa es el compuesto menos afin, se pierde por la
corriente de refinado junto con la porcién de glucosa residual obtenida del sistema anterior.

El cdlculo del sistema TMB y su equivalente SMB se realiza como se mostré en la seccién 4.9. De este

modo, con los datos de las constantes de afinidad y el flujo de entrada F,, a este equipo, se construye

la Tabla 4.18.
Tabla 4.18 Flujos obtenidos del célculo de los sistemas TMB y SMB
Flujo [L/h] TMB SMB
Q: 3.368 3.368
Qe 6.212 6.212
Qe 4.069 4.069
Qref 3.836 3.836
Qe 4.537 4.537
Q 8.145 12.286
Q 4.076 8.217
Qy 7.444 11.585
Qy 3.608 7.749
4.15.1 | Composicion de las corrientes

Se considera que se recupera el 99% de galactosa en la corriente de refinado, por lo tanto parte de

ésta se va por la corriente de extracto junto con el 99% de la cantidad de tagatosa alimentada. Para
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determinar la cantidad de agua del refinado y del extracto se necesita la densidad de F,3, por lo que se

repite el proceso iterativo mostrado en la seccién 4.9.2. Resultando un flujo de agua:
L kg
Fy3 = Qery * Pery = 4.537 [E] * 1 [T]

kg
Fy3 = 4.537 [7] de agua

Los resultados de la salida del sistema SMB-3 se muestran en la Tabla 4.19. En los préximos equipos

se considera despreciable la corriente de galactosa.

Tabla 4.19 Composicion flujos de salida SMB-3

Composicién F.a [kg/h] F,s [kg/h]
Agua 3.506 3.802
Glucosa 10 0
Galactosa 552 6
Tagatosa 5 452
NaOH 2,27*10° 0
Total 4.073 4.260

4.16| EVAPORADOR (EV-2)

La corriente proveniente del SMB-3 (F,5) se junta con la corriente recirculada de la centrifuga de
canasto (F,), obteniendo la corriente de entrada al evaporador (F,5'). El diagrama de esta etapa se

presenta en la Figura 4.18.
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F25 Ev-2 H F26

J

FZ?

Figura 4.18 Diagrama Ev-2

Donde,

F,s: Flujo proveniente del SMB-III, [kg/h]

F.o: Flujo proveniente de la centrifuga de canasto, [kg/h]
F.s": Flujo de entrada al evaporador, [kg/h]

F.6: Flujo de salida del evaporador, [kg/h]

F,;: Cantidad de agua a evaporar, [kg/h]

En el segundo evaporador se desea obtener una solucidn sobresaturada para asi poder cristalizar la
tagatosa, lo que se llevara a cabo logrando un producto final de 75% p/p. Para el balance de este
equipo se considera que ya se ha realizado la primera recirculacién. Al considerar lo anterior, se

obtiene desde la centrifuga (seccién 4.18):
F29,agua =176 [kg/h]

F29,tagatosa = 104 [kg/h]

Con los datos calculados, se puede obtener el flujo de entrada de cada compuesto al evaporador con

la siguiente ecuacion:

Fy5; = Fzsi + Fao Ecuacién 4.23
Donde,
F2,5,i: Compuesto i en la corriente de entrada al evaporador, [kg/h]

F,s5 ;: Compuesto i en la corriente de salida del SMB-IlI, [kg/h]
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F,4;: Compuesto i en la corriente de salida de la centrifuga de canasto, [kg/h]

Como ejemplo de célculo se realiza el balance del agua:

, kg kg
Fis agua = 3.802 [7] +176 [7] = 3.978 [kg/h]

F2,5,tagatosa = 556 [kg/h]

Fls = 4534 [kg/h]

El calculo de la cantidad de agua a evaporar se realiza, considerando un 75% p/p de tagatosa a la

salida del evaporador.

_ F26,masa seca

Fae =075
Fy7 = Fp5 — Fe

Desarrollando la expresion:

o 556 _om1 [kg]
26 70,75 ~ h

Luego, el agua a evaporar:

kg
F,, = 3. -
o 3793[h]

La composicidn del flujo a la salida del evaporador se muestra en la Tabla 4.20.

Tabla 4.20 Composicion flujo de salida de evaporador

Composicién F [kg/h] F,; [kg/h]
Agua 185 3.793
Tagatosa 556 0

Total 741 3.793
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4.17| CRISTALIZADOR (C-1)

La corriente de producto destinada a cristales de tagatosa entra a un cristalizador continuo. El
desarrollo del balance de masa de este equipo se basa de Tejeda et al., (1995). El diagrama de este

equipo se sefiala en la Figura 4.19.

Fisg —> Gl ——> Fus

Fagua; Rc

Fagus, Ra
Figura 4.19 Diagrama C-1
Donde,
F.6: Corriente de entrada al cristalizador, [kg/h]
Fagua: Flujo masico de agua en alimentacion, [kg/h]
R.: Masa de tagatosa por masa de agua en alimentacion
F.g: Corriente cristales en suspension, [kg/h]
R.: Masa de tagatosa disuelta en masa de agua en la solucién de salida

C: Flujo masico de cristales, [kg/h]

La fraccidon de masa de soluto disuelto en la salida del cristalizador (R.), es la solubilidad del soluto en
el solvente (agua) a la temperatura de operacion. La solubilidad reportada de tagatosa en agua a 20 °C

es 58 [g] de soluto en 100 [g] de agua (CJ Cheiljedang, 2017). Obteniendo asi:

_ 58 [gtagatosa]

= = 0,58
¢ 100 [gagual

Ademads se conoce las condiciones de entrada del equipo:

F26,agua =185 [kg/h]

185[kg/h]

R =—— — =
=556 kg/h] _ °
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El balance de soluto (tagatosa) esta dado por la Ecuacion 4.24:

F26,agua *R, =C+ F28,agua * R, Ecuacion 4.24

El balance de solvente (agua) esta dado por Ecuacién 4.25:

Fy6,agua = F2gagua = 185 [kg/h] Ecuacion 4.25

El rendimiento de este equipo esta dado por:

R, —R
Rend = 2—°
Rq

Ecuacion 4.26

Reemplazando los valores en las ecuaciones anteriores, se obtiene:
C =448 [kg/h]

Rend = 80,7%

Los cristales formados se encuentran en una suspension junto con la tagatosa no cristalizada (licor
madre). La corriente de salida del cristalizador se resume en la Tabla 4.21, si bien es sélo una
corriente, se muestran los flujos de tagatosa en forma de licor madre y cristales, donde el total de F3

es la suma de los 3 flujos presentados:

Tabla 4.21 Corriente de salida del cristalizador

Fso [kg/h] Licor madre Cristales
Tagatosa 108 448
Agua 185

Total 741
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4.18| CENTRIFUGA DE CANASTO (CT-2)

La centrifuga de canasto se utiliza para separar los cristales del licor madre. Este ultimo al contener

tagatosa en solucion, se recircula al evaporador (Ev-2). El diagrama de este equipo se presenta en la

Figura 4.20.
Fag —— G-2 —> Fa
F31
Figura 4.20 Diagrama CT -2
Donde,

F.s: Flujo proveniente del cristalizador, [kg/h]
F.o: Cantidad de licor madre a recircular, [kg/h]

F50: Cantidad de cristales de tagatosa, [kg/h]

Se considera que los cristales de tagatosa salen de la centrifuga con 1% de humedad (Cutz, 2004). Al
sobrepasar este porcentaje de humedad se puede producir aglomeracion de los cristales. Con la

Ecuacién 4.27 se calcula la cantidad de agua que poseen los cristales de tagatosa.

Fr5%0,01 3
F30,agua = —099 5[kg/h] Ecuacion 4.27

Donde,

F.g: Cantidad de cristales que entran a la centrifuga, [kg/h]

Luego, por diferencia se calcula la cantidad de agua que compone el liquido madre que sera
recirculado. En la Tabla 4.22 se muestran las composiciones de las corrientes de salida de la

centrifuga.
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Tabla 4.22 Corrientes de salida de la centrifuga

Composicién Fa [kg/h] Fso [kg/h]
Agua 180 5
Tagatosa 108 448
Total 288 453

4.19| SECADOR ROTATORIO (SR-1)

La tagatosa se seca para obtener un producto con caracteristicas de humedad adecuadas y que son

necesarias para su conservacion. En la Figura 4.21 se muestra el diagrama de este equipo.

Fza

{

F32 ﬁ SR-1 ﬁ' F33

\

F35

Figura 4.21 Diagrama S-1

Donde,

F30: Corriente de alimentacion del secador, [kg/h]
F31: Corriente de cristales secos, [kg/h]

F32,33: Flujo de aire a la entrada y salida respectivamente, [kg/h]

Los cristales a la salida del secador tienen una humedad de 0,2% en base seca (FDA, 2010). Por lo que

se cumple lo siguiente:

F30,tagatosa _ 448
0,998 0,998

F31 = = 449 [kg/h]
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La cantidad de agua evaporada al ser el Gnico compuesto removido por el flujo de aire, se determina

por diferencia entre las corrientes:

Fagua = F390 — F31 = 4 [kg/h]

La cantidad de aire que entra al proceso (Fs;) depende de la temperatura y la humedad absoluta
gue tenga, y va a estar determinado por la cantidad de agua a evaporar. En la seccién 5.19 del
balance de energia se detallan los flujos obtenidos de aire en el proceso. La calidad final del

producto se presenta en la Tabla 4.23.

Tabla 4.23 Composicidn final cristales de tagatosa

Composicion F3; [kg/h]
Agua 1
Tagatosa 448
Total 449

El agua evaporada por su parte se traspasa al aire de acuerdo a la Ecuacién 4.28.

F33 = Fagua + F32 Ecuacion 4.28

Para el balance de masa del aire utilizado en esta operacidn unitaria se utilizan las propiedades del
aire promedio en Coronel presentadas en la Tabla 4.24.

Tabla 4.24 Propiedades del aire a condiciones promedio en Coronel

Propiedad Valor Unidad
Temperatura 13,9 °C
Entalpia 7,88 [kcal/kg aire seco]
Volumen especifico 0,821 [m’/kg aire seco]
Humedad absoluta 0,0073 [kg agua/kg aire seco]

Humedad relativa 75%
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Este aire es calentado hasta 90 °C, saliendo luego a 32 °C del proceso. Con estos datos y la Carta
Psicrométrica presentada en el Apéndice E se calcula en la seccién 5.18 la humedad absoluta a la
entrada y salida, resultando en 0,0073 [kg agua/kg aire seco] y 0,022 [kg agua/kg aire seco]
respectivamente. Con estas humedades vy el flujo de aire de 512 [kg aire/h] calculado en la misma

seccion se realiza el balance de masa al aire como:

kg

k
M] — 515,74 [T]

kg aire

kg aire kg aire
g ]+512[ g

Fy, = 512[ ]* 0,0073[

kg kg kg
F33 = 515,74 [T] +4 [T] = 519,74 [T]
Los resultados del balance de masa del aire se presentan en la Tabla 4.25

Tabla 4.25 Balance de masa al aire en secador

Composicion Fs, [kg/h] Fss[kg/h]
Agua 1 4
Aire 448 515,74
Total 449 519,74

El secado es la Ultima operacién unitaria de este proceso, luego de esto los cristales de tagatosa seran
inmediatamente envasados en sacos de 25 [kg], con el fin de evitar contacto con la humedad de la

atmosfera.
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5] BALANCE DE ENERGIA Y DISENO DE EQUIPOS

En el presente capitulo se desarrollaran los balances de energia a cada operacidn del proceso; ademas
se seleccionardn los equipos y se hard el disefio correspondiente a cada uno para cumplir con las
tareas de producciéon. Junto con lo anterior, se realizard el disefio de las bombas necesarias para
mover los flujos dentro del proceso, como también se analizaran los equipos de transferencia de calor
para disefiar las redes de aguas necesarias para enfriar y calentar los procesos segun los
requerimientos energéticos, para asi lograr minimizar los costos mediante un analisis de eficiencia

energética.

Como se puede apreciar, este capitulo es fundamental para la posterior evaluacién econémica del
proyecto, ya que involucra las decisiones de disefio de planta y lineas de proceso, las que influyen

directamente con la calidad de realizacién del proceso.

El diagrama de flujo de la planta productora de tagatosa se presenta en la Figura 5.1.
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Figura 5.1 Diagrama de flujo de planta de produccion de tagatosa
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51| BODEGA DE ALMACENAMIENTO

La materia prima a utilizar en la manufactura de tagatosa corresponde a la lactosa que se encuentra
contenida en sacos de polietileno. Esta serd almacenada en una bodega a menos de 25 °Cy bajo una
humedad relativa del 75% por recomendacién del fabricante. Ademas es preferible que dicha bodega

esté lejos de materiales aromaticos.

5.1.2 | Disefo bodega de almacenamiento

La bodega de almacenamiento se disefia en base a la materia prima necesaria para una semana de
produccion. Ademds, se debe considerar la cantidad de enzima requerida para llevar a cabo las

reacciones enzimaticas durante los siete dias.

Cada lote de hidrdlisis enzimdtica requiere de 12.648 [kg] de lactosa monohidratada. Durante un dia
de operacidn se van a realizar 4 lotes, por lo tanto la cantidad de materia prima que se debe
almacenar en la bodega durante una semana corresponde a:

kg
semana

lotes dias
[-7]

k
Lactosa requerida = 12.648[ g ] * 4 [—
lote dia

] = 354.144 [
semana

La cantidad de B-galactosidasa necesaria para realizar un lote de hidrélisis enzimdatica corresponde a

286 [kg], por lo tanto en una semana se necesitan:

) ) kg lotes dias kg
B — galactosidasa requerida = 286[ ] * 4[ - ] * 7 [ ] = 8.008 [—]
lote dia semana semana

Se requieren de 421 [kg] de L-arabinosa isomerasa inmovilizada para realizar un ciclo en la reaccién de
isomerizacidn enzimdtica, lo que equivale a 95 lotes de operacidn. A su vez, un ciclo es equivalente a
379,79[h] de reaccidn enzimatica y considerando las horas de carga, descarga y lavado se tiene un

total de 613 [h] de operacion total.
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1 rdia
Tiempo de utilizacion de Al inmovilizada = 613[h] * 52 [T] = 25,5[dias]

La reposicidn de la enzima inmovilizada se realiza considerando que se va a utilizar durante 25 dias,

por lo tanto la cantidad a almacenar durante ese tiempo corresponde a:

k
L — Al inmovilizada requerida = 421 [ .g ]
ciclo

Se desconocen las dimensiones de los recipientes que contienen a la materia prima y a las enzimas,
por lo que se hace una aproximacion del espacio Util que van a utilizar. Para esto se calcula el volumen
ocupado por los suministros con las densidades correspondientes en cada caso, al no contar con
datos de la densidad de la arabinosa isomerasa inmovilizada se considera igual que para la B-

galactosidasa.

1 [m3
Vlac,bodega = 35414‘4[’(9] * m [E] = 232 [m3]

1 [m3
— — 3
Vg-galbodega = 8.008[kg] * 1150 [kg] =7 [m?]

1

Var inm,podega = 421[kg] * 1.150

m3
[@] = 0,37 [m?]

Vl.'ltil bodega = 232 [m3] +7 [m3] + 0,37 [m3] = 239,37 [m3]

Una vez calculado la aproximacion del volumen utilizado por los insumos se procede a dimensionar el

espacio que van a ocupar de acuerdo a las siguientes consideraciones:

- Los envases que contienen la materia prima y a las enzimas soluble e inmovilizada seran
apiladas en estanterias con el fin de disminuir el espacio utilizado en el suelo.

- Se diseflan caminos para que las gruas horquilla puedan moverse sin problemas para
acomodar y quitar los suministros apilados, de igual manera, se considera el flujo de
personas que transitan dentro de la bodega para no afectar su seguridad.

- Se considera un altura de 4 [m] maxima para apilar la materia prima e insumos.
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- En consideracién a lo anterior, se estima una bodega de 235 m? para que tenga espacio

suficiente para el desplazamiento de las gruas, de personas y posibles reparaciones.

5.2| ESTANQUE MEZCLADO DE LACTOSA (M-1)

La etapa de mezclado consiste en proporcionar una solucién de lactosa a una concentracion de 15%
en peso; posteriormente se va a agregar una solucion de hidroxido de sodio (NaOH) de concentracién
40%, con el fin de aumentar el pH de la solucidon hasta 7. Como fue mencionado en el balance de
masa, la cantidad necesaria para realizar la hidrdlisis enzimatica corresponde a 12.648 [kg/lote] de
lactosa monohidratada; 72.304 [kg/lote] de agua y por ultimo 0,00032 [kg/lote] de hidréxido de

sodio.

5.2.1| Calculo dimensiones estanque de mezclado

Las dimensiones del estanque de acondicionamiento se calculan a partir de la cantidad de lactosa,
agua y NaOH necesarios para llevar a cabo un lote en la etapa de hidrélisis, en base a esto el volumen

del mezclador se calculara de acuerdo a la Ecuacién 5.1.

F, V. F,
— _lac | ‘agua | " NaOH Ecuaciéon 5.1

Vm

L=
Plac pagua PNaoH

Donde,

Vi, : Volumen (til del mezclador, [m*/lote]

F4c: Corriente de entrada de lactosa al mezclador, [kg/lote]
Vagua: Corriente de entrada de agua al mezclador, [kg/lote]
Fyaon: Corriente de entrada de NaOH al mezclador, [kg/lote]

Plac) Pagua Pnaon: Densidad de la lactosa, agua y NaOH respectivamente, dentro del mezclador,

[kg/m’]
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Reemplazando los valores correspondientes en la Ecuacién 5.1, se desprecia la cantidad de hidréxido

de sodio por ser irrelevante, por lo tanto el volumen util del mezclador es:

kg kg
M, — - ) PN
" 1530 [k—%] 1.000 [k—%] lote
m m

Para realizar el disefio del estanque de mezclado se va a considerar una estructura cilindrica con
cabezas elipticas tanto en el fondo como en el tope, ademas las dimensiones que se van a suponer se

muestran en la Figura 5.2.

N

™
%

]

e
i
1
1
£
—gl—

Figura 5.2 Dimensiones para disefio de estanque de mezclado

El volumen total del mezclador y el volumen util del estanque estardn dados por la Ecuacién 5.2 y

Ecuacién 5.3, respectivamente.

Viotat = Viitit + Veabeza Ecuacion 5.2

Donde,
Viotar: Volumen total del estanque de almacenamiento, [m’]
Vieir: Volumen utilizado por la materia prima, [m’]

Veabeza: Volumen del fondo del estanque, [m?]
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Vatit = Veitinaro + Vfondo Ecuacion 5.3

Para el célculo del volumen del cilindro se considera la constante k, definida como la relacién que

existe entre la altura y el didmetro del estanque (H/T).

nxT?+«xH mxkxT3

Veitindro = — Ecuacion 5.4
cunmaro 4 4_
Por su parte el volumen del fondo puede calcularse como:
3
% _ T Ecuacién 5.5
fondo 24

Reemplazando las ecuaciones antes descritas, el volumen util del estanque de almacenamiento queda

determinado por:

3 3 3
mxk*xT mxT _TT*T *( 1) Ecuacidn 5.6

Viww=—3—+—53 =~ *\k+3

Las proporciones recomendadas para el disefio del mezclador de la Figura 5.2 corresponden a las que

se muestran en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1 Razones tipicas de los pardmetros de disefio del mezclador (McCabe et al., 1998)

Razén Valor
D/T 1/3
H/T 1
JT 1/12
E/D 1

W/D 1/5

L/D 1/4
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Considerando que el valor Gtil del mezclador corresponde a 80,6 [m®] y que el valor de la constante

k=1, se calcula el valor del didmetro del estanque a través de la Ecuacién 5.6:

mxT3 1N 7*xm*T3
Vae =5 (145) = =55 —

T_380,6*24_444

=TT T

A partir del didametro del estanque, se pueden calcular las dimensiones restantes del mezclador, las

gue se presentan a continuacion:

Tabla 5.2 Resumen dimensiones estanque de mezclado

Parametro Unidad Valor
T [m] 4,44

D [m] 1,48

H [m] 4,44

J [m] 0,37

E [m] 1,48

W [m] 0,29

L [m] 0,37

Vi [m”] 80,6
Veabeza [m’] 11,51
Vondo m’] 11,51
Viotal [m*] 92,11

5.2.2 | Calculo de potencia de agitacion del estanque de mezclado

Para llevar a cabo el mezclado de la lactosa se va a considerar una suspension completa de los sélidos,
la que considera que todas las particulas estdn suspendidas fuera del fondo del tanque o bien

permanecen sobre el fondo durante uno o dos segundos. Al alcanzar esta condicién, generalmente
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habra gradientes de concentracion en la suspensién y puede existir una regién de liquido claro cerca
de la parte superior del tanque. El gradiente en la concentracidn de sélido tendrd poco efecto sobre el
funcionamiento del mezclador y el coeficiente de transferencia de materia no aumentara en mayor

proporcidn al aumentar la velocidad de giro del agitador (McCabe et al., 1998).

Zwietering, (1958) midi6 la velocidad critica para suspension completa y desarrollé la correlacion que

se presenta en la Ecuacion 5.7.

0,45
n, * D085 = § 4 01 4 DPO,Z % (g " A_p) « B0.13 Ecuacion 5.7
p

Donde,

n.: Velocidad critica del agitador, [rpm]

D: Diametro del agitador, [m]

S: Constante adimensional; 4,1 (McCabe et al., 1998)

v: Viscosidad cinematica del liquido a 35 °C; 0,729*10°° [m?/s]
D,: Tamafio medio de las particulas, 1,49 * 10™ [m]

g: Aceleracion de gravedad; 9,8 [m/s’]

Ap: Diferencia de densidad, [kg/m’]

p: Densidad del liquido; 1.000 [kg/m?]

B:100 x peso de sélido/peso de liquido

Considerando que se quiere obtener la solucién de 15% en peso de lactosa para un lote de hidrélisis,
se van a determinar el peso del sélido y del liquido a partir de los flujos calculados en la seccién 4.3,
los que corresponden a 12.648 [kg/lote] de lactosa y 72.304 [kg/lote] de agua. A continuacidn se

desarrolla la Ecuacidon 5.7.

_ 0,45 0,13
(1.530 1.000)) *(100*12.648)

—-6)0,1 0,2 _=r =
41 (07291079« (148)°% « (9,8 - 005 72304

e = (1,48)085

1
n. = 2,35 [E] = 141[rpm]
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Con el valor de la agitacion critica del agitador, se puede calcular el nimero de Reynolds, a través de

la Ecuacién 5.8.
R, =——m— Ecuacion 5.8

Donde,

R,: Numero de Reynolds

D: Didmetro del impulsor, [m]

n.: Velocidad critica del agitador, [s7]

p: Densidad de la solucién; 1.054 [kg/ms]

w: Viscosidad de la solucién, [kg/m s]

Para el caso de la viscosidad serd determinada a través de la, la cual representa la viscosidad de las

soluciones de sacéridos (Iwasaki et al., 1994).

Ecuacion 5.9

B xC )
1-0Q=«C

U= Hy * exp (
Donde,
Ww: Viscosidad dinamica del sacarido, [kg/m s]
Wy Viscosidad dindmica del agua a 35 °C; 0,723*10° [kg/m s]
B: 0,745 [L/mol]

Q:0,271 [L/mol]

C: Concentracidn lactosa, [mol/L]

Reemplazando los valores correspondientes en la Ecuacién 5.9 obtengo el valor de la viscosidad

cinematica de la solucion:

0,745 [mLOl] % 0,458 [mT‘)l]

1- (0,271 [mT"l] + 0,458 [mT"l])

K
= 0,00107[ g]

k
n=0,723*10"3 [_g] * exp —
ms ms
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Con los datos calculados, se desarrolla la Ecuacidn 5.8 para obtener el nimero de Reynolds.

(1,48)2[m2] * 2,35 [%] * 1.054 [%]

R, = = 5.070.469

0,00107 [k—g]
ms

Para altos nimeros de Reynolds, la potencia se calcula segun la Ecuacidn 5.10
P = Kp * nc3 * D> % p Ecuacién 5.10
Donde,
Kr: Constante para turbina tipo Rushton; 1,74 (McCabe et al., 1998)
n.: Velocidad critica del agitador, [s7]
D: Didmetro del impulsor, [m]

p: Densidad de la solucidn, [kg/ms]

Los datos correspondientes se reemplazan en la Ecuacién 5.10 para calcular la potencia requerida

para generar la mezcla de lactosa-agua en el estanque.

3
P =1,74 % (2,35)3 [G) ] * (1,48)°[(m)°>] * 1.054[%] = 169.006[W]

La potencia total (P;) necesaria para el sistema se calcula de acuerdo a la Ecuacién 5.11. Para ello se

considera una eficiencia del 75% respecto al motor en la agitacion.

P
P, =— Ecuacién 5.11
n
Donde,
P;: Potencia total del motor, [kW]

P: Potencia del motor de agitacion, [kW]

n: Eficiencia del motor



Realizando el reemplazo de los valores correspondientes se obtiene:

_ 169[kW]

t=—o7% = 225[kW]

En la Tabla 5.3 se presentan los resultados obtenidos para realizar la operacién de mezclado.

Tabla 5.3 Resultados de calculo de potencia requerida en la etapa de mezclado

Parametro Unidad Valor
N [s™] 2,35
P (kW] 169
Eficiencia 0,75
P, (kW] 225
5.2.3 | Requerimiento energético y control de la temperatura

139

Para que la lactosa se pueda disolver homogéneamente es necesario calentar la mezcla a la

temperatura adecuada. El paso siguiente en el proceso corresponde a la hidrdlisis de lactosa, la cual

se llevara a cabo a 35 °C. De acuerdo a la Figura 5.3, es posible lograr una concentracion del 15% en

peso de lactosa a la temperatura con la que se va a trabajar en la reaccion enzimatica. Cabe sefialar

gue debido a que la planta de proceso estard ubicada en la Region del Biobio, la temperatura

ambiente promedio para esa zona corresponde a 12 °C (ECh, 2017).
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Final solubility at cquilibrium
X

160 -

140 4
120 4

100 4
Initial solubilit -

e — = nitial solubility of 3-lactose

supersaturation

Solubility, g anhydrous lactose / 100 g water
f=a)

40 -
20 A Initial solubility of a-lactose
() L | L L] AJ A
0 20 40 60 80 100
Temperature, (°C)

Figura 5.3 Solubilidad de la lactosa como funcién de la temperatura (Fox, 2009)

Para calentar la mezcla se va a utilizar un serpentin, ya que al compararlo con un sistema de chaqueta
o encamisado de un recipiente, éstos son bastante menos eficientes que los serpentines, tienen
mayor costo inicial y resultan bastante dificiles de limpiar mecdnicamente porque el acceso al interior
de la camisa es complicado. Un serpentin de la misma superficie logra un intercambio de calor

alrededor de un 125% mayor que la chaqueta (Rodriguez, 2009).

Para determinar el calor que se necesita suministrar al estanque de mezclado y lograr que la

temperatura sea de 35 °C durante el proceso se utiliza la Ecuacién 5.12.

Q = Qcatentamiento + Cmantencion Ecuacién 5.12

El calor de calentamiento y mantencidn se desarrollan a través de la Ecuacion 5.13 y la Ecuacién 5.14,

respectivamente.

Qcalentamiento = Me * Cp * AT Ecuacidn 5.13
Donde,
Qcatentamiento: Calor necesario para calentar la solucién, [kcal/lote]

m,: Cantidad de solucién a calentar, [kg/lote]
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Cp: Capacidad calorifica de la mezcla, [kcal/Kg °C]

AT': Diferencia de temperatura entre la solucién y el ambiente, °C

Ademas,

Qmantencion = qp * trxn Ecuacion 5.14
Donde,
Qmantencion: Calor pérdido durante el tiempo de reaccion, [Kcal/lote]

qp: Calor de pérdidas por las paredes, [kcal/h]

trxn: Tiempo en el que transcurre la reaccién de hidrdlisis durante un lote, [h/lote]

Por otra parte, el calor perdido a través de las pareces se va a definir como:
qp =mxh*Hx*T x* (Ts — To) Ecuacion 5.15

Donde,

h: Coeficiente de transferencia de calor; 25 [kcal/h m? °C] (Acevedo et al., 2002)

H': Altura mezclador, [m]

T: Didmetro mezclador, [m]

Ts: Temperatura solucion, °C

T,: Temperatura ambiente, °C

Para el desarrollo de la Ecuacion 5.12, Ecuacion 5.13, Ecuacion 5.14 y la Ecuacién 5.15, se tiene que la
capacidad calorifica de la solucién a la entrada corresponde a 0,912 [kcal/kg °C] y que el tiempo de

reaccion de hidrdlisis tiene un duracién de 3 [h], tiempo que fue determinado en la seccién 5.3.2.

kcal R o 3[h]
Qmantencién = T * 25 [m * 4,44[m] * 4,44[m] = (35°C — 12°C) = 1 lote

kcal

= 106.833 [—
lote
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kg
ote

kcal kcal
] % (35°C — 12°C) = 1.781.953 [—
lote

Jomaf

Qcalentamiento = 84.952 [l

kcal kcal kcal
Q = 106.833 [—] + 1.781.953 [—] = 1.888.786 [—
lote lote lote

El serpentin va a utilizar tubos de acero, Schedule 40 de 2 pulgadas de diametro nominal, la que
entrega los valores especificados de la tuberia del serpentin en la Tabla 5.4, por donde se hard pasar

agua caliente para lograr los 35 °C requeridos en la mezcla.

Tabla 5.4 Caracteristicas de la tuberia del serpentin

Parametro Valor [m]
Diametro externo 0,06
Didmetro interno 0,052

Espesor 0,004

El drea del serpentin (A,) se calcula de acuerdo a la siguiente expresion:

Q =UxAg x AT Ecuacion 5.16

Donde U corresponde al coeficiente global de transferencia y se calcula de acuerdo a la siguiente

ecuacion:

U=+ w Ecuacion 5.17

Donde,

U: Coeficiente total de transferencia de calor para el serpentin, [BTU/ h pie” °F]

hy: Coeficiente de transferencia de calor para el agua del lado interno del serpentin, [BTU/h pie’ °F]
R Factor de obstruccién del reactor; 0,001 [h pie2 °F/BTU] (Kern, 1999)

w: Espesor tuberia; 0,013 [pie] (Tabla 5.4)
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k: Conductividad térmica del acero; 26 [BTU/h pie °F] (Kern, 1999)

Al mismo tiempo, la expresion para el célculo del coeficiente de transferencia de calor para el agua del

lado interno del serpentin se entrega a continuacion:

33

0,8 0,
he = 0,027 * <£> . (Di v p) . (CP - “) Ecuacion 5.18
0=0, D, " -

Donde,

D;: Didmetro interno del serpentin, [pie]

v: Velocidad lineal del agua de calentamiento por el serpentin, [pie/h]
p: Densidad agua de calentamiento, [Ib/pieg]

w: Viscosidad agua de calentamiento, [Ib/h pie]

C,: Capacidad calorifica del agua, [BTU/Ibm °F]

Para obtener el valor del drea requerida en el serpentin se presenta el desarrollo de las ecuaciones
recién descritas, ademas se hacen los cambios de unidades necesarios para la consistencia
dimensional. Se asume que la velocidad lineal del liquido es 2 [pie/s], lo que corresponde a 7.200
[pie/h]. La capacidad calorifica del agua, la densidad vy la viscosidad se van a determinar a 71 °C, ya

que el agua de calentamiento utilizada en el serpentin estara a 71 °Cy saldrd a 61 °C.

08
26| BTU_ 0,17[pie] * 7.200 [ple] 61 38[ b ]
h pie °F pie3
hy = 0,027 « | P 1l
0,17[pie] 1 127[—.
’ pie h
0,33
0998[BTU] 1127[ b ]
. lb pie h
26[ BTU
h pie °F
hy = 10. 597[ BTU ]
o hpie? °F
U= 1 = 627,2 [ ]
B 1 +0.001 h pie? °F 0,013[pie] ' lhpie2°F
10.597 BTU ’ BTU 26 BTU
hpie?°F h pie °F
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U 6272[ BTU ] 1,8 [°F] 3,28082 [pie?] 0,252 [kcal
= — | x—|—] % *
“|npiezF] "1 loc 1 | m? 1 |BTU
U—30622[ keal
ST lhm2 ec
kcal
1.888.786 |- 1 lote ;
A = — S = 2050’
3.062,2 [m] « (71— 61)°C

Una vez calculada el area para el diseiio, se pueden calcular el largo, el paso y el nUmero de vueltas
del serpentin de acuerdo a la Ecuacién 5.19, Ecuacidn 5.20 y Ecuacidn 5.21, respectivamente. Por otra
parte, se debe obtener la corriente de agua necesaria para calentar la solucién dentro del mezclador a

la temperatura deseada. Para ello se utiliza la Ecuacién 5.13.

As=m* D, * L Ecuacién 5.19
kp =2%D, Ecuacién 5.20
H
n=— L.
ky Ecuacion 5.21

Donde,

Ag: Area del serpentin, [m?]

D,: Didmetro externo de la tuberia, [m]

L: Largo de la tuberia, [m]

k,: Paso del serpentin, [m]

n: Numero de vueltas del serpentin en el estanque
H: Altura del liquido, [m]

A continuacidn, se desarrollan las ecuaciones antes mencionadas, con los valores correspondientes en

cada caso.

20,5[m?]

S S
 * 0,06[m] 08,7[m]

k, =2+ 0,06[m] = 0,12[m]
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_ 4,44[m]

=————=137 It
0.12[m] vueltas

n

Ademas, se calcula la cantidad de agua caliente necesaria para pasar por el serpentin y asi lograr

calentar la solucidn dentro del estanque mezclador.

kcal
1.888.786 [—lote] kg
Mre = Tkeal = 188.878,6 [lote]
1 [kg—oc] * (71 - 61)°C

El resumen de los datos obtenidos anteriormente, se muestran en la Tabla 5.5.

Tabla 5.5 Resumen datos de requerimiento energético y control de temperatura

Parametros Unidad Valor
Q [kcal/lote] 1.888.786
u [keal/h m?°C] 3.062,2
A [m?] 20,5
L [m] 108,7
Ko [m] 0,12
Numero de vueltas 37
Mec [kg/lote] 188.878,6

53| REACTOR HIDROLISIS ENZIMATICA (R-1)

Para llevar a cabo la hidrdlisis se va a considerar un reactor enzimatico con agitacion y deflectores
para tener un buen mezclado, ademds contard con un serpentin, ya que durante el tiempo de
reaccion se producen pérdidas de calor, y para que la enzima se encuentre en su dptimo ambiente, la

temperatura debe permanecer constante durante toda la reaccion.



146

5.3.1| Cinética de la reaccidn enzimatica
k1 ks
lac+E €= Elac —> E+Gal +Glu
. k

Gal

e

EGal
Donde,

Lac: Concentracion de lactosa

E: Concentracion de la enzima B-galactosidasa

ELac: Concentracion del complejo unién enzima-sustrato
Gal: Concentracidon de galactosa

Glu: Concentracién de glucosa

K;: Constante de velocidad de reacciéon

La ecuacion de comportamiento de un reactor por lotes se presenta en la Ecuacion 5.22 (lllanes et al.,

2008), con la galactosa como un inhibidor competitivo total de la enzima B-galactosidasa.

Vméxd _ 1 N [Gal;] N [Lac;] X N [Lac;] X Ecuacion 5.22
Ky T-X " Ky+(1-X) Kyx(1—-X) Ky

Donde el sustrato y el inhibidor se definen segin la Ecuacion 5.23 y la Ecuacidn 5.24,

respectivamente.
[Lac] = [Lac;] * (1 — X) Ecuacién 5.23

[Gal] = [Gal;] + [Lac;] * X Ecuacién 5.24

Ademas la velocidad maxima de reaccion se puede expresar segun la Ecuacién 5.25.
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Vinax = kcar * € Ecuacion 5.25

Donde,

Vonax: Velocidad maxima, [mM min™]

K} Constante de Michaelis- Menten, [mM]

K,: Constante de inhibicion por producto, [mM]
X: Conversion de lactosa

[Lac]: Concentracién de lactosa, [mM]

[Lac;]: Concentracién de lactosa inicial, [mM]
[Gal]: Concentracion de galactosa, [mM]

[Gal;]: Concentracién de galactosa inicial, [mM]

El modelo utilizado para explicar la inactivacion térmica de la enzima B-galactosidasa es el modelo de

primer orden. Este mecanismo se puede representar a través de la Ecuacion 5.26.

Ecuacion 5.26

e
— = exp(—kp * )
€o

Aplicando el modelo de inactivacién en la Ecuacion 5.22, se obtiene:

kcar * eg * exp(—kp * t) dt
Ku

Ecuacion 5.27
_ 1 N [Gal;] N [Lac;] X N [Lac;]
1-X Kx(1-X) K+ (1—-X) Ky

Resolviendo la integral entre t=0 hasta t=t y x=0 hasta x=x, se obtiene la Ecuacién 5.28:

kcat * €o * [1 — exp(—kp * t)]
Ky * kp

Ecuacion 5.28

= [Lac;] * X = [% — Kip] —n(1-X)=* [1 + [Gapli] + [Lac;]

K K,
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Donde,

kq¢: Constante catalitica, adimensional y valor 1
eo: Concentracién enzimatica incial, [UI/L]

kp: Constante de inactivacion de primer orden, [h™]
t: Tiempo de residencia, [h]

V: Volumen de reaccion, [L]

El valor de Ky, que se utilizara para disefiar la reaccién enzimatica de hidrdlisis, es reportado a 35 [°C]
de la levadura Kluyveromyces lactis, cuyo valor es 4,77 [mM] (Verma et al., 2012). El valor de K, se
calcula utilizando la razén existente entre Ky y K, a la misma temperatura de un estudio anterior

(Illanes et al., 1998), donde se obtiene un K, de 5,42 [mM].

53.2 | Determinacion de la carga enzimatica a adicionar por cada lote

La enzima B-galactosidasa de K. lactis seleccionada tiene una actividad declarada de 2.600 [LAU/g
catalizador] (1 LAU equivale a 1 umol de glucosa en un minuto) (Sigma, 2017), cuya densidad es 1,15

[g/ml]. Se considera una conversion de lactosa del 90%.

Para determinar la carga enzimdtica a adicionar en R-1, se deben determinar los valores de las
concentraciones de lactosa ([Lac;]) y galactosa iniciales ([Gal;]). Este Ultimo tiene un valor de 0, al no
ingresar galactosa en la corriente de entrada del reactor, mientras que la concentracién inicial de

lactosa fue determinada en la seccién 4.4.

El valor de la constante de inactivacion de primer orden (k) fue obtenida a través de una
extrapolacion de datos obtenidos de un estudio realizado en laboratorio a 40 °C, los cuales fueron

ajustados a la temperatura de operacién (35°C) obteniendo un valor de 0,38 [h™].

Al reemplazar los valores de disefio para la concentracion inicial de lactosa como 459 [mM], constante
de michaelis-Menten 4,77 [mM)], constantes de inhibicién de Michaelis-Menten 5,42 [mM], tiempo de

3 [h], una conversion de 90%, un kj, de 0,38 [h™] y asumiendo un valor de k., igual a 1, se obtiene:
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1*eq* [1 —exp(—0,38[h~1] * 3[Ah]]
4,77 [mM] * 0,38[h—1]

459[mM]>

= 4590mM) 09+ (17 5[] -1~ 090+ (14 i

4,77 5,42) ImM

mM mM umol Ul
eo = 553,5 [—] =9,22 [—] = 9.220[ - ] =9.220 [—]
h min L *min L

Para obtener la carga enzimatica se utiliza la siguiente expresion:

_ Meqr * Agp

€y = V— Ecuacion 5.29
util

Reemplazando el valor de volumen de reaccion como 80.570 [L] (seccidn 4.4) y actividad enzimatica

como 2.600 [Ul/g], se obtiene:

9.224 [%] «80.570 [L]
Mege = Ul g = 286 [kg]
2.600 [—] * 1000 [—]
g kg
5.3.3 | Cdlculo dimensiones del reactor de hidrdlisis enzimatica

El disefio del reactor enzimatico va a suponer, al igual que en el mezclador, la capacidad para llevar a
cabo un lote. Para esto es necesario calcular el volumen dentro del equipo, ya que en esta etapa se
considera la cantidad de enzima soluble a agregar con el fin de realizar la hidrdlisis. El volumen dtil
serad determinado con la Ecuacidn 5.30 en base a la corriente que ingresa desde la etapa previa mas la

cantidad de enzima necesaria, cdlculos que fueron efectuados en el capitulo de balance de masa.

_ Finezcia + Fenzima

Vg, = ] Ecuacién 5.30
Pmezcla Penzima

Donde,

Vg, : Volumen Gtil reactor, [m*/lote]
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Frnezcia: Corriente de entrada de solucion al reactor proveniente del mezclador, [kg/lote]
Fonzima: Corriente de entrada de B-galactosidasa que ingresa al reactor, [kg/lote]
Pmezcla: Densidad solucién dentro del reactor, [kg/m’]

Penzima: Densidad de la B-galactosidasa, [kg/m’]

Utilizando los valores obtenidos del balance de masa, seccidn 4.4, el volumen Util del reactor es:

kg kg
v 84.952 [lote 286 [m B m3 ]
Ry = =80,8|7—
© 1054 [k—%] 1.150 [k—3] lote
m m

Para el caso del disefio del reactor, se va a considerar una forma cilindrica al igual que en el

mezclador, como se presenta en la Figura 5.4.

T

i

J L

Ei
ﬂ?’

|
=i

Figura 5.4 Dimensiones reactor de hidrdlisis enzimatica

oo
I%
1

La relacién entre los parametros se va a presentar en la Tabla 5.6, donde el rango corresponde a los
valores sugeridos de cada razén (Acevedo et al., 2002). Por su parte la columna valor, indicara cual es

el que se seleccioné en cada caso, siendo igual que en el mezclador para aquellas razones ya

mencionadas.
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Tabla 5.6 Valor de las dimensiones del reactor de hidrélisis enzimatica

Parametro Razén Valor sugerido
H/T 1-3 1
D/T 0,3-0,6 0,33
T 0,08-0,1 0,083
A/D 0,5-3 1,5
E/D 1-2 1
F/D 1-2 1

Las dimensiones del reactor se van a determinar para un lote de proceso, al igual que en la seccién
5.2.1 utilizando las ecuaciones correspondientes. El resumen de los valores obtenidos se presenta en

la Tabla 5.7.

Tabla 5.7 Resumen dimensiones reactor de hidrdlisis enzimatica

Parametro Unidad Valor

T [m] 4,45

D [m] 1,48

H [m] 4,45

J [m] 0,37

E [m] 1,48

w [m] 0,29

A [m] 2,22

F [m] 1,48
Vi [m”] 80,87
Veabeza [m’] 11,55
Vondo [m?] 11,55

Viotal [ma] 92,42
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5.3.4 | Calculo de potencia de agitacion del reactor de hidrdlisis enzimatica

Una buena transferencia de masa dentro del estanque asegura un éptimo mezclamiento de la
solucién, pardmetro que depende de la potencia de agitacidon necesaria para homogenizar la solucién
de manera correcta. Al mismo tiempo, la potencia va a depender del tipo de flujo que se tiene en el
sistema, por lo que se requiere el célculo del nimero de Reynolds (R.). Para obtener el valor de esta

constante se va a utilizar la siguiente ecuacién:

DZ*N*p

R, = T Ecuacién 5.31

Donde,

R,: Numero de Reynolds

D: Didmetro del impulsor, [m]

N: Velocidad de agitacién, [s™]

p: Densidad de la solucién, [kg/m”]

w: Viscosidad de la solucién, [kg/m s]

La viscosidad de la solucidn se obtiene con el desarrollo de la Ecuacidn 5.9. Con los datos
correspondientes, se va a calcular el nimero de Reynolds a partir de la Ecuacidn 5.31, considerando

una velocidad de agitacion de 60 [rpm].

- a8)[m?] + (§5) [g] « 1062 [ 24

377 % 10-5 [k_g] = 61.703.045
) mS

e

Como el nimero de Reynolds es mayor a 5.000, se presenta un flujo turbulento, por lo que se puede
asumir una correcta homogeneidad dentro del estanque. El resumen de los pardmetros para llevar a

cabo la mezcla, se presentan en la Tabla 5.58.
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Tabla 5.8 Parametros y numero de Reynolds para reactor de hidrélisis enzimatica

Parametro Unidad Valor
Didmetro
[m] 1,48
impulsor
Agitacion [rpm] 60
Densidad solucion [kg/m’] 1.062
Viscosidad
[kg/m s] 3,77*10°
dindmica
Numero de
61.703.045
Reynolds

Una vez obtenido el nimero de Reynolds, se puede calcular el valor del nimero de potencia (N,),
gracias a la relacion que existe entre estos dos parametros y que se ha determinado
experimentalmente para una gama de configuraciones del impulsor y del tanque. La relacidn antes
mencionada se puede ver en la grafica del Apéndice F, donde se aprecian tres regiones: Régimen
laminar (R, menor que 10), turbulento (@ R, mayores que 5.000) y régimen de transicion,
comprendido entre ambos. La agitacion necesaria se va a calcular de acuerdo a la Ecuacion 5.32,

donde se asume un sistema sin aireacion.

N = P
p_p*N?’*DS

Ecuacién 5.32
Donde,

Ny,: Numero de potencia del impulsor

P: Potencia del motor de agitacion, [W]

p: Densidad de la solucién, [kg/m”]

N: Velocidad de agitacion, [s”]

D: Didmetro del impulsor, [m]
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Para llevar a cabo el mezclado se va a escoger rotores tipo Rushton. De acuerdo al Apéndice F, el
numero de potencia correspondiente a un Reynolds de 61.703.045 es 5. A continuacion, se calculara

la potencia requerida para el proceso:
k 60\ [/1\°
P =5%1.062 [—g] * (—) (—) * (1,48)°[m°] = 37.705 [W]
m3 60 S

1[kW]

= 37,71 [kW]

Las proporciones geométricas del reactor sefialadas en la Tabla 5.1 de razones recomendadas no
difieren de las presentadas en el Apéndice F, por lo que no es necesario corregir la lectura del grafico.
Al tener 3 rotores en el agitador, la potencia obtenida debe modificarse mediante la siguiente
expresion:

P.=ixP Ecuacidn 5.33
Donde,
P.: Potencia del motor de agitacidn corregida, [W]

i: Numero de rotores

P: Potencia del motor de agitacion, [W]

Considerando la ecuacidn anterior y la cantidad de rotores antes mencionada, se tiene que:

P, =3 %37,71[kW] = 113,13[kW]

La potencia total (P;) necesaria para el sistema se calcula de acuerdo a la Ecuacién 5.34. Para ello se

considera una eficiencia del 75% respecto al motor en la agitacion.

P,
P, = Ecuacion 5.34

<
n
Donde,

P;: Potencia total del motor, [W]

P.: Potencia del motor de agitacidn corregida, [W]
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7: Eficiencia del motor

Realizando el reemplazo de los valores correspondientes se obtiene:

_ 113,13[kw]

e =0 = 150,8[kW]

En la Tabla 5.9 se presentan los resultados obtenidos para llevar una correcta agitacién dentro del

reactor de hidrdlisis enzimatica.

Tabla 5.9 Resultados potencia de agitacion requerida en el reactor de hidrdlisis de lactosa

Parametros Unidad Valor
Numero de potencia 5
P [kW] 37,71
P [kw] 113,13
Eficiencia 0,75
Numero de rotores 3
P (kW] 150,8
5.3.5 | Requerimiento energético y control de la temperatura

Para realizar el balance de energia en el reactor de hidrdlisis se va a utilizar la Ecuacion 5.35, ya que la
reaccién de hidrélisis es exotérmica, pero es necesario mantener la temperatura constante dentro del
reactor a 35 °C. Para lograr el objetivo anterior, se va a utilizar un serpentin con el fin de transferir el

calor necesario para mantener las condiciones requeridas.

Qs+ 0Q=Qrnt+ (QP * trxn) Ecuacién 5.35
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Donde,

Q4: Calor de agitacidn, [kcal/lote]

Q,: Calor transferido por el serpentin, [kcal/lote]
Qyxn: Calor generado durante la reaccion, [kcal/lote]
qp: Pérdidas de calor por las paredes, [kcal/h]

trxn: Tiempo de reaccién durante un lote de hidrdlisis, [h/lote]

El calor de reaccion a 298 K es -4 [kcal/mol lactosa] (Ayala & Lépez, 1987). Con este valor es posible
obtener el calor de reaccién a la temperatura de operacion, la que corresponde a 35 °C (308 K).

Considerando la reaccion de hidrdlisis como:

C12H32011 + H,0 — CgH1206 + CoHy204

Se puede calcular el calor de reaccién a 308 [K] mediante la siguiente expresion:

298 298 308

Cp agua * dt + f Cp giuc * dt

Cp lac * dt + f
298

AH;xn = AH;xn (298) + f
3 308

08 Ecuacion 5.36

308
+ .[ Cp gal * dt
298

En el siguiente procedimiento se va a considerar la capacidad calorifica de lactosa, agua, glucosa y
galactosa constante para el rango de temperatura entre 298-308 K. Para obtener los valores de la
capacidad calorifica promedio para lactosa, agua, glucosa y galactosa, con la Ecuacion 5.37, se utilizan
las correlaciones expresadas en la Ecuacidn 5.44, Ecuacion 5.45, Ecuacion 5.46 y la Ecuacion 5.47,

respectivamente.

T
B o)

=— Ecuacién 5.37
b fpar

A modo de ejemplo se va a calcular la capacidad calorifica promedio de la lactosa.
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_ [n(1,548%1,9625- 1073 T — 59399 - 1076 + T?)dT

Cp 308
J.298 dT
2 2 3 3
1,548 + 1,0625 - 10-3 + (398° _ 2987} _ 5 9399.10-6 4 (398 _ 298"
- 2 2 3 3
C. =
P 308 — 298
- 0375[kcal] [kg] g ] 1.000[cal 128 25[ cal ]
= * =
P ’ 1.000 mol 1 lkcal " lmol K

A continuacioén, se resuelve la Ecuacion 5.36 de acuerdo a los datos entregados en la Tabla 5.10, la

cual resume los valores calculados con la Ecuaciéon 5.37.

Tabla 5.10 Capacidad calorifica promedio en rango de temperatura de 298-308 [K]

Compuesto C,, [cal/mol K]
Lactosa 128,25
Agua 18,42
Glucosa 141,32
Galactosa 100,71

Por lo tanto, el calor de reaccidén a 35 °Ces:

AH;, = —4 + 0,12825 * (298 — 308) + 0,01842 = (298 — 308) + 0,14132 * (308 — 298)
+0,10071(308 — 298)

kcal]

AHy 308) = —3,05 [mol

Luego, se determina el calor de reaccion para un lote mediante la Ecuacién 5.38.

Qrxn = AHp xS+ V x X Ecuacion 5.38
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Donde,

Qxn: Calor de reaccidn, [kcal/lote]

S: Concentracién de lactosa inicial, [M]

V: Volumen de alimentacion por lote, [L/lote]

X: Conversion de lactosa

La conversion de lactosa corresponde a un 90%, ademas se reemplazan los datos correspondientes en

la Ecuacidn 5.38, obteniendo:

L
lote

mol
L

kcal
] x 0,459 [
ol

] * 80.848 [
m

Qrxn = —3,05 [ ] * 0,9

=-101.864,8 [kcal
Qrxn = T lote

El calor de agitacién puede tomar un valor que varia en un rango entre 0,8-2,5 [kcal/L h] (Acevedo et
al., 2002), para este caso en particular se va a considerar un valor de 1,6 [kcal/L h]. Considerando que

el volumen de la solucién dentro del reactor corresponde a 80.848 [L], se obtiene:

os[kcal] 3[ h] 80.848][L]
= —| % * .
Qa “LLh lote

= 194.035,2 [kcal]
Qa = T lote

Para determinar las pérdidas generadas por las paredes se utiliza la Ecuacion 5.15. Por lo tanto, los
valores obtenidos para las corrientes de calor durante la reaccidn de hidrélisis se resumen en la Tabla

5.11.



Tabla 5.11 Corrientes de calor generadas durante la hidrélisis enzimatica

Parametro Valor [kcal/lote]
Qe -101.864,8
Qa 194.035,2
Qp 107.314,6
Q -188.585,4
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Una vez obtenido el flujo de calor para mantener la solucidn isotérmica, se puede calcular el drea del

serpentin de acuerdo a la seccién 5.2.3. Para llevar a cabo a cabo estos calculos se considerd que la

tuberia seria de 2 pulgadas nominal Schedule 40, con las dimensiones que se presentan en la Tabla

5.4. Las consideraciones para la velocidad lineal del liquido, conductividad del material, factor de

obstruccién del reactor, la temperatura del agua de calentamiento y a la que ésta sale por el

serpentin, son las mismas que para el mezclador. En el caso de la corriente necesaria de agua para

enfriar la solucién dentro del reactor, se considera una temperatura de enfriamiento que va desde los

20 a los 32,5 °C. A continuacién, se muestra el resumen de los datos obtenidos para el disefio del

serpentin del reactor de hidrdlisis en la Tabla 5.12.

Tabla 5.12 Parametros de requerimiento energético y control de temperatura para reactor de hidrolisis

enzimatica
Parametros Unidad Valor
As [mz] 3
L [m] 16
Ko [m] 0,12
Numero de vueltas 37
Mec [kg/lote] 15.086,8
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5.4 | INTERCAMBIADOR DE CALOR DE PLACAS (IC-1)

La solucidn obtenida del reactor enzimatico debe calentarse a una temperatura de 90 °C con el
objetivo de precipitar a la enzima B-galactosidasa. Para ello, la mezcla pasa por un intercambiador de
calor de placas, compuestos por las unidades I-1 e I-2. Como se observa en la Figura 5.5, la solucién
que proviene del reactor de hidrélisis ingresa a la unidad I-1 del intercambiador de calor calentando la
mezcla desde 35 °C hasta 85,6 °C, mediante la recirculacion del flujo proveniente de la unidad I-2 con
una temperatura de 90 °C. Por otra parte, la segunda unidad del intercambiador de calor logra la
temperatura del flujo que se recircula a la unidad 1 mediante vapor de agua a 100 °C. Finalmente, del
sistema de intercambiador de calor de placas se obtiene la corriente de la solucién a 40 °C con la
enzima inactivada y precipitada a la temperatura adecuada para el ingreso al equipo de

centrifugacion.

100°C

90°C

100°C

35°C

> 40°C

85,6°C

Figura 5.5 Configuracién del intercambiador de calor de placas para inactivar la B-galactosidasa

5.4.1 | Caracteristicas intercambiador de placas

La inactivacion de la enzima va a utilizar un intercambiador de placas que debe cumplir con el caudal
maximo de entrada que soporta el equipo, ademas debe resistir las temperaturas de la operacion y
caidas de presion del sistema. Por lo tanto, se escogid el modelo T8FD de Alfa Laval para llevar a cabo

el proceso. Las caracteristicas y dimensiones del equipo se presentan a continuacion.
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Tabla 5.13 Caracteristicas y dimensiones del intercambiador de calor de placas seleccionado modelo T8FD de

Alfa Laval
Caracteristicas Unidad Valor Simbologia
Grosor placa [m] 0,0004 W
Espaciamiento entre placas [m] 0,003 B
Ancho placas [m] 0,4 W
Altura placas [m] 0,89 H
Diametro tuberia [m] 0,0762 D
L minimo intercambiador [m] 0,56
Conductividad [W/m K] 16,3
Flujo maximo [kg/h] 108.000

De acuerdo a estos datos se pueden realizar los siguientes calculos.

A =2xH+«W —m=D? Ecuacion 5.39
Af =W=«B Ecuacion 5.40
4xW B

D,,=——— Ecuacidn 5.41
¢ 2(W +B)

Donde,
A,: Area de transferencia de placas, [m%]
Ag: Area de flujo a través de las placas, [m’]

D,4: Didametro equivalente, [m’]

Con los datos obtenidos en la Tabla 5.13 se calcula el valor para la Ecuacién 5.39, Ecuacién 5.40 y

Ecuacidn 5.41. Los resultados obtenidos se presentan a continuacion.
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Tabla 5.14 Caracteristicas intercambiador de calor de placas para inactivacidon de enzima -galactosidasa

Parametros Unidad Valor
A, [m?] 0,693
A [m?] 0,0012
Deq [m] 0,006
5.4.2 | Intercambiador de calor I-1

Considerando que el flujo caliente y frio que pasa a través de la unidad I-1 es el mismo flujo
recirculado, se plantea un balance de energia para determinar la temperatura de salida de la corriente

fria de la unidad respectiva del intercambiador de calor, de acuerdo a:
mg * Cpp * (b — t1) = mg * Cpe * (Ty — T,) Ecuacion 5.42
Donde,

mg, mc: Flujo de la corriente fria y caliente que entra al intercambiador de calor, respectivamente,
[ke/h]

Cpr, Cpc: Capacidad calorifica promedio a las temperaturas de entrada y salida del agua para la

corriente fria y caliente, respectivamente, [J/kg °C]
t1, t,: Temperatura de entrada y salida para la corriente fria, °C

Ti, T,: Temperatura de entrada y salida para corriente caliente, °C

La capacidad calorifica de la mezcla se obtiene a partir de la Ecuacién 5.43. Al mismo tiempo el valor
de la capacidad calorifica de la lactosa y el agua se obtiene en funcidn de la temperatura a partir de
las correlaciones que se muestran en la Ecuacion 5.44 y la Ecuacién 5.45 (Poling et al., 2008),
respectivamente. Para el caso de la glucosa y galactosa los valores de las capacidades calorificas a
diferentes temperaturas se tomaron del trabajo reportado por Origlia et al., (2000), y se ajustaron a

un polinomio de grado 2 en cada caso, los cuales muestran en la Ecuacion 5.46 y la Ecuacién 5.47.



kcal
Cpsolucién k,g—K]

=X * plactosa + Xp * Cpagua + X3 * Cpglucosa + X4 * Cpgalactosa
Donde,

Xp,: Fraccidon masica de lactosa, agua, glucosa y galactosa en la corriente.

kcal

Cplactosa k,g—K] = 1,548 x1,9625- 1073« T — 5,9399 - 1076 % T2

kcal
Cp,agua [kg—K
2,763-10°—2,0901-10% * T + 8,125+ T? — 1,4116 - 102+ T*
B 1000 * 4,18 + 18

9,3701-107 * T*
1000 * 4,18 = 18

kcal

Cp.glucosa [kg—K = —1,5691+0,0108 xT —1-107° % T?

kcal 5 oo
Cp,gatactosa [kg—K =-2,5128+0,0162+«T —2-107>*T

Donde,

T: Temperatura, [K]
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Ecuacién 5.43

Ecuacion 5.44

Ecuacién 5.45

Ecuacion 5.46

Ecuacién 5.47

En el intercambiador I-1 se utiliza como corriente de calentamiento el flujo recirculado que proviene

del intercambiador |-2, entrando a 90 °C y saliendo a 40 °C. Para determinar la temperatura de salida

de la corriente fria del intercambiador I-1, se plantea un balance de energia de acuerdo a la Ecuacion

5.42. La corriente de solucion fria proviene del reactor de hidrélisis enzimatica a una temperatura de

35°C.

J
kg°C

84.640 [k—g] 5.898,3 [L] % (t; — 35)[°C] = 84.640 [k—g] % 5.966,9 [
h kg °c h ’

t, = 85,6[°C]

] % (90 — 40)[°C]



164

En la Tabla 5.15 se presentan las temperaturas de entrada y salida para la corriente fria y caliente.
También se muestra la temperatura promedio de cada corriente, valor con el cual es posible obtener

las propiedades fisicas mencionadas también en la tabla resumen.

Tabla 5.15 Propiedades de la corriente fria y caliente del intercambiador de calor unidad I-1

I-1 Unidad Corriente fria Corriente caliente
Temperatura entrada °C 35 90
Temperatura salida °C 85,6 40
Temperatura °C
60,3 65
promedio
Capacidad calorifica [J/kg K] 5.898,3 5.966,9
Conductividad [W/m K] 0,666 0,674
Viscosidad [kg/m s] 2,42%10° 2,26%10°
Densidad [kg/m’] 1.047,4 1.044,8

El drea total de transferencia de calor a utilizar se define segun:

Q

A=—2= -
U+ ATLMD Ecuacién 5.48

Donde,
Q: Calor transferido, [W]
U: Coeficiente global de transferencia de calor, [W/m?°C]

ATLMD: Temperatura media logaritmica, °C

Ademas el calor a transferir se determina segun la Ecuacidn 5.49, a partir de la transferencia desde la

corriente fria:
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Q =mp * Cyp *x (ty — tq) Ecuacion 5.49

Donde Cp, r corresponde a la capacidad calorifica promedio de la corriente fria.

Reemplazando los valores indicados en la Tabla 5.15 se obtiene:

J
kg °C

k
Q = 84.640 [Tg] * 5.898,3 [ ] * (85,6 — 35)°C = 7.016.984,7[W]

Para obtener el coeficiente global de transferencia de calor, se utiliza la expresidn que se presenta a

continuacion:

1w -
=—+—+—+R Ecuacién 5.50

Donde,

hf: Coeficiente de pelicula para el fluido frio, [W/m? K]

h.: Coeficiente de pelicula para el fluido caliente, [W/m?* K]
w: Grosor de la placa, [m]

k: Conductividad de la placa, [W/m K]

R: Resistencia por incrustaciones, [m2 K/W]

Para obtener los coeficientes de pelicula h; y h. y obtener el valor del coeficiente global de
transferencia de calor en la Ecuacion 5.50, se utiliza la expresion que se presenta a continuacion.

k
h =0,2536 D * (Re)0'65 * (P)%* Ecuacién 5.51

e

Donde D, corresponde al didmetro equivalente (0,0047 [m]). A su vez, para realizar el célculo de los
coeficientes de pelicula es necesario obtener el nimero de Reynolds (R.) y el nimero de Prandtz (P,)

de acuerdo a la Ecuacién 5.52 y la Ecuacién 5.54, respectivamente.
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D * ()
¢ \ng Ecuacion 5.52

Donde,
G: Flujo mésico de entrada por unidad de &rea de flujo, [kg/ m?s]
n,: Numero de pasos para la configuracion de las placas

w: Viscosidad fluido, [kg/m s]

Para obtener el flujo masico de entrada de cada corriente se utiliza:

m
G = atil Ecuacién 5.53
Ay

Donde,
mg: Flujo masico de la corriente fria y caliente, [kg/s]

Ag: Area de flujo a través de las placas, [m?]

Reemplazando los valores correspondientes obtengo:

23,5 [k—g

] k
s 19.583,3[ J ]
m=s

Considerando un numero de pasos igual a uno, se puede obtener el nimero de Reynolds para la
corriente fria y caliente, el cual se puede calcular de acuerdo a las expresiones mostradas a

continuacion:

19. 583 3
0,006[m] ( ) [
Ry = — 4.895.825
0 000024[ ]
19. 583 3
0,006[m] ( ) [
Rye = i = 5.340.900
0 000022[ ]



El nimero de Prandtl se define seguin la Ecuacion 5.54:

Donde,
C,: Capacidad calorifica de la corriente, [J/kg K]

k: Conductividad de la corriente, [W/m K]

167

Ecuacién 5.54

Se puede calcular el nimero de Prandtl con los valores correspondientes como se muestra a

continuacion:

o] oo 2
5.898,3 [ *0,000024 progpe

oK
Py = g 7 =021
0666 |7x ]
kg
5.966,9 [L] £0,000022 [—]
Prc = kg K T3l = 0,19

0,674 [%]

Por lo tanto, considerando un factor de incrustacion de 0,34 x 10° [m? K/W], conductividad térmica

del acero de 13,8 [W/m K] (Kern, 1999) y el desarrollo de las expresiones anteriores, es posible

obtener el valor de los coeficientes de pelicula para la corriente fria y caliente con la Ecuacion 5.51. El

resumen de los calculos obtenidos, se muestran en la Tabla 5.16.

Tabla 5.16 Parametros de disefio para la corriente fria y caliente de la unidad I-1 del intercambiador de calor

Parametros Unidad Corriente fria Corriente caliente
G [kg/m’s] 19.583,3 19.583,3
Re 4.895.825 5.340.900
P, 0,21 0,19
h [W/m*K] 336.315,4 346.026
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Reemplazando los valores de la Tabla 5.16 en la Ecuacion 5.50, se obtiene:

1_ 1 \ 1 0,0004[m] [ﬂ]
u 336.315,4[%] 346.026 [%] 13,8 [%] ' w

U—261446[ w ]
CETTT Y m2 K

Por otro lado, la temperatura media logaritmica se obtiene a partir de la Ecuacidn 5.55:

(Ty —tz) — (T — t1)
ATLMD = T, — 1, Ecuacién 5.55
ln (T2 - tl)

Donde,
T;,T,: Temperatura de entrada y salida, respectivamente, de la corriente caliente, °C

t1,t,: Temperatura de entrada y salida, respectivamente, de la corriente fria, °C

Reemplazando lo valores correspondientes en la Ecuacion 5.55 es posible calcular el valor como se

muestra a continuacion:

(90 — 85,6)°C — (40 — 35)°C
ATLMD = = 4,7°C

n(Gg=55)

Con los valores calculados anteriormente es posible resolver la Ecuacidn 5.48, obteniendo el drea de

transferencia de la unidad I-1 del intercambiador de calor.

7.016.984,7[W] ,
A= W = 57[m*]
26.144,6 | —3| * 4,7°C

El nimero de unidades de transferencia (NTU) para cada fluido se definen a partir de la Ecuacién 5.56

y Ecuacién 5.57 para el fluido frio y caliente, respectivamente.
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t,—t; g
NTU, = Ecuacién 5.56
F= ATLMD
T1 - TZ .«
NTU, = Ecuacion 5.57
¢~ ATLMD

El desarrollo de las ecuaciones para el calculo del nimero de unidades para la corriente fria y caliente

corresponde a:

N, = B0 =3 o6
E= 47°C o
(90 — 40)[°C]
NTUp = ————- "2 = 10,64
Ue 4,7[°C] 06

Luego el numero de unidades de transferencia total estd dado por la expresion:

NTU = NTUp + NTU Ecuacién 5.58

Con los valores antes obtenidos se desarrolla la Ecuacién 5.58:

NTU = 10,76 + 10,64 = 21,4 = 22

A continuacion, se determina el drea corregida segun la Ecuacién 5.59, con el factor de correccién por

temperatura (F).

Q

— Ecuacién 5.59
U ATLMD * F,

AI

El valor correspondiente para el factor de correccion de temperatura para un paso es 0,96, obtenido a
partir del Apéndice G. Reemplazando los valores correspondientes en la expresién anterior se tiene
que:

, 7.016.984,7[W] ,
A = W = 59,5[m?]
26.144,6 |75~ * 4,7°C + 0,96
m=°C
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El nimero de placas térmicas (N,) y el nimero total de canales (N.) se definen segun la Ecuacién 5.60

y la Ecuacion 5.61, respectivamente.

N, =— Ecuacion 5.60

N, = Np +1 Ecuacién 5.61

Donde,
A’: Area del intercambiador de placas, [m?]
A,: Area de transferencia de una placa, [m%]

Reemplazando los valores que corresponden, se obtiene el nUmero de placas térmicas y el numero

total de canales.

_ 595[m’] =859 = 86
P 0,693[m2] T T
N.=86+1=87

El numero de placas efectivas que realizaran la transferencia de calor es de 86, éste nimero no
considera las placas de los ingresos de los flujos. Al tomar en cuenta el nimero de placas totales,

resultan N,+2 placas, es decir 88.
Los resultados obtenidos se resumen en la Tabla 5.17.

Tabla 5.17 Valores parametros de disefio del intercambiador de calor I-1

Parametros Unidad Valor
Q (W] 7.016.984,7
U [W/m*°C] 26.144,6
ATLMD [°C] 4,7
A [m?] 57
NTU 22
Al [m?] 59,5
Ny+2 88
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Caida de presion en I-1

La caida de presion en ambas corrientes a través del intercambiador se estima segun la Ecuacién 5.62.
Ademas el factor de friccidn y el largo efectivo de la cafieria se determinan a partir de la Ecuacién 5.63

y la Ecuacion 5.64, respectivamente.

2xf*xG2*L
AP=— Ecuacion 5.62
g*Dexp
f=25x(R,)%3 Ecuacién 5.63
L =Lyin+ (N, +2)* (w+b) Ecuacién 5.64

Donde,

AP: Caida de presidn en la cafieria, [kg/mz]

f: Factor de friccion en la cafieria

G: Flujo mésico por unidad de drea de la corriente fria y caliente, [kg/m? s]
L: Largo efectivo de la cafieria, [m]

g: Fuerza de gravedad, [m/s’]

D,: Diametro equivalente, [m]

p: Densidad de la corriente fria y caliente, [kg/m’]

R,: Numero de Reynolds

Lyin: Largo minimo de la cafieria en el intercambiador dado por el fabricante, [m]
w: Espesor de las placas, [m]

b: Espaciamiento entre placas, [m]

Con los datos correspondientes se van a reemplazar en la, Ecuacién 5.63 y Ecuacidn 5.64 para la

corriente fria y caliente, obteniendo:
fr = 2,5 (4.895.825)793 = 0,025

fo = 2,5 % (5.340.900)°3 = 0,024
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L =0,56]m] + 86 * (0,0004[m] + 0,0024[m]) = 0,8[m]

2
2% 0,025 (19.583,3 [ kg D «0,8[m]

2 k
AP, = — m-s T = 249.082 [m—gz]
9,8 [5_2] +0,006[m] * 1.047,4 [W]
kg 2
20,024+ (19.583,3 || )+ 0,8[m] kg
AP, = = 239.713 [W]

9,8 [sz] +0,006[m] * 1.044,8 [%]

= 2,44[MPal]

AP, = 249.082 [kg] 1 [m?] 0,098|MPa
= . — * %
F m2| 1002

1 kg
cm?

cm?

AP; = 2,35[MPa]

El resumen de los datos obtenidos, se presentan en la Tabla 5.18.

Tabla 5.18 Resultados para la caida de presion de la unidad I-1 del intercambiador de calor

Parametros Unidad Corriente fria Corriente caliente
L [m] 0,8 0,8
f 0,025 0,024
AP [MPa] 2,44 2,35
5.4.3 | Intercambiador de calor I-2

El disefio de la unidad I-2 del intercambiador de calor se realiza de manera analoga a la seccién 5.4.2,

utilizando el mismo equipo con las propiedades presentadas en la Tabla 5.13.

En el intercambiador de calor I-2 se realiza la inactivacion de la enzima B-galactosidasa, para ello se
calienta la solucién que proviene del intercambiador de calor I-1 a una temperatura de 85,6 °C, hasta

90 °C mediante vapor de agua a 100 °C. La determinacién de calor que se suministra a la solucion para



173

elevar la temperatura de la solucidn se puede calcular a través de la variacion de entalpia, de acuerdo
a la Ecuacion 5.49, considerando que la temperatura promedio de esta corriente corresponde a 87,8

°C, se obtiene:

k
Q = 84.640 [—g] * 6.291,4 [L] * (90 — 85,6)°C = 650.838,3[W]
h kg °C

Se va a asumir que no hay pérdidas de calor, por lo que el calor requerido para calentar la solucién es
igual al calor cedido por el vapor, por lo tanto el flujo de vapor necesario para llevar a cabo el

intercambio de calor se va a determinar mediante la Ecuacion 5.65.
Qy=V, x4, Ecuacidn 5.65
Donde,

Q,: Calor transferido por el vapor al interior del intercambiador de calor, [W]

V,: Flujo de vapor a alimentar en el intercambiador de calor, [kg/s]

A,: Calor latente de vaporizacion del vapor a 100 °C; 2.676,1 [kJ/kg]

Con los datos correspondientes se calcula el flujo de vapor requerido en el intercambiador de calor.

650.838,3[W] =V, x 2.676,1 » 103 [k]—g]

kg1 3600 s kg
V, = 0,243 [?] = [ﬁ] = 874,8 [T]

Se va a asumir que no existen pérdidas de masa, por lo tanto el flujo de vapor condensado sera igual

al flujo de liquido saturado a la salida del intercambiador de calor I-2.

Las temperaturas a la entrada y salida de las corrientes fria y caliente de la unidad 1-2 del
intercambiador de calor, ademds de los valores obtenidos para conocer las propiedades de las

corrientes a la temperatura promedio se presentan en la Tabla 5.19.
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Tabla 5.19 Propiedades de la corriente fria y caliente del intercambiador de calor unidad -2

1-2 Unidad Corriente fria Corriente caliente
Temperatura entrada °C 85,6 100
Temperatura salida °C 90 100
Temperatura
°C 87,8 100
promedio
Capacidad calorifica [J/kg K] 6.291,4 2.044,03
Conductividad [W/m K] 0,709 0,0248
Viscosidad [kg/m s] 1,64*%10° 1,22*10°
Densidad [kg/m?] 1.030,2 0,597

Los parametros de disefio de la corriente fria y caliente se resumen en la Tabla 5.20.

Tabla 5.20 Parametros de disefio para la corriente fria y caliente de la unidad I-2 del intercambiador de calor

Parametros Unidad Corriente fria Corriente caliente
G [kg/m?s] 19.592,6 19.592,6
Re 7.168.022 9.635.701
P, 0,15 1
h [W/m? K] 396.125 36.386

Finalmente, se calculan los pardmetros restantes de disefio del intercambiador de calor I-2, valores

gue se presentan en la Tabla 5.21.
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Tabla 5.21 Valores pardmetros de disefio del intercambiador de calor |-2

Parametros Unidad Valor
Q W 650.838,3
U [W/m?°C] 16.027,4
ATLMD [°C] 12
A [m?] 3,37
NTU 0,36
A’ [m?] 3,5
Ny+2 7
N, 6

Caida de presion en I-2

La caida de presion se obtiene de forma analoga a la calculada en el intercambiador de calor I-1. Los

resultados se presentan en la Tabla 5.22.

Tabla 5.22 Resultados para la caida de presidn de la unidad I-2 del intercambiador de calor

Parametros Unidad Corriente fria Corriente caliente
L [m] 0,58 0,58
f 0,022 0,02
AP [MPa] 1,6 1,48

5.5| ESTANQUE ECUALIZADOR (E-1)

El estanque ecualizador recibe la corriente de solucidén proveniente del intercambiador de calor con el

fin de mantener un flujo continuo en las siguientes etapas del proceso. Considerando una bomba que
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opera de forma andloga a la descarga del reactor de hidrdlisis para llevar la corriente de salida del
intercambiador de calor hasta el estanque de ecualizacion, la cual se va a demorar una hora en
descargar la solucidn. Es por esta razéon que el estanque ecualizador va a operar durante 5 horas por
cada batch, ademas se va a mantener la temperatura a 40 °C debido al largo tiempo que la solucién

permanece en el ecualizador.

5.5.1 | Calculo dimensiones del estanque ecualizador

El dimensionamiento del ecualizador se realizara en base a la corriente proveniente del
intercambiador de calor, para ello se va a utilizar un estanque de tipo cilindrico como se puede
observar en la Figura 5.2. Considerando las mismas ecuaciones presentes en la seccion 5.2.1 para el
calculo del volumen total, fondo y cabeza del estanque, como también para las dimensiones del
ecualizador. Ademas se va a establecer una relacidn entre altura y didmetro del estanque de H/T=1y
el calculo del volumen util del ecualizador se realiza de acuerdo a la Ecuacion 5.66. Para el disefio se
va a considerar un 40% mas de volumen, ya que se debe evitar que el estanque quede vacio por
cualquier problema que se pueda presentar durante el proceso, antes y después de la etapa del

estanque ecualizador.
Vg, =T+F Ecuacién 5.66
Donde,
Vg, : Volumen util de liquido alimentado en el estanque, [m?]
T: Tiempo de residencia, [h]

F: Flujo de la corriente de salida del estanque, [m3/h]

Como se menciond anteriormente el tiempo de operacion del ecualizador corresponde a 5,5 horas y
15.389 [kg/h] como el flujo que saldra del estanque. Ademas la mezcla posee una densidad de 1.062

[kg/m3] a 40 °C. Por lo tanto, el volumen util del ecualizador corresponde a:
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3
Vg, = 5,5[h] * 14,5 [mT] *+ 1,4 = 111,65[m3]

El desarrollo se hace de forma andloga a la seccion mencionada anteriormente. Los resultados

obtenidos se muestran en la Tabla 5.23.

Tabla 5.23 Resumen dimensiones estanque ecualizador

Parametro Unidad Valor
T [m] 4,96
D [m] 1,65
H [m] 4,96
J [m] 0,41
E [m] 1,65
w [m] 0,33
L [m] 0,41
. [m?] 111,65
Veabeza [m’] 15,9
Viondo [m’] 15,9
Veotal [m’] 127,6
5.5.2 | Calculo de potencia de agitacion del estanque ecualizador

Los célculos necesarios para obtener los parametros y determinar la velocidad de agitacién necesaria
para tener un flujo turbulento dentro del estanque se presentan en la Tabla 5.24, los cuales se

realizaron de igual forma a la seccién 5.3.4.
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Tabla 5.24 Pardmetros y nimero de Reynolds para estanque ecualizador

Parametros Unidad Valor
Didmetro impulsor [m] 1,65
Agitacion [rpm] 60
Densidad solucion [kg/m?] 1.062
Viscosidad dindmica [kg/m s] 3,36%10°
Numero de Reynolds 86.050.446

Una vez obtenido el nimero de Reynolds se determina que el flujo es turbulento, a continuacién se
calcula el nimero de potencia, desde la grafica que se encuentra en el Apéndice F, el cual
corresponde a 5 para turbinas tipo Rushton. Se asumen 2 rotores en el estanque y 75% de eficiencia

del motor para llevar a cabo la agitacion.

En la Tabla 5.25 se presentan los resultados obtenidos para llevar una correcta agitacion dentro del

mezclador.

Tabla 5.25 Resultados de potencia de la agitacion requerida en el estanque de ecualizacién

Parametros Unidad Valor
Numero de potencia 5

P [kw] 64,9

Fe [kw] 129,8

Eficiencia 0,75
Numero de rotores 2

P, (kW] 173
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5.5.3 | Requerimiento energético y control de la temperatura

Se mantiene la temperatura de la mezcla a 40 °C para que ingrese a la centrifugacion. Para llevar a
cabo el procedimiento se va a utilizar un serpentin de tubos de acero, Schedule 40 de 2 pulgadas de
diametro nominal, con las caracteristicas descritas en la Tabla 5.4, ademas se va a realizar de forma

similar a la seccidn 5.2.3. El agua de calentamiento del serpentin se encuentra a 80 °Cy sale a 51 °C.
El resumen de los datos obtenidos en esta seccidn, se muestran en la Tabla 5.26.

Tabla 5.26 Resumen datos de requerimiento energético y control de temperatura para estanque de

almacenamiento

Parametros Unidad Valor
Q [kcal/h] 634.655,8
U [kcal/h m*°C] 3.032,7
A [m?] 7,2
L [m] 38,2
Ko [m] 0,12
Numero de vueltas 41
Mec [kg/h] 20.472,7

56| CENTRIFUGACION (CT-1)

5.6.1 | Seleccion de equipo y disefio

El proceso de centrifugacion tiene como objetivo la eliminacidn de la enzima B-galactosidasa que fue
previamente inactivada y precipitada con el fin de evitar problemas durante el proceso. Para realizar

la operacion se ha escogido la centrifuga de discos autolimpiante con descarga continua de sélidos, ya
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que cumple satisfactoriamente con los requerimientos de flujo a tratar. El modelo corresponde a

Westfalia 316LSS Disc, la cual aparece en la Tabla 5.27, donde se especifican sus caracteristicas.

Tabla 5.27 Caracteristicas de la centrifuga de discos

Caracteristica Unidad Valor
Diametro interno [m] 0,036
Velocidad de rotacion [rpm] 4.200
Angulo de inclinacién ° 40
Consumo [kWh] 55
Capacidad tedrica maxima [L/h] 30.000

Para el disefio se va a determinar la velocidad terminal de la particula utilizando la Ecuacién 5.67.
F=2xV;*) Ecuacién 5.67

Donde,

F: Flujo de operacién de la centrifuga, [m*/s]

V;: Velocidad terminal de la particula, [m/s]

. Factor de disefio, [m?]; corresponde al area equivalente de un sedimentador de altura H, que

realiza igual trabajo que la centrifuga.

A su vez, la velocidad de la particula se calcula mediante la Ecuacién 5.68

_(ps—p)* Dy x g

(e Ecuacion 5.68
18 *

Donde,

ps: Densidad de la B-galactosidasa, [kg/m?]

p;: Densidad de la solucidn, [kg/mg]

D,: Diametro de la particula, 1*10° [m] (Yang et al., 1994)
g: Aceleracion de gravedad; 9,8 [m/s’]

1;: Viscosidad de la solucién, [kg/m s]
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Reemplazando los datos correspondientes en la Ecuacion 5.68 se obtiene:

) (1150 — 1062) [%] « (1% 1075[m])? 9,8 [Sﬂz]

m

- = 1,42 %10°¢ [—]

18 3,36 * 105 [—g] S
ms

Considerando que el flujo de operacion corresponde a 15.389 [kg/h] y la densidad de la solucién
1.062 [kg/ma]; junto con el valor de velocidad terminal se reemplazan en la Ecuacién 5.67,

obteniéndose:

3
4,03 %1073 [mT]
= 1.419[m?]

T 2 s142+%10-6 [%]

El factor de disefio ademas se puede obtener mediante la Ecuacién 5.69 para una centrifuga de
discos, sirviendo esta como una aproximacién para calcular el nimero de discos necesarios para

lograr la separacion.

2xmx N % (1,3 —13) * w?
= Ecuacién 5.69

3 x g * tan(a)
Donde,
N': Nimero de espaciamiento entre discos de la centrifuga; N' = N — 1
N: Numero de discos en la centrifuga
r1: Radio interno de los discos; 0,0183 [m]
15: Radio externo de los discos; 0,183 [m]
w: Velocidad angular de la centrifuga, [s™]

a: Angulo de inclinacion de los discos

Reemplazando los valores de la Tabla 5.27 y el valor del factor de disefio en la Ecuacidn 5.69 se

pueden obtener entonces el nUmero de discos necesarios para la operacion de acuerdo a:
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2
2w+ N'*(0,1833 — 0,0183%)[m3] » (%) [iz]
1.419[m?] = — 2
3498 [5—2] « tan(40)
N’ = 34,29 = 35
N =36
5.6.2 | Balance de energia en la centrifugacion

Durante la centrifugacion se va a generar un aumento de la temperatura, la cual viene dado por:

Q =mg* Cps* (Ts — Trep) = Me * Cpo * (Te — Trer) Ecuacién 5.70

Donde,

Q: Calor generado en el equipo, equivalente a su consumo; 55 [kW]

m,, ms: Flujo masico de entrada y salida del equipo, [kg/s]

Cp,e, Cp,s: Capacidad calorifica promedio de la corriente de entrada y salida, [ki/kg °C]

Te, Ts, Trey: Temperatura de la corriente de entrada, salida y de referencia, °C

Se va a considerar la temperatura de referencia como 0 °C y el valor de las capacidades calorificas
iguales, entonces reemplazando los valores correspondientes en la Ecuacidn 5.70, se puede obtener
la temperatura de la corriente a la salida del equipo de centrifugacion.

kJ
kg °C

kJ
kg°C

k k
55[kW] = 4,226 [?g] % 5,63 [ ] % (Ty — 0)°C — 4,275 [?g] % 5,63 [ ] « (40 — 0)°C

T, = 42,8°C
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5.7| INTERCAMBIADOR DE CALOR DE PLACAS (IC-2)

La solucién obtenida de la centrifugacion va a salir a una temperatura de 42,8 °C, la cual debe
calentarse hasta una temperatura de 60 °C con el objetivo de tener la solucién a la temperatura
adecuada para que ingrese al separador de lecho mévil simulado. Para ello, la mezcla pasa por un

intercambiador de calor de placas compuesto por la unidad I-3, como se muestra en la Figura 5.6.

Figura 5.6 Configuracién del intercambiador de calor de placas IC-2

100°C

42,8°C
—> -3 > 60°C

—> 100°C

El disefio del intercambiador de calor (IC-2) se realiza de manera analoga a la seccién 5.4, los

resultados obtenidos en cada caso se van a presentar a continuacion.

5.7.1 | Caracteristicas intercambiador de placas

Se va a utilizar un intercambiador de placas que cumpla con las caracteristicas del flujo, siendo mas
pequeiio que para el caso de la inactivacidn de la enzima. Por lo tanto se escogié el modelo T5M de
Alfa Laval para llevar a cabo el proceso, las caracteristicas y dimensiones del equipo se presentan a

continuacion.
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Tabla 5.28 Caracteristicas y dimensiones del intercambiador de calor de placas seleccionado modelo T5M de Alfa

Laval.
Caracteristicas Unidad Valor Simbologia
Grosor placa [m] 0,0004 W
Espaciamiento entre placas [m] 0,0024 B
Ancho placas [m] 0,245 W
Altura placas [m] 0,742 H
Diametro tuberia [m] 0,0508 D
L minimo intercambiador [m] 0,15
Conductividad [W/m K] 16,3
Flujo maximo [kg/h] 36.000

Utilizando la Ecuacion 5.39, Ecuacién 5.40 y Ecuacidon 5.41 se obtienen las caracteristicas del
intercambiador de calor que se va ocupar para calentar la temperatura de la mezcla a 60 °C como

muestra la Tabla 5.29.

Tabla 5.29 Caracteristicas intercambiador de calor de placas para calentar la mezcla a 60 °C

Parametro Unidad Valor
A, [m?] 0,35
A [m?] 0,0006

Deq [m] 0,0047
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5.7.2 | Intercambiador de calor I-3

Para llevar a cabo el disefio del intercambiador de calor -3 se van a suponer las mismas

consideraciones y desarrollo que la seccién 5.4.3.

Tabla 5.30 Parametros de disefio para la corriente fria y caliente de la unidad I-3 del intercambiador de calor

Parametros Unidad Corriente fria Corriente caliente
G [kg/m” s] 7.045 7.045
Re 1.178.345 2.714.057
P, 0,24 1
H (W/m*K] 178.508,5 20.386,3

A través del balance de energia se determind la cantidad de vapor necesaria para llevar a cabo la
transferencia de calor y calentar la solucién. Utilizando la Ecuacidn 5.49 y la Ecuacién 5.65, se obtuvo

que la corriente de vapor es 565,5 [kg/h]. Una vez calculado el calor transferido es posible obtener los

pardmetros que se muestran en la Tabla 5.31.

Tabla 5.31 Valores parametros de disefio del intercambiador de calor I-3

Parametros Unidad Valor
Q (W] 420.343,7
U [W/m?*°C] 11.489
ATLMD °C 48
A [m?] 0,76
NTU 0,36
A [m?] 0,79
No+2 5
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Caida de presion en I-3

La caida de presién (AP) se estima a través de la Ecuacién 5.62. Para lograr obtener el valor requerido
es necesario conocer el factor de friccion (f) y el largo efectivo (L) de la cafieria. Una vez desarrolladas

las ecuaciones, los resultados se presentan en la Tabla 5.32.

Tabla 5.32 Resultados para la caida de presion de la unidad I-3 del intercambiador de calor

Parametros Unidad Corriente fria Corriente caliente
L [m] 0,16 0,16
f 0,038 0,029
AP [MPa] 0,12 0,10

58| CROMATOGRAFIA DE LECHO MOVIL SIMULADO (SMB-1)

En un montaje TMB (True moving bed), la fase movil se hace circular en una direcciéon mientras que la
fase sdlida se hace circular a contracorriente. Mediante una regulacién adecuada, el adsorbente
arrastra consigo la sustancia mas retenida, dejando pasar el resto en la fase mévil. En los extremos del
dispositivo, el sélido deberd regenerarse o ser sustituido para volver a ser inyectado. De este modo se

tiene un dispositivo de separacidn en operacion continua.

En un TMB el movimiento de la fase sélida es real, el cual en la practica puede ser problematico, lo
cual hace que sea un método poco utilizado en la industria. El SMB (Simulated moving bed) evita esta
problematica simulando el movimiento de la fase sdlida, mediante el movimiento de los puntos de

entraday de salida en un conjunto de columnas.

Como se puede observar en la Figura 5.7, en la cromatografia SMB el adsorbente esta empacado en
columnas individuales, las que minimo pueden ser 4, una por cada zona. Se encuentran conectadas
en serie para formar un ciclo (cerrado). Cada columna posee un sistema de valvulas de dos vias que
permiten la introduccién de la mezcla de alimentacidn y del desorbente fresco. En un momento dado,

s6lo una de las lineas puede estar activa en una columna. Las cuatro corrientes diferentes y la fase



187

movil, que circulan dentro de las columnas, se mueven por la accién de las bombas. A un tiempo de
cambio (switch) predeterminado, la posicién de las cuatro lineas se mueve en la direccion del flujo de
la fase movil. El cambio de todas las lineas de entrada y salida simula el movimiento de la fase

estacionaria en direccion a contracorriente de la fase movil.

e E—

g

Il - separacion

movimiento

de los
puertos

Il - extraccion
IV - recirculacién

| - regeneracion

S

Figura 5.7 Esquema de un SMB con 8 columnas. F (feed): alimentacion; R (raffinate): refinado; D (dessorbent):

adsorbente; E (extract): extraccion

El lecho cromatografico total se divide por la posicidon de las lineas de entrada y salida en cuatro
zonas diferentes, cada una con sus propias caracteristicas, las cuales llevan a cabo el

funcionamiento del lecho mdvil simulado como se describe posteriormente.

- Zona |: desorcidn del compuesto mas retenido (extracto)
- Zona ll: desorcion del compuesto menos retenido (refinado)
- Zona lll: adsorcién del compuesto mas retenido (extracto)

- Zona IV: adsorcidn del compuesto menos retenido (refinado)

El funcionamiento del equipo (Figura 5.8) consiste en introducir la mezcla de alimentacidn entre
las zonas Il y lll, la cual se transporta junto a la fase movil hasta la zona lll, donde los compuestos
gue tienen una mayor afinidad con el solvente se adsorben y se mueven con la fase estacionaria a
la Zona I. En la primera zona ocurre la desorcidn con un nuevo desorbente que se introduce entre
las Zonas | y IV, mas un desorbente reciclado procedente de la Zona IV. Los compuestos menos

adsorbidos se mueven en conjunto con la fase mévil a la Zona IV con el fin de ser adsorbidos en
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esa zona, después se transportan con la fase estacionaria a la Zona |, donde se desorben (Charton
& Nicoud, 1995).
Las diferentes caracteristicas de adsorcion y desorcidén se controlan a través de los caudales de las

bombas externas y del tiempo de cambio.

Direction of
fluid flow and
port switching

Feed
A+B

Desorbent

Raffinate
B

Figura 5.8 Descripcidon funcionamiento de la cromatografia por movimiento simulado (SMB)

5.8.1 | Disefo del equipo de lecho mévil simulado SMB-1

Para el dimensionamiento del equipo, se ha seleccionado una resina DOWEX™ MONQOSPHERE™ 99

Ca/320 de calcio utilizada principalmente para separar azucares y alcoholes derivados de azlcar.

De acuerdo a los datos entregados en la seccidn 3.3.3, el valor de la constante de afinidad respecto a
la resina de calcio indica que glucosa y galactosa son los compuestos mas adsorbidos, mientras que
lactosa es el que tiene menos afinidad con la resina por lo que es el primero en salir por la corriente

de refinado o extracto.

Para llevar a cabo el disefio, inicialmente se quiere conocer el largo total del sistema (L), que incluye la
totalidad de las columnas. Este pardmetro se relaciona con la caida de presién del sistema mediante

la ecuaciéon de Kozeny-Carman, la que se presenta a continuacion:

AP % 100.000 36 (1—c¢
_—_—m k*_Z*(

2
) * L * Uy, Ecuacién 5.71
L d,

&
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Donde,

AP: Caida de presion en el sistema, [bar]

L: Largo total del sistema, [m]

hy: Coeficiente de Kozeny; 4,5 (Nicoud, 2000)

dp: Didmetro promedio de la particula de la resina; 3,15*10™ [m]
&: Porosidad del lecho; 0,4

1: Viscosidad dinamica del eluente a 60 °C; 0,466*107® [kg/m s]

Uy, Velocidad promedio de la fase mévil, [m/s]

La altura que debe poseer la columna (H) por su parte se calcula de acuerdo a la Ecuacion 5.72,

denominada ecuacién de Van Deemter (Sanz, 2009):
b L
H=a+—-—+cx*u Ecuacion 5.72
u

Donde,

a: Coeficiente de difusion de Eddy; 5,49*10™ [m] (Sanz, 2009)
b: Coeficiente de difusién longitudinal, [m?/s]

u: Velocidad lineal de la fase movil, [m/s]

c: Coeficiente de resistencia a la transferencia de masa, [s]

Este tipo de ecuacién posee un comportamiento hiperbdlico respecto del término de la difusién
longitudinal en la Ecuacién 5.72, sin embargo, al trabajar a altas velocidades de flujo este término se

puede despreciar, obteniéndose un comportamiento lineal (Sanz, 2009).

La eficiencia de separacién de la columna estd dada ademas por el nimero platos, debiendo existir un

minimo de platos en la columna, el que se puede calcular de acuerdo a la Ecuacién 5.73:

Ninin _ 1

Ecuacion 5.73

L a+cxuy,
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Donde,

Npin: Ndmero minimo de platos en el sistema

L: Largo total del sistema, [m]

a: Coeficiente de difusion de Eddy, [m]

c: Coeficiente de resistencia a la transferencia de masa; 0,792 [s] (Sanz, 2009)

Up,: Velocidad promedio de la fase mévil del SMB, [m/s]

Se plantea la Ecuacién 5.71 y la Ecuacién 5.73, considerando un total de 140 platos como pardametro
de disefio y una caida de presion de 1 [Bar] (Zabka et al., 2008). Con los datos anteriores se puede

obtener el siguiente sistema de ecuaciones:

1+100000 . 36 (1 — 0,4)2 0466 « 103
—_— = * * * * *
L PrBI5«10-9)2 \ 04 ’ Um
140 1
L~ 549%107%+ 0,792 * u,,

L = 2,52[m]

w,, = 0,022 [?] =792 [%]

De esta forma se puede calcular el largo de cada columna por medio de la Ecuacion 5.74 y el area

transversal de la columna con la Ecuacidn 5.75.

Loy =— Ecuacién 5.74

SMB
Dot _ Qm Ecuacién 5.75

Donde,

L¢oy: Largo de cada columna, [m]

Ncor: NUmero de columnas
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Agoy: Area transversal de la columna, [m?]
Do;: Diametro de la columna, [m]

SMB. ¢y i ; 3
Qm : Flujo interno mayor del sistema SMB, [m°/h]

U, Velocidad lineal calculada, [m/h]

El didmetro de la columna (D) se puede obtener a partir del drea de la columna calculada en la

Ecuacién 5.75, como se muestra en la Ecuacion 5.76.

D., = Acor * 4 Ecuacion 5.76
col —

T
Con los datos correspondientes, se desarrolla la Ecuacién 5.74, Ecuacién 5.75 y la Ecuacion 5.76. El
flujo interno mayor del sistema SMB se determind en la seccidn 4.9 y corresponde a 118,6 [m>/h],

ademas se asume un total de 4 columnas. Los resultados obtenidos se resumen en la Tabla 5.33.

2,52[m]
Leor = 7 = 0,63[m]
3
118,6 [mT]
_ _ 2
Acot = ———m7~ = 1,5[m?]
2l
1,5[m?] = 4
Deor = - = 1,38[m]

Tabla 5.33 Dimensiones del sistema cromatografico SMB-1

Parametros Unidad Valor
AcoI [mZ] 1/5
Dcol [m] 1;38

I-coI [m] 0;63
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5.8.2 | Calculo del tiempo de Switch para SMB-1

El tiempo de cambio al cual deben operar las columnas esta dado por la expresidn a continuacion:

2
(A —-e)x (7 * Deot™ * Leor) Ecuacion 5.77
ATswitcn = .
Qsot

Donde,
Do Diametro columna, [m]

Qso;: Flujo de sélidos, [m*/h]

Considerando que el flujo de sélidos corresponde a 66,25 [m?/h] se desarrolla la Ecuacién 5.77 para

obtener el tiempo de cambio del equipo SMB-1.

(1 —0,4) * (r * (1,382)[m?] * 0,63[m]) = 0,034[h] = 2,05[min]

ATsywitch = 6625 [m3]
2 TR

59| CROMATOGRAFIA DE LECHO MOVIL SIMULADO (SMB-2)

El disefio para la segunda columna de lecho mdvil simulado se va a realizar de forma analoga al

equipo anterior, por lo que los resultados se presentan a continuacion.

5.9.1 | Disefo del equipo de lecho maévil simulado SMB-2

Como fue determinado en la seccidn 4.10, el equipo de separacién de lecho mavil simulado se va a

disefiar con un total de 500 platos y el flujo interno mayor del sistema SMB es 328,59 [m>/h].
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Tabla 5.34 Dimensiones del sistema cromatografico SMB-2

Parametros Unidad Valor
Aco [m?] 7,76
L [m] 4,93
Leol [m] 1,23
Um [m/h] 42,3
5.9.2 | Calculo del tiempo de Switch para SMB-2

Para el célculo del tiempo de cambio se debe conocer el flujo de sélidos, el cual se determiné en la

seccion 4.10 y corresponde a 166,136 [m3/h].

Tabla 5.35 Resultados para el tiempo de cambio de SMB-2

Parametros Unidad Valor
Dcol [m] 3,14
ATswitch [mm] 8/22

5.10| EVAPORADOR (EV-1)

La evaporacion se realiza con el fin de lograr la concentracion deseada de 300 [g/L] de galactosa para
ingresar al reactor de isomerizacidon enzimatica y asi iniciar la reaccion. Para el disefio de la etapa de

evaporacion se pueden considerar dos tipos de alimentacidn: cocorriente o contracorriente.

Para el caso de la operacion en cocorriente, la direccion de la corriente del vapor de calefaccion y de
la solucidn a concentrar es la misma, circulando la mezcla en el sentido de presiones decrecientes. En

cambio, en la contracorriente, la direccién del vapor que calienta a la solucién que se desea
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concentrar es contraria a ésta, entrando por el Ultimo efecto. Para el disefio de los evaporadores se va
a escoger la modalidad cocorriente, ya que genera menor dafio sobre sustancias termolabiles en la

industria alimentaria.

En otros términos, el nimero de efectos influye de forma positiva en la economia de operacién del
proceso, pero se requiere una mayor inversion inicial. Por esta razdn, se va a realizar un andlisis de
factibilidad técnico-econédmica para evaporadores de 1, 2 y 3 efectos, considerando las siguientes

suposiciones:

- Para efectos de diseio, se considerarad despreciable el aumento en el punto de ebullicion
de la solucion de azucares.

- La energia transmitida por cada vapor en cada efecto corresponde a su calor latente de
vaporizacién.

- Sevan a considerar areas iguales para cada efecto.

- Se asume igual cantidad de agua evaporada por efecto para calcular la composicion de
solidos de las corrientes, a la salida de cada efecto.

- El célculo de las propiedades fisicas de las corrientes se va a realizar considerando una
mezcla de galactosa y agua, considerando los monosacaridos como la masa seca.

- Latemperatura de salida del ultimo efecto sera de 70 °C, de forma de ingresar al estanque

de almacenamiento E-2 a la temperatura de reaccidn de isomerizacidn.

5.10.1 | Evaporacion de un efecto

La evaporacidn de un efecto se realiza en un equipo con las caracteristicas sefialadas en la

Figura 5.9, donde L corresponde a las corrientes liquidas y G a las gaseosas. Para el disefio del equipo
se presentan los datos utilizados en la Tabla 4.13. El valor del coeficiente global de transferencia de
calor (U) es calculado de acuerdo a la gréfica sefialada en el Apéndice H.1, donde se obtiene el valor
deseado a partir de la temperatura de salida del liquido. Por otra parte el valor de los calores latentes,

se obtienen desde las tablas de vapor a las temperaturas de cada corriente.
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Figura 5.9 Evaporador de un efecto

Tabla 5.36 Datos y resultados para el disefio del evaporador de un efecto

Parametros Unidad Valor
Lo [ke/h] 31.575
To °C 60
TS °C 100
T, °C 70
Xo 0,03
X1 0,26
Uy [keal/h m?°C] 2.075,03
Ao [kcal/kg] 623,2
M [kcal/kg] 627,3

Xo, X1: Concentracién de galactosa al inicio y final de la evaporacion, respectivamente.

La diferencia de temperatura util (ATy) corresponde a la diferencia que existe entre la temperatura

del ultimo efecto y la del vapor vivo alimentado, que en este caso es:

ATgei = (100 — 70)°C = 30°C
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Los valores de la capacidad calorifica del agua y de la galactosa se obtienen a partir de las
correlaciones de la Ecuaciéon 5.45 y la Ecuacién 5.47, respectivamente. El valor de la capacidad

calorifica de la mezcla se calcula a partir de la Ecuacién 5.78.

=x,*C

Pgalactosa

+x, % C Ecuacion 5.78

Psolucion Pagua

Donde, x; y x, corresponden a la fraccion masica de los componentes en la mezcla. Ademas, la
temperatura de entrada al evaporador corresponde a 60 °C y el de salida a 70 °C, con estos datos es

posible obtener el valor de la capacidad calorifica de la solucién.

kcal
Cpsoleo = 1’131 [kg K
kcal
Cpsol70 = 1’142 [kg K

El vapor vivo alimentado se calcula mediante un balance de energia simple dado por la Ecuacién 5.79:

Lo*(Cp,po *Ti — C

Psol70 Dsoleo

* TO) + A, %Gy = Ay * Gy Ecuacion 5.79

Conociendo el valor de G; y L, mostrados en la seccion 4.11, los cuales son 27.779 [kg/h] y 31.575
[kg/h] respectivamente; se puede obtener G, reemplazando los valores correspondientes en la

Ecuacidon 5.79 como se muestra a continuacion:

Go
kg kcal kcal kcal kg
~ 31.575 [T] * (1,142 [kg K] * 343[K] — 1,131 [kg K] * 333[K]) +627,3 [W] * 27.779 [T]
N kcal
623,2 [W

kg
—28.7259|-2
8.7 5,9[h]

El calor transferido y el area del evaporador se calculan mediante la Ecuacion 5.80 y la Ecuacidon 5.81,

respectivamente.
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Q=Gy*4 Ecuacién 5.80
__ 9
T U * ATy, Ecuacién 5.81

Desarrollando las expresiones anteriores se obtiene:

kg kcal kcal
Q = 28.725,9 [—] * 623,2 [—] =17.901.980,88 [—]
h kg h
17.901.980,38 [%
A= cal = 287,6[m?]
2.075,03 [m] «30[°C]
5.10.2 | Evaporador de doble efecto

Para la evaporacion de doble efecto se tiene la misma diferencia util de temperaturas que en la
evaporacion de un efecto, la cual corresponde a 30 °C y el vapor de salida del primer efecto es el

vapor de alimentacién en el segundo efecto. Planteando el balance de masa para el equipo se tiene:

Go* Ao =Gy % Ay + Lo(Cp, Ty — Cp, * Tp) Ecuacion 5.82
Gy * A =Gy x Ay + (Lo — G1)(Cp, ¥ To — Cp, *Ty) Ecuacion 5.83
G1 + G = Gepap Ecuacién 5.84

El evaporador de doble efecto no sera analizado en gran detalle debido a la similitud de disefio
respecto al de triple efecto. El calculo de temperaturas entre cada etapa de la evaporacion vy el
coeficiente integral de transferencia de calor en cada efecto se realiza segin el procedimiento
descrito en la seccidn a 5.10.3, reduciendo el nimero de efectos a dos, por lo que solamente se
presentan los resultados obtenidos en el disefio de esta configuracion de evaporacién en la Tabla

5.37. Se realizaron 3 iteraciones hasta tener un % error relativo menor al 0,1%.
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Tabla 5.37 Datos y resultados para el disefio del evaporador de doble efecto

Parametros Unidad Valor
Lo [ke/h] 31.575
To °C 60
Ts °C 100
T °C 86,2
T, °C 70
Xo 0,03
X1 0,26
U, [kcal/h m*°C] 2.734,16
U, [keal/h m*°C] 2.075,03
Ao [kcal/kg] 623,2
A [kcal/kg] 633,8
A [kcal/kg] 627,3
Go [kg/h] 15.390,9
Gy [kg/h] 13.528,4
G, [kg/h] 14.250,6

Apromjetecto [m?] 254,6

Xo, X1: Concentracién de galactosa al inicio y final de la evaporacion, respectivamente.

5.10.3 | Evaporacion de triple efecto

El esquema representativo de la evaporacion que se lleva a cabo con tres efectos se muestra en la

Figura 5.10.
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Figura 5.10 Evaporacion de triple efecto

@
)

El disefio del evaporador de triple efecto se va a llevar a cabo a través de un proceso iterativo, el cual

sera descrito a continuacion:

La iteracidn se va a realizar las veces necesarias hasta que el error relativo sea menor del 0,1%. La
diferencia util de temperatura se calcula a partir de los datos de entrada y salida del sistema como se
realizé en la seccion 5.10.1. Posteriormente se divide este valor por el nimero de efectos que
compondra el sistema, obteniéndose el delta de temperatura para cada efecto y con la Ecuaciéon 5.85,

la Ecuacion 5.86 y la Ecuacidon 5.87 se obtienen las temperaturas intermedias.

T, = (T — AT;) Ecuacion 5.85
T, = (T, — AT,) Ecuacion 5.86
T3 = (T, — AT3) Ecuacion 5.87

Con las temperaturas calculadas se obtiene el coeficiente de calor de transferencia global para cada
caso, desde la grafica del Apéndice H.1. Una vez calculados los valores de U y asumiendo areas iguales

se utiliza la Ecuacién 5.88 para formar la siguiente igualdad.

Ay x ATy * Uy = A, x AT, * U, = A3 * AT3 x Ug Ecuacidn 5.88

Con estas igualdades se puede obtener el siguiente sistema de ecuaciones:
ATl * U1 = ATZ * UZ

ATz*UZ =AT3*U3
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ATl + ATZ + AT3 = ATﬁtil

Como fue mencionado anteriormente, ATy;;; se calculd en la seccién 5.10.1 y su valor corresponde a
51 °C. Por otra parte, de acuerdo a las expresiones del sistema de ecuaciones se obtienen los valores
corregidos de la temperatura, los que a su vez determinaran los coeficientes integrales de transmision
de calor (U). En el caso de que resulten ser distintos a los estimados, se deben repetir estos pasos
hasta llegar a valores cercanos. Una vez obtenidos los valores de temperatura corregidos, se plantean

los balances de energia para cada uno de los efectos segun lo descrito a continuacion.

Go* Ao =Gy x Ay + Lo(Cp, % Ty — Cp, * Tp) Ecuacién 5.89

Gy * Ay =Gy x Ay + (Lo — G1)(Cp, ¥ To — Cp, *Ty) Ecuacion 5.90
G, * Ay =Gy * A3+ (Lo — Gy — GZ)(CP3 * T3 — Cp, * T,) Ecuacion 5.91
G1+ Gy + G3 = Gepgp Ecuacién 5.92

El valor de Gey,, proviene de la Tabla 4.13 del balance de masa realizado en la seccién 4.11. Una vez
resuelto el sistema de ecuaciones se obtienen los flujos de vapor Gy, G, G, y Gs, con los cuales se
obtienen las nuevas composiciones de las corrientes y al mismo tiempo nuevos calores especificos de
solucidn. Conocidos los coeficientes integrales de transferencia de calor y las diferencias utiles de

temperatura por efectos, se calcula el area de cada uno mediante la Ecuacién 5.81.

Dentro de las suposiciones de disefio, se acordd que el drea de los evaporadores son iguales, por lo

que silas diferencias entre las areas son significativas se itera el disefio mediante la Ecuacion 5.93

y la Ecuacion 5.94 hasta que estos valores sean similares.

A 0 =
promedio
ATgeir

Ecuacion 5.93

AT iy = y -
promedio Ecuacién 5.94

El resumen de los datos obtenidos para el proceso de iteracién se muestra en la Tabla 5.38.
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Parametro Unidad Iteraciéon 1 Iteracion 2 Iteracion 3  Iteracién 4
U; [kcal/h m*°C] 2.831,81 2.836,6 2.836,6 2.836,6
U, [kecal/h m? °C] 2.490,04 2.499,8 2.499,8 2.499,8
Us [kcal/h m*°C] 2.075,03 2.075,03 2.075,03 2.075,03
Ao [kcal/kg] 623,2 623,2 623,2 623,2
A [kcal/kg] 635,3 635,5 635,5 635,5
" [kcal/kg] 6314 631,8 631,8 631,8
A3 [kcal/kg] 627,3 627,3 627,3 627,3

ATy [°C] 30 30 30 30
To [°C] 60 60 60 60
Ty [°C] 90 90,4 90,4 90,4
T, [°C] 80 81 81,4 81,4
T3 [°C] 70 70 70 70
Coo [kcal/h m*°C] 1,131 1,131 1,131 1,131
Cor [kcal/h m*°C] 1,166 1,167 1,167 1,167
Cox [kcal/h m?°C] 1,154 1,155 1,155 1,155
Cos [kcal/h m*°C] 1,142 1,142 1,142 1,142
Gy [ke/h] 10.861 10.898 10.907 10.919
G; [ke/h] 8.811,3 8.817,6 8.826,31 8.828,94
G, [ke/h] 9.320,74 9.301,4 9.291,96 9.295,13
CH [kg/h] 9.646,96 9.660 9.660,73 9.654,93
A [m?] 239 249,67 249,1 249,12
A, [m?] 224,8 248,51 249,3 249,3
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Continuacién Tabla 5.47

Parametro Unidad Iteracion 1 Iteracion 2 Iteracion3  Iteracién 4
Az [mz] 283,6 248,86 248,6 249,1
%E (A,/A1) % 5,94 0,46 0,08 0,07
%E (As/A1) % 18,66 0,32 0,2 0,008
%E (As/A;) % 26,16 0,14 0,28 0,08
Q [kcal/h] 6.768.618,8 6.791.945,2 6.797.504 6.805.094,7
Q, [kcal/h] 5.597.818,9 5.603.584,8 5.609.120 5.610.791,3
Q3 [kcal/h] 5.885.115,2 5.876.624,5 5.870.660,3 5.872.663,1
Aprom/efecto [m?] 249,4 2489 2489 249,12

%E: Porcentaje de error relativo

5.10.4 | Condensador barométrico (CB-1)

Los condensadores barométricos retiraran el calor latente del vapor que proviene del Ultimo efecto
de cada evaporacion, para obtener una corriente liquida en cada etapa. Esto se logra mediante la
inyeccidon de agua al equipo, cuya cantidad se calcula mediante un balance de energia de acuerdo a la
Ecuacion 5.95, considerando el proceso adiabatico. A través de la expresidn, se obtiene la cantidad de

agua requerida para condensar el vapor (W,).
Wy xHy, + Wy «Hy = (W, + W) = Hy, Ecuacién 5.95
Donde,

W,,: Masa de vapor a condensar, correspondiente a G;, G, 0 Gz para los evaporadores de uno, dos o

tres efectos, respectivamente; [kg/h]
H,,: Entalpia del vapor a 70 °C; 627,35 [kcal/kg]
W,: Masa de agua necesaria para provocar la condensacion, [kg/h]

Hy,, H,,: Entalpia del agua a la entrada y salida, respectivamente; [kcal/kg]
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El agua de entrada para la condensacién del ultimo efecto se encuentra a 12 °Cy sale a 22 °C, los que
tienen una entalpia de 12,04 y 22,09 [kcal/kg], respectivamente. A continuacidn, se realiza a modo de

ejemplo el calculo para el evaporador de 1 efecto.

27.779 [kg] 627 35[’“‘1[ + W, [kg
. —| * ) —_— -
h kg am

] 12,04 [kcal (27.779 + W) [kg] 22,09 [kcal
k —_— = . pa— [
"l kg “1h "l kg

kg
W, = 1.672.986,8 [7]

Se resumen los valores calculados para el disefio de los evaporadores para los diferentes efectos; los

gue se muestran en la Tabla 5.39.

Tabla 5.39 Parametros de disefio para evaporadores de uno, dos y tres efectos

Parametros Unidad 1 efecto 2 efectos 3 efectos
Area [m?] 287,6 254,6 249,12
Go [ke/h] 28.725,9 15.390,9 10.919
W, (G4, G, 0 G3) [kg/h] 27.779 14.250,6 9.654,9
W, [kg/h] 1.672.986,8 858.240,6 581.465,15
5.10.5 | Andlisis econédmico de los evaporadores

Para la seleccién del evaporador se realiza un analisis econdmico simple, que considera costo de
vapor, costo de agua requerida para condensar los vapores remanentes, costo del equipo, costo de

mantencién y depreciacion. Para esta evaluacion econdmica se considera lo siguiente:

- 7.920 horas productivas al afio con una vida util de 10 afos.
- Costo de mantencion (C,) igual al 10% del costo del equipo.

- Depreciacién (D) de 1% al final de la vida util.
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- Costo del agua (C,) de 0,9 [USD/m?] y costo de vapor vivo (C,) de 7 [USD/ton].
- 1[UF] a costo de 26.649,1 [CLP] y 1 [USD] a 673 [CLP], a mes Junio de 2017.

El costo de los evaporadores se obtiene utilizando el método de relacion costo/equipo, el cual se
. ., . . . 2
explica en la seccién 7.1. El evaporador de un efecto tiene un drea de transferencia de 287,6 [m?],

utilizando la Ecuacidn 7.2 y los datos obtenidos del Apéndice K.2, se obtiene:
Cgp—1 = 36.000 + 330 = 287,6%5°
Cgy_1 = 43.428[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:
673[CLP] 1[UF]
1USD  26.649,1[CLP]

Cpy_y = 43.428[USD] - = 1.097[UF]

Este valor corresponde al afio 2010 por lo que se debe llevar al afio 2016, obteniendo:

)

54
Cpy_y = 1.097 [UF]

=505 = 1079 [UF]

C,, = 1.079[UF] * 0,1 = 108[UF]

D = 1.079[UF] % 0,01 = 11[UF]

Ez "~ lano

] 27.779 [kg] 7920[ h ] ! [ton UF]
*27. — | *x7. — | —
h i 1000

USD
C, = 7[
ton ano

C OS[USD] 1.672 9868[kg] L [m’ 7920[ h ] 21 125[UF]
= * —_— % — | —] % - | = R
W ms3 777 LR ] 1000 | kg ' afio ' afio

P =1.079 + 108 — 11(P/F, 10,10) + (38,9 + 21.125)(P/A, 10,10)

P = —4.706[UF]

Los factores econdmicos involucrados se pueden obtener desde tablas de interés compuesto. Los
resultados del andlisis econdmico para la cantidad de efectos se presentan en la Tabla 5.40. De
acuerdo a estos resultados se utilizard un evaporador de triple efecto para realizar la primera y

segunda evaporacion.
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Tabla 5.40 Resultados de la evaluacién econdmica para la evaporacion EV-1
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Parametros Unidad 1 efecto 2 efectos 3 efectos
Area [m?] 287,6 255 249
Costo total [USD] 43.428 42.946 42.863
Costo total [UF] 1.097 1.085 1.082
Costo total 2016 [UF] 1.079 1.067 1.065
Costo
o tencion [UF] 108 107 106
Depreciacion 11 11 11
Vapor vivo usado [ton/afio] 220.010 112.860 75.747
Costo vapor vivo [UF/afio] 38.893 19.951 13.390
Agua utilizada [ke/h] 1.672.987 858.240 581.465
Costo agua [UF/afio] 21.125 10.837 7.342
Valor presente
[UF] -4.706 -1.796 -793

costos

ESTANQUE DE ALMACENAMIENTO (E-2)

El estanque de almacenamiento tiene como objetivo almacenar la galactosa necesaria en la

concentracion deseada hasta que se lleve a cabo la isomerizacién en un modo por lote. De esta

manera es necesario mantener la temperatura de 70 °C a través de un serpentin y la homogeneidad

de la solucidn a través de la agitacién. Una vez que se recauda la cantidad de galactosa necesaria para

iniciar la reaccién enzimatica, es necesario agregar NaOH con el fin de aumentar el pH a 7,5.
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5.11.1 | Calculo dimensiones del estanque almacenamiento

El dimensionamiento del estanque se realizard en base a la cantidad de galactosa que se necesita
almacenar hasta que esta sea utilizada para llevar a cabo un lote de isomerizaciéon. De acuerdo al
balance de masa realizado en el capitulo anterior, el flujo que se obtendrd a la salida del evaporador
corresponde a 3.796 [kg/h] y tiene una densidad de 1.127 [kg/m3], por lo tanto se van a necesitar 6,58
horas de operacion para alcanzar la cantidad requerida de solucién para alimentar el reactor de

isomerizacion.

Figura 5.11 Cotas estanque de almacenamiento

Se va a utilizar un estanque de tipo cilindrico esquematizado en la Figura 5.11. Se consideran las
mismas ecuaciones presentes en la seccion 5.2.1 para el calculo de los volimenes y también para las
dimensiones del estanque, ademas se establece una relacién entre altura del liquido y diametro del

estanque de 1. Por lo tanto, el volumen que se va a acumular dentro del estanque corresponde a:

m3
Vg, = 3,368 [T] 6,58 [h] = 22,16 [m?]

Una vez desarrolladas las ecuaciones, los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 5.41.
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Tabla 5.41 Resumen dimensiones estanque de acumulacion

Parametros Unidad Valor

T [m] 2,89

D [m] 0,96

H [m] 2,89

J [m] 0,24

E [m] 0,96

W [m] 0,19

L [m] 0,24

Vi [m’] 22,16

Veabera [m’] 3,16

Viondo [m’] 3,16

Viotl [m’] 25,32
5.11.2 | Calculo de potencia de agitacion del estanque de acumulacién

Los calculos necesarios para obtener los pardmetros y determinar la velocidad de agitaciéon para
proveer un régimen turbulento se realizaron de forma analoga a la seccién 5.3.4. Los resultados

obtenidos se presentan en la Tabla 5.42.

Tabla 5.42 Parametros y nimero de Reynolds para estanque de acumulaciéon

Parametros Unidad Valor
Didametro
. [m] 0,96
impulsor
Agitacion [rpm] 60
Densidad solucién [kg/m’] 1.127
Viscosidad
. [kg/m s] 3,9*10°
dindmica
Numero de
266.319

Reynolds
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A continuacion, se asumen 2 rotores en el estanque y 75% de eficiencia del motor para llevar a cabo la
agitacion. En la Tabla 5.43 se presentan los resultados obtenidos para llevar una correcta agitacion

dentro del mezclador.

Tabla 5.43 Resultados de potencia de la agitacidn requerida en el estanque de acumulacién

Parametros Unidad Valor

Numero de potencia 5
P [kw] 4,59
P, [kw] 9,18
Eficiencia 0,75

Ndmero de rotores 2
P; [kw] 12,24

5.11.3 | Requerimiento energético y control de la temperatura

Es necesario mantener la temperatura de la mezcla a 70 °C para que ingrese al reactor de
isomerizacion seguln los requerimientos del equipo, para ello se va a utilizar agua (mgc) a 100 °C a la
entraday a 71 °C a la salida. Para llevar a cabo el procedimiento se va a utilizar un serpentin de tubos
de acero, Schedule 40 de 2 pulgadas de diametro nominal, con las caracteristicas descritas en la Tabla

5.4.

El resumen de los datos obtenidos en esta seccidn, se muestran en la Tabla 5.44.
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Tabla 5.44 Resumen datos de requerimiento energético y control de temperatura para estanque de

acumulacién
Parametros Unidad Valor
Q [kcal/lote] 2.634.125
u [kcal/h m?®°C] 3.073,3
A [m?] 28,6
L [m] 151,6
Ko [m] 0,12
Ndmero de vueltas 24
Mec [kg/lote] 87.804,2

REACTOR DE ISOMERIZACION (R-2)

209

Para llevar a cabo la reaccion de isomerizacion se utiliza la enzima L-arabinosa isomerasa inmovilizada

proveniente de Thermotoga neapolitana en un modo de operacién de lotes repetidos a 70 °C, pH 7,5

y galactosa como sustrato.

5.12.1 | Cinética de la reaccidn enzimatica
k1 k3
- -
E+Gal EGal E+Tag
“«— «—
k> kq
Donde,

Gal: Concentracidn de galactosa

E: Concentracién de enzima arabinosa isomerasa

EGal: Concentracién del complejo unién enzima-sustrato



Tag: Concentracion de tagatosa
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La ecuaciéon de comportamiento de un reactor por lotes para una reaccién de isomerizacién en

ausencia de inhibicion se presenta en la Ecuacion 5.96 (lllanes, 1994).

e PG )0 () e G )

VP*KS
Vs * Kp

Ks 1+

Donde,

k;q¢: Constante catalitica, adimensional e igual a 1

e: concentracion enzimatica, [Ul/L]

Ks: Constante Michaelis- Menten (disociacion) para complejo EGal en E y Gal, [mM]
K,: Constante Michaelis- Menten (disociacién) para complejo EGal en E'y Tag, [mM]
P: Concentracién molar del producto, [mM]

P,4: Concentracién molar del producto en equilibrio (v=0), [mM]

So: Concentracion inicial de galactosa, [mM]

Vp: Méxima velocidad de reaccidn de conversién de Tag en Gal

Vs: Maxima velocidad de reaccion de conversidn de Gal en Tag

Se definen F,q, P, K4 segun las siguientes ecuaciones:
Keq * SO
o =R ¥1
eq
P=S5y*x
_ VS * KP
eq — Vp * Ks

Donde,

K.q: constante global de equilibrio de una reaccion reversible

Ecuacion 5.96

Ecuaciéon 5.97

Ecuaciéon 5.98

Ecuacion 5.99
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x: conversion de galactosa

Reemplazando estas ecuaciones en la Ecuacion 5.96, y ademas aplicando el modelo de inactivacion de

primer orden (Ecuacidon 5.26), se obtiene:

kcat *€g * [1 - exp(_kD * t)]

Ky * kp
1 1 X SO Keq * SO 1 1 Ecuacion 5.100
Keqelsoex (o)~ (1) (0 ) v (7 )
- 1+ Keq

El valor de Ky que se utilizard para diseiar la reaccién enzimatica de isomerizacién, es de Thermotoga
neapolitana, cuyo valor es 250 [mM] (Kim et al., 2002). El valor de K, se calcula asumiendo la misma
razén existente entre Ky y K, de la enzima glucosa isomerasa (lllanes et al., 1992), donde se obtiene

un K, de 160 [mM].

5.12.2 | Determinacion de la carga enzimatica a adicionar por cada lote

Para determinar la carga enzimatica a adicionar en R-2, se debe considerar el valor de la

concentracion galactosa inicial que fue determinada en la seccién 4.13.

El valor de la constante de inactivacion de primer orden (kp) y la conversion de galactosa a tagatosa
en equilibrio reportada a 70°C es de 1,78*10° [h™] y 0,5 respectivamente (Lim et al., 2008). Utilizando
la Ecuacion 5.101, se obtiene una constante de equilibrio de 1. Si se desea lograr el 90% de la

conversion de equilibrio, se obtiene un grado de conversidn de galactosa a tagatosa de un 45%.

Ecuacién 5.101

Reemplazando los valores mencionados anteriormente, y también los valores de concentracion inicial
de galactosa como 1.674 [mM], constante de Michaelis-Menten 250 [mM], un tiempo de 3 [h] y

asumiendo un valor de k.,; igual a 1, se obtiene:
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1xey*[1—exp(—1,78 x 1073[h™1] * 3[h])]
250 [mM] * 1,78 * 10-3 [A—1]

~(7+3)

" <1 " 1265;2??1\51\/]1]) * (LiTI 1) [mM] « (2;0 * 120) [mlM]]

1.674[mM] * 0,45 ( ! ! )[ ! ] ] (1 0,45 0’45)
. * 0, * — — -0, -
m 250 160/ lmm] ~ " 1

mM mM umol Ul
ey = 1.025 [—] = 17,083 [—] = 17.083[ - ] =17.083 [—]
h min L * min L

Al no tener datos sobre la actividad especifica de la arabinosa isomerasa inmovilizada a nivel
industrial, se considera utilizar la enzima glucosa isomerasa de Genencor/Dupont, conocida como
Gensweet® IGl. Este preparado enzimatico ya se encuentra inmovilizado, y posee una actividad

especifica de 900 Ul/g (Silva et al., 2012).

Para calcular la masa de biocatalizador necesaria para la reaccion de isomerizacién, se utiliza la

Ecuacion 5.102:

ey *
Meae = 2 Ecuacion 5.102

Asp
Considerando un valor de volumen de reaccion de 22.163 [L] se obtiene:
17.083 [ | « 22.163 (1]

Ul g
900 [?] * 1000 [@]

Megr = =421 [kg]

La carga inicial de biocatalizador es 421 [kg/ciclo], donde cada ciclo corresponde a los lotes realizados
con el mismo biocatalizador. La duracién de cada lote de isomerizacidn y la cantidad de estos que se

realizan con la carga inicial se observa en el Apéndice D.



213

5.12.3 | Calculo dimensiones reactor enzimatico de isomerizacion

Para llevar a cabo la reaccidon de isomerizacién enzimatica por lotes se va a considerar un reactor
enzimatico analogo al de la reaccion de hidrdlisis, ademas se le va a adicionar un canasto para la
remocién del biocatalizador enzimatico. Las dimensiones del reactor a disefiar se presentan en la
Figura 5.12 y las razones entre ellas se presentan en la Tabla 5.6. Se va a considerar que, para el
calculo de las propiedades fisicas de la solucién dentro del reactor tales como densidad, viscosidad y

la capacidad calorifica, la tagatosa posee las caracteristicas de la galactosa.

Figura 5.12 Reactor de isomerizacion

De acuerdo al capitulo 4, la cantidad de masa generada y la composicién de cada lote se van a
considerar constantes, ademas el volumen del catalizador se va a suponer un 10% del volumen de
reaccién. Junto con lo anterior y la densidad de la solucidn a la salida del reactor se va a calcular el
valor del volumen util, por medio de la Ecuacién 5.103.

_ Fso1

= * f Ecuacién 5.103
2
Psol

Vr

Donde,

Vg, Volumen util del reactor enzimético de isomerizacion, [m*/lote]
Fs,;: Corriente solucion a la salida del reactor, [kg/lote]

Psor: Densidad solucién del reactor, [kg/m?]

f: Factor que considera el volumen de catalizador dentro del reactor enzimatico
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Reemplazando los datos correspondientes se obtiene:

24.978 [l’;% m3
Ve, = —— ot * 11 = 24,38 l—]
1.127 [m—%] ote

Las dimensiones del reactor se van a determinar al igual que en la seccién 5.2.1 utilizando las

ecuaciones correspondientes. El resumen de los valores obtenidos se presenta en la Tabla 5.45.

Tabla 5.45 Resumen dimensiones reactor de isomerizacién enzimatica

Parametros Unidad Valor

T [m] 2,98

D [m] 0,99

H [m] 2,98

J [m] 0,24

E [m] 0,99

W [m] 0,19

A [m] 1,49

F [m] 0,99

Vi [m’] 24,38

Veabera [m’] 3,48

Viondo [m’] 3,48

Viotal [m?] 27,86
5.12.4 | Calculo de la potencia de agitacion del reactor enzimatico de isomerizacion

Para el caso de la potencia del agitador necesaria para generar un buen mezclamiento dentro del
reactor se hace de forma analoga a la seccién 5.3.4. Las caracteristicas de la solucion dentro del

reactor enzimatico se presentan en la Tabla 5.46.
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Tabla 5.46 Pardmetros y nimero de Reynolds para reactor de isomerizacién enzimatica

Parametros Unidad Valor
Didmetro
. [m] 0,99
impulsor
Agitacion [rpm] 60
Densidad solucidn [kg/m?] 1.127
Viscosidad
. [kg/m s] 3,9%10°
dindmica
Numero de
283.224
Reynolds

Por otra parte, considerando que el nimero de potencia corresponde a 5, el reactor tiene 3 rotores y

el motor de agitacion tiene una eficiencia del 75% se calcularon los resultados que se muestran en la

Tabla 5.47.

Tabla 5.47 Resultados potencia de agitacion requerida en el reactor de isomerizacién enzimatica

Parametros Unidad Valor
Numero de potencia 5

P [kw] 5,35

Fe [kw] 16,05

Eficiencia 0,75
Numero de rotores 3

Py [kw] 21,4
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5.12.5 | Requerimiento energético y control de la temperatura

La temperatura dentro del reactor se debe mantener a 70 °C, para ello se va a utilizar un serpentin, el
cual tendra las caracteristicas de las cafierias que se presentan en la Tabla 5.4. Para el diseio se van a
considerar las caracteristicas de la caneria del serpentin debido a que el calor generado en el reactor

no sera siempre el mismo debido a sus condiciones de operacién.

El didmetro del serpentin se puede calcular de acuerdo al espacio disponible en el reactor, este
corresponde a su didmetro (T) menos el espacio que usan los deflectores (J) y la cafieria (D) de

acuerdo a la Ecuacién 5.104.
Dserpentin =T —2 %] — D, Ecuacion 5.104
Realizando el reemplazo de los datos, se obtiene lo siguiente:
Dserpentin = 2,98 [m] — 2 % 0,24 [m] — 0,06 [m]
Dserpentin = 2,44 [m]

El paso del serpentin asi como el nimero de vueltas que dara aproximadamente en el reactor, se
calculan de acuerdo a la Ecuacidn 5.20 y la Ecuacidon 5.21, respectivamente. Por otra parte, el largo del
serpentin puede ser calculado por la Ecuacién 5.105, mientras que el drea de transferencia de calor

estara dada por la Ecuacion 5.106.
L=2x%m+*nx* (Dserpemmz + kpz) Ecuacién 5.105
Aserpentin =m*D, *L Ecuacién 5.106
Donde,
L: Largo del serpentin, [m]
n: Numero de vueltas del serpentin en el reactor
k,: Paso del serpentin, [m]
D,: Didmetro externo de la cafieria, [m]

En la Tabla 5.48 se presenta el resumen de los pardmetros calculados para el serpentin.



217

Tabla 5.48 Dimensiones del serpentin para reactor de isomerizacion enzimatica

Parametros Unidad Valor
Dserpentin [m] 2,44

ko [m] 0,12
Numero de vueltas 24
L [m] 900

Area [m?] 170

Calor de la reaccion de isomerizacion

El calor generado durante la reaccién se puede calcular como se muestra en la Ecuacion 5.107, en la
cual se va a requerir la entalpia de reaccion de la isomerizacién bajo las condiciones del proceso. Por
falta de datos se va a considerar la entalpia de reaccidon de la enzima glucosa isomerasa en la
produccion de jarabe de maiz de alta fructosa, la cual corresponde a 5,7 [kJ/mol] a 70 °C (Tewari &

Goldberg, 1985).

Qrxn = m* AH, Ecuacién 5.107

Reemplazando los valores correspondientes se obtiene:

kcal
mol gal reacciona

Qrxn = 1,36 * 37.105,6[mol gal] = 50.463,6[kcal]

Calor perdido por las paredes

El calor perdido por las paredes del sistema se puede determinar mediante la Ecuacién 5.15.
Considerando que el coeficiente de transferencia de calor tiene un valor de 25 [kcal/h m? °C], la
temperatura de la solucién es 70 °Cy la del ambiente 12 °C. Por lo tanto, se reemplazan los valores de

disefio y se obtiene la expresidon que se muestra a continuacion.
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kcal

qp, = 25 [m] * (1t * 2,98[m] * 2,98[m]) * (70 — 12)°C

kcal

La reaccidon de isomerizacidon es endotérmica, por lo que se absorbe calor durante el tiempo de
reaccién de isomerizacién. A su vez, el calor de reaccién también varia en cada lote, por lo que se

debe suministrar gradualmente para mantener la temperatura de operacién en 70 °C.

Debido a la inactivacién enzimatica, el tiempo de reaccion aumenta tras cada lote (Apéndice D),

requiriéndose cada vez de un mayor flujo de calor a suministrar.

El calor a suministrar en cada lote se determina por medio de la Ecuacién 5.108 y Ecuacién 5.109.

Qn = ern + qp * [— Ecuacién 5.108
qn = On Ecuacién 5.109
trxn

Donde,

Q,: Calor a suministrar por el lote nimero n, [kcal]

qy: Flujo de calor suministrado al lote nimero n, [kcal/h]
trn: Tiempo de reaccidn del lote nimero n, [h]

Para la obtencion del flujo de agua de calentamiento se utiliza la Ecuacién 5.110.

F, = S Ecuacion 5.110

Cp * (Ty — T)
Donde,
F,: Flujo de agua caliente para el lote nimero n, [kg/h]
Cp: Calor especifico del agua, [kcal/kg °C]

T;, T,: Temperatura del agua caliente de entrada y salida, respectivamente, °C
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Como ejemplo de célculo se muestra el flujo de agua para calentar la solucion y el flujo de calor al lote

1:

kcal
h

Q, = 50.463,6[kcal] + 40.453[ ] « 3[h] = 171.822,6[kcal]

_ 171.822,6[kcal] —_ kcal]
q1 = 3[h] - . ) h

57.274,2 [kc—al

F1 = h
kcal o
1 [kg °C] * (100 — 80)[°C]

kg
= 2.862,3 [7]

La Figura 5.13 indica el requerimiento energético de la reaccién durante el ciclo de uso del catalizador.

350000
300000
250000
200000
150000
100000
50000
0

Energia requerida [kcal]

0 20 40 60 80 100
Numero de lote

Figura 5.13 Requerimientos energéticos totales para cada lote

5.13 | ESTANQUE ECUALIZADOR (E-3)

Al tener un reactor por lotes se necesita del estanque ecualizador para lograr el flujo continuo
requerido para las siguientes etapas. Durante este proceso se va a incluir un sistema de agitacidn
para mantener la homogeneidad de la solucidn. Por otra parte, no es necesario bajar la temperatura
de la solucion mediante un serpentin en el equipo, debido a que durante el tiempo de

almacenamiento hay pérdidas de calor al ambiente.
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5.13.1 | Calculo dimensiones del estanque ecualizador E-3

El dimensionamiento del ecualizador se realizard en base a la cantidad de solucidn de tagatosa que se
produce luego de un lote de funcionamiento con un tiempo de reaccién de 6,58 horas. El disefio de
este estanque se va a realizar de forma analoga al ecualizador utilizado anteriormente, el cual fue
disefiado en la seccidn 5.4.1. Para el calculo del volumen util del ecualizador se va a considerar un
40% mas de volumen para evitar que el estanque quede vacio, también que el flujo de salida
corresponde a 3.796 [kg/h], el cual fue determinado en el capitulo 4 y que su densidad es 1.127

[kg/m”].
El volumen util del ecualizador corresponde a:

m3
Vg, = 6,58[h] = 3,368 [T] «1,4 = 31[m?]

Los resultados del disefio se muestran en la Tabla 5.49.

Tabla 5.49 Resumen dimensiones estanque ecualizador E-3

Parametros Unidad Valor

T [m] 3,23

D [m] 1,07

H [m] 3,23

J [m] 0,26

E [m] 1,07

w [m] 0,21

L [m] 0,26
Vi [m?] 31

Veabeza [m?] 4,43

Viondo [m’] 4,43

Vtotal [m3] 35/43
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5.13.2 | Calculo de potencia de agitacion del estanque ecualizador E-3

Los calculos necesarios para obtener los pardmetros y determinar la velocidad de agitacién que

permite obtener un régimen turbulento durante la agitacién se presentan en la Tabla 5.50, los cuales

se realizaron de forma andloga a la seccién 5.3.4.

Tabla 5.50 Parametros y nimero de Reynolds para estanque ecualizador E-3

Parametros Unidad Valor
Diametro
[m] 1,07
impulsor
Agitacion [rpm] 60
Densidad solucién [kg/m?] 1.127
Viscosidad
[kg/m s] 3,9%10°
dindmica
Numero de
330.846
Reynolds

Una vez obtenido el nimero de Reynolds se determina que el flujo es turbulento. Ademas el nimero

de potencia corresponde a 5 para turbinas tipo Rushton, se asumen 2 rotores en el estanque y 75% de

eficiencia del motor para llevar a cabo la agitacion.

En la Tabla 5.51 se presentan los resultados obtenidos para llevar una correcta agitacién dentro del

ecualizador.
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Tabla 5.51 Resultados de potencia de la agitacion requerida en el estanque de ecualizacion E-3

Parametros Unidad Valor
Numero de potencia 5
P [kw] 7,9
P. [kw] 15,8
Eficiencia 0,75
Numero de rotores 2
P, [kw] 21

5.14 | CROMATOGRAFIA DE LECHO MOVIL SIMULADO (SMB-3)

Al igual que la anterior separacion por cromatografia de lecho mdvil simulado se va a utilizar una
resina DOWEX™ MONOSPHERE™ 99 Ca/320 de calcio. De acuerdo a los datos entregados en el
capitulo 3, el valor de la constante de afinidad respecto a la resina de calcio, indican que la tagatosa es

el compuesto mds adsorbido, mientras que la galactosa saldra primero por la corriente de refinado.

5.14.1 | Diseio del equipo de lecho mévil simulado SMB-3

El disefio se va a realizd de la misma manera que en la seccién 5.8. Se consideran 140 platos y una
caida de presion de 1 [bar]; el flujo interno mayor del sistema corresponde a 12,286 [m>/h]. Los datos

obtenidos se resumen en la Tabla 5.52.
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Tabla 5.52 Dimensiones del sistema cromatografico SMB-3

Parametros Unidad Valor
Acol [m?] 0,15
L [m] 2,52
Leol [m] 0,63
Um [m/h] 79,2
5.14.2 | Calculo del tiempo de Switch para SMB-3

El flujo de sélidos del sistema de cromatografia de lecho mévil simulado corresponde a 6,212 [m>/h].

Tabla 5.53 Resultados para el tiempo de cambio de SMB-3

Parametros Unidad Valor
Dcol [m] 0,43
ATswitch [m | n] 21 1

5.15| EVAPORADOR (EV-2)

Como se calculé en la seccion 5.10, el evaporador de 3 efectos es el mas econdmico para llevar a cabo
la concentraciéon de la solucién, por lo tanto el disefio del equipo EV-2 se va a realizar de forma

andloga al primer evaporador.

La solucién que se quiere concentrar entra a 60 °C al evaporador, y se requiere que salga a la misma
temperatura luego de los tres efectos. A partir del balance de masa se calculd el agua a evaporar
necesaria para llegar a una concentracion de 75 °BRIX de la solucion de tagatosa, la cual corresponde

a 3.793 [kg/h]. En la Tabla 5.54 se entregan los datos de entrada del evaporador EV-2.
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Tabla 5.54 Datos de entrada al evaporador de triple efecto EV-2

Parametros Unidad Valor
Lo [kg/h] 4.534
To °C 60
Ts °C 100
T; °C 60
AT °C 40
Xo 0,12
X3 0,75
Ao [kcal/kg] 623,2
As [kcal/kg] 623,2

Xo, X3: Concentracion inicial y final de tagatosa en la solucion

La capacidad calorifica de la tagatosa se considera igual a la de la galactosa debido a la falta de datos.
Por otra parte la composicién de la mezcla cambia entre la salida y la entrada, por lo tanto, a pesar de
gue la solucién se encuentre a igual temperatura en ambos puntos, la capacidad calorifica cambia. Los

valores calculados a 60 °C para ambos pardmetros, se presentan a continuacion:

kcal
Psolentrada = 0’958 [kg oc]

kcal
Cpsol,salida = 0’677 [kg oc]

Con los datos entregados en la Tabla 5.54, se realizaron las cuatro iteraciones. Los resultados

obtenidos, se muestran en la Tabla 5.55, donde %E es el porcentaje de error relativo.
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Tabla 5.55 Resultados del disefio de evaporacién de triple efecto en EV-2

Parametro Unidad Iteracion 1 Iteracion 2 Iteracion 3 Iteracion 4
U, [kcal/h m*°C] 2.734,16 2.807,4 2.807,4 2.807,4
U, [kcal/h m*°C] 2.197,09 2.245,9 2.245,9 2.245,9
Us [kcal/h m*°C] 1.904,15 1.904,15 1.904,15  1.904,15
Ao [kcal/kg] 623,2 623,2 623,2 623,2
M [kcal/kg] 634 634,5 634,5 634,5
A [kcal/kg] 628,7 629,6 629,6 629,6
As [kcal/kg] 623,2 623,2 623,2 623,2
ATy °C 40 40 40 40
To °C 60 60 60 60
T, °C 86,7 87,9 88 88
T, °C 73,4 75,5 75,7 75,6
T, °C 60 60 60 60
Coo [kcal/h m*°C] 1,131 1,131 1,131 1,131
Cor [kcal/h m*°C] 1,162 1,163 1,163 1,163
Co [kcal/h m*°C] 1,146 1,146 1,146 1,146
Cos [kcal/h m*°C] 1,131 1,131 1,131 1,131
Go [kg/h] 1.435,6 1.448 1.449,2 1.448,7
G, [kg/h] 1.176,4 1.176,9 1.177,16 1.176,7
G, [kg/h] 1.275,6 1.270,4 1.269,8 1.270,2
Gs [kg/h] 1.341 1.345,7 1.346 1.346
A, [m?] 24,6 26,7 27 26,84
A, (m?] 25,5 26,6 26,8 26,85
A [m?] 31,6 27,1 26,9 26,85
%E (As/Ay) % 3,6 0,37 0,74 0,037
%E (As/Ay) % 28,4 1,49 0,37 0,037
%E (As/A,) % 23,9 1,87 0,37 0
Q [kcal/h] 894.684,6 902.393,6 903.153,9  902.867,2
Q [kcal/h] 745.837,6 746.743 746.908 746.616
Q; [kcal/h] 801.969,7 799.843,8 799.466  799.717,9
Aprom/efecto [m?] 27,2 26,8 26,9 26,85
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5.6 | CRISTALIZADOR (C-1)

Para llevar a cabo la cristalizacion se va utilizar un cristalizador de superficie enfriada, como se
muestra en la Figura 5.14. El equipo se compone de un intercambiador de tubo y carcaza, el cuerpo
del cristalizador, una bomba de circulacién y una tuberia. Dentro del cuerpo del cristalizador, hay un
bafle disefiado para recoger los cristales excesivamente finos y separarlos del magma donde estdn
creciendo los cristales para lograr controlar su tamafio y densidad; el cuerpo también proporciona el

tiempo de retencion.

La razdn de circulacidn a través del intercambiador de calor es normalmente alta, lo suficiente como
para que la temperatura este dentro del rango de 1 a 2 [°F]. El tamafio de los cristales que se puede
obtener en este tipo de equipo estd en el rango de 20 a 150 [mesh], lo que equivale a un rango de

0,103-0,841 [mm].

Cuerpo

Salida de
li d
Desviador de Faldon icor madre
Tuberia de
circulacion .,
Alimentacion
Enfriador\q
Salida del
refrigerante Entrada del Cristales de
-+ refrigerante I producto
ot [i5)

Bomba de circulacion

Figura 5.14 Esquema de un cristalizador de superficie enfriada

El balance de calor en el cristalizador considera el calor latente desprendido cuando se forma el sélido
a partir de la solucion. La cristalizacidn es por lo general exotérmica y el calor de cristalizacion varia

con la temperatura y la concentracion.
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5.16.1 | Dimensionamiento del cristalizador

Para determinar el volumen de la cdmara de cristalizacidn se consideran las siguientes expresiones:
Ld =3x%G *tr Ecuacion 5.111

Donde,

Ld: Tamanfo de los cristales dominantes, [mm]

G: Tasa de crecimiento de los cristales, [mm/h]

tr: Tiempo de residencia para que se realice la cristalizacidn, [h]

El volumen de liquido necesario se determina a partir de la Ecuacién 5.112.

t.=— Ecuacién 5.112
.

Donde,
V. : Volumen del liquido, [m3]

Q: Flujo de entrada al cristalizador, [m3/h]

Considerando que el volumen del liquido utiliza el 80% de la camara de cristalizacion el volumen total

se puede expresar de acuerdo a la expresion:

Vp=— Ecuacion 5.113

Por falta de datos de la cristalizacién de tagatosa, se van a tomar los valores reportados para
crecimiento de los cristales de sacarosa. Para el desarrollo de la Ecuacién 5.111, Ecuacién 5.112 y la

Ecuacién 5.113 se van a tomar las siguientes consideraciones:

- Ld corresponde al maximo tamafo de particulas, considerando un valor promedio para el

tamanio de cristales alcanzados por el equipo, el valor de Ld corresponde a 0,47 [mm].
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- La tasa de crecimiento para los cristales de sacarosa reportada considera que G tiene un
valor de 0,018 [mm/h] (Ribeaux-Kindelan et al., 2011).
- De acuerdo al balance de masa, la corriente de solucidn que entra al cristalizador

corresponde a 741 [kg/h] y la densidad es 1.460 [kg/m®].

Los datos obtenidos se presentan en la Tabla 5.56.

Tabla 5.56 Datos de dimensionamiento para cristalizador por enfriamiento

Parametro Unidad Valor
Ld [mm] 0,47
G [mm/h] 0,018
t, [h] 8,7
" [m’] 4,41
Q [m*/h] 0,507
Vr [m’] 5,51

5.16.2 | Balance de energia al cristalizador

El balance de energia consiste en determinar la cantidad de calor que hay que retirar del sistema para

permitir la cristalizacién, el cual se puede calcular mediante la Ecuacion 5.114.
Qc1 =F, C’pe * (TC —Tso1e) + F; % A, Ecuacién 5.114
Donde,
Qc1: Calor que se debe retirar para formar los cristales de tagatosa, [ki/h]
F,: Flujo masico de solucidn en la corriente de entrada del cristalizador, [kg/h]

F;: Flujo masico de cristales en la corriente de salida del cristalizador, [kg/h]
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Cpe: Capacidad calorifica de la corriente de entrada, [kJ/kg °C]
T,.: Temperatura de cristalizacion de tagatosa, [°C]
Tso1 e: Temperatura de la corriente de entrada al cristalizador, °C

A Calor de cristalizacién de tagatosa, [kl/kg]

A partir de los balances de masa se obtiene el valor de la corriente de solucién a la entrada del
cristalizador y los cristales formados a la salida del equipo, los que corresponden a 741 [kg/h] y 448
[kg/h], respectivamente. Por otra parte, la capacidad calorifica de la mezcla corresponde a 2,904
[ki/kg °C]; el calor de cristalizacién es igual en magnitud que el calor de solucién, pero con signo
opuesto. Se considerard el calor de solucién de sacarosa, el cual tiene un valor de -3,857 [cal/mol]

(Apéndice 1.2).

De acuerdo a lo anterior, se resuelve la Ecuacion 5.114.

kg kJ kg kJ
= 741 |—| * 2,904 0—60)[°C] + 448 |—| *x—16,137 [—
Qe [h]* [kg"C]*( el [h]* [kg]
kJ
Q-1 = 136.385,3 [F]
5.16.3 | Disefo del ciclo de refrigeracion

El ciclo de refrigeracién mantiene la temperatura necesaria dentro del equipo para llevar a cabo la
cristalizacidon de tagatosa. Este proceso requiere la absorcidon continua de calor a un bajo nivel de
temperatura, a menudo se logra por evaporacion de un liquido en un proceso de flujo continuo. El
vapor que se forma puede regresar a su estado liquido original para su re-evaporacion, el método
mas comun para lograrlo es a través de una compresion y condensacion del mismo (Smith & Van
Ness, 1995). A continuacién se describen los elementos principales para realizar esta etapa, la cual se

esquematiza en la Figura 5.15.
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Refrigerante: es el medio de transmision de calor, el cual se absorbe al evaporarse a baja
temperatura y lo cede al condensarse a alta temperatura y presion. Para el proceso se
escoge el amoniaco ya que es de bajo costo y se usa principalmente en las grandes
industrias y en instalaciones de baja temperatura.

Compresor: para este caso se va a utilizar un compresor reciproco, puesto que entrega
una gran razén de compresion.

Condensador: recibe el vapor del refrigerante recalentado procedente del compresor,
elimina el recalentamiento del vapor y a continuacidn, lo licla. Para este proceso se va a
utilizar un condensador enfriado por agua, de tipo horizontal con tubos y coraza.
El liquido refrigerante se condensa en el exterior de los tubos y cae al fondo de la
envuelta. Posteriormente el refrigerante, fluye hasta una valvula de expansién.

Vélvula de expansion: el fin de este dispositivo es reducir la presion del liquido
refrigerante, y se debe regular su paso al evaporador. En este caso se ocupara una valvula
de aguja, la cual otorga una caida de presidn mds precisa.

Evaporador: Se va a utilizar un evaporador de circulacién natural, el cual ocupa poco
espacio en la planta, tiene un costo de mantencién bajo y funciona durante extensos

periodos de tiempo.

Entalpfa

Figura 5.15 Diagrama de presién-entalpia para ciclo de refrigeracion
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A partir de la Figura 5.15 se puede observar que el ciclo para el amoniaco ocurre de la siguiente forma

descrita a continuacion.

1-2: Expansion isoentdlpica del amoniaco hasta las condiciones de evaporacion.
2-3: Evaporacién del amoniaco a presion y temperatura constante.

3-4: Compresion isoentropica.

4-1: Condensacion isobarica del amoniaco.

Se van a considerar los siguientes datos:

- Las condiciones de temperatura inicial y final para la cristalizacién de tagatosa,
corresponden a 60 °Cy O °C, respectivamente.

- La temperatura de evaporacién del amoniaco es a 0 °C y la temperatura de condensacion
a55°C.

- Elflujo masico de entrada al cristalizador es 741 [kg/h]

Con estos datos y considerando la Figura 5.15, se muestran las condiciones del ciclo en la Tabla 5.57

obtenidos a partir del diagrama de Molliere para amoniaco, que se muestra en el Apéndice I.1.

Tabla 5.57 Condiciones del ciclo de refrigeracidn en la cristalizacion

Punto  Temperatura [°F]  Presion [psia]  Entalpia [BTU/lbm] Entropia [BTU/Ibm °F]

1 131 350 -200 1,673
2 32 70 -200 1,434
3 32 70 250 2,509
4 140 350 360 2,509

A partir del balance de energia en la seccién 5.16.2 se obtuvo el calor que se debe retirar para formar

los cristales de tagatosa, lo que corresponde a un valor de 136.385,3 [kJ/h].
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Ademas se define una tonelada de refrigeracion (N), como la potencia requerida para extraer 12.000
[BTU/h] en el evaporador, por lo tanto la potencia de refrigeracion se calcula mediante la Ecuacion
5.115.

N = Q Ecuacion 5.115
12.000

Donde,
N: Toneladas de refrigeracién, [ton]

Q: Calor a retirar para formas cristales de tagatosa, [BTU/h]

Reemplazando los valores correspondientes en la Ecuacién 5.115 se obtiene:

129.156,8 [B%]

12.000 [B%]

N = = 10,7[ton]

El flujo de refrigerante necesario puede calcularse como:

_ N %12.000

Foo=— Ecuaciéon 5.116
T'ef H3 _ HZ

Donde,
Fyer: Flujo de refrigerante, [Ib/h]

H,, Hs: Entalpias en el punto 2 y 3 del ciclo re refrigeracion, [Btu/lbm]

Considerando las 3,1 toneladas de refrigerante y los datos de la Tabla 5.57 se desarrolla la Ecuacién

5.116.
10,7 * 12.000 [B%] Ibm
ref = by = 2052 [
(250 — (~200)) [W
F 285 3 lbm1 0,4536 kg 1294 kg
= * | = i
vef ’ [h] 1 [lb [h]
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El coeficiente de comportamiento (B) es igual a:

H; — Hp

2 e Ecuacion 5.117
H, — Hs

‘8:

Reemplazando los datos de la Tabla 5.57 en la Ecuacidon 5.117 se obtiene la siguiente expresion:

.- (250 — (—200)) [5}% o
(360 — 250) [g)% '

La potencia requerida por el compresor, se calcula mediante Ecuacién 5.118.

= M Ecuacién 5.118
B *ns
A su vez, 75 se define como:
Py )
ns = 0,86 — 0,038 * (P—> Ecuacion 5.119
2

Donde,

P: Potencia del compresor, [hp]

B: Coeficiente de comportamiento

7s: Coeficiente de compresién isoentrépica

Py, P,: Presion en el punto 1y 2 del ciclo de refrigeracion, [Psia]

Reemplazando los datos correspondientes en la Ecuacidn 5.118 y la Ecuacién 5.119 se obtiene:

0,86 — 0,038 (350) 0,67
= — * =

nS ’ ) 70 ]
_ATI7A1294
T T 41067 | el

P = 222,2[hp] *

7,457 * 102 W
—[—] = 165.694[W]
1 hp

El agua de enfriamiento necesaria se calcula mediante:
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M, * pr *(Ty —T;) = Fref * (Hy, — Hy) Ecuacion 5.120
Donde,
M,,: Masa de agua requerida para enfriamiento, [Ib/h]
prz Capacidad calorifica del agua, [Btu/lbm °F]
T,: Temperatura de salida del agua, [°F]

T;: Temperatura de entrada del agua, [°F]

Con los datos correspondientes se obtiene la masa de agua requerida para enfriar mediante la
Ecuacion 5.120. Ademas el agua de enfriamiento va a ingresar a 12 °C y se asume una temperatura
de salida de 20 °C.

lbm
h

Btu
lbm

Btu
lbm °F

M, *1 [ ] * (68 — 53,6)[°F] = 285,3 [ ] % (360 — (—200)) [

Ib
M,, = 11.095 [ﬂ

En la Tabla 5.58 se presentan los datos obtenidos para el disefio de ciclo de refrigeracion.

Tabla 5.58 Resumen datos para el disefio del ciclo de refrigeracion

Parametro Unidad Valor
N [ton] 10,7
Qc [kw] 136.385,3
Fref [kg/h] 1294
B 4,1
Ns 0,67
P (kW] 165,7

M., [kg/h] 1.454,13
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5.17| CENTRIFUGA DE CANASTO (CT-1)

La cesta estd suspendida en la parte inferior de un eje vertical giratorio que es accionado desde la
parte superior y el medio filtrante recubre la pared perforada de la cesta. La suspension de
alimentacion 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 mientras que los sélidos forman

una torta de 2 a 6 [pulg] (0,05 a 0,15 [m]) de espesor en el interior de la cesta.

La cesta pasa por medio de frenos cuando esta girando lentamente (30 a 50 [rpm)]), se descargan los
sélidos por medio de una cuchilla rascadora 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

desconecta el motor y se repite el ciclo (McCabe et al., 1991a).

Como se puede observar en la Figura 5.16, se considera una canasta perforada con un radio rq la cual
estd recubierta de un medio filtrante de resistencia despreciable. En un instante t durante la

operacion, la superficie del liquido esta localizada en r; y la interfase liquido-sélido se localiza enr,.

Feed , Filter

Medium

Filtrate

pinbi/Aunis

Figura 5.16 Canasta de operacion de filtracién centrifuga (Holdich et al., 2002)

5.17.1 | Eleccion de la centrifuga de canasto

Para realizar la operacidn se va a utilizar la centrifuga de canasto Ace FTD-180. Se considerd este
equipo debido a que la capacidad maxima puede centrifugar la corriente que se obtuvo del

cristalizador. Las dimensiones del equipo se muestran en la Tabla 5.59
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Tabla 5.59 Dimensiones centrifuga de canasto modelo Ace FTD-180

Parametro Unidad Valor

Didmetro centrifuga [mm] 2.524
Profundidad centrifuga [mm] 610
Factor G 410
Velocidad de rotacion [rpm] 700
Capacidad mdxima [kg] 750
Area de filtrado [m?] 2,9
Potencia [kwW] 15

Se consideran las relaciones tipicas entre los radios de la centrifuga mientras opera (Genck et al.,
2008) para obtener el valor de los radios que describen la distribucién de las fases durante la

centrifugacion:
e = 0,81y =1,2[m]

r, =0,6%1r,=09[m]

5.18 | CINTA TRANSPORTADORA (CP-1)

Para el disefio de la correa se determina la potencia necesaria para llevar los cristales de tagatosa
himedos hasta el secador rotatorio. Las ecuaciones para el de la cinta transportadora se presentan a

continuacion:

Ptotat = Pyacia + Ppiano Ecuacion 5.121
P. . = _(A *L) .y Ecuacion 5.122
vacia 100

(0,48 % (0,00302 * L)
=m *

Pplano = 100 Ecuacion 5.123
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Donde,

P;otar: Potencia total necesaria para transportar los cristales de tagatosa humedos, [hp]
Py qciq: Potencia necesaria para mover la correa misma, [hp]

Ppiano: Potencia necesaria para transportar los cristales de tagatosa humedos en terreno plano, [hp]
A: Constante adimensional

L: Longitud de la correa, [m]

v: Velocidad de la correa, [m/s]

m: Flujo masico, [ton/h]

Considerando que la constante A tiene un valor de 0,88 y que la velocidad de la correa recomendada
es 0,3 [m/s] (Tchobanoglous et al., 1993). El flujo masico corresponde a 453 [kg/h] y la longitud de la

correa es 7 [m]. Los resultados se muestran en la Tabla 5.60.

Tabla 5.60 Disefio de la cinta transportadora CP-1

Parametro Valor [hp] Valor [kW]
Piacia 0,018 0,013
Pplano 0,046 0,034
Piotal 0,064 0,047

5.19| SECADOR ROTATORIO (SR-1)

El secador rotatorio es un secador directo de aire caliente en contracorriente. El sélido por secar se
introduce continuamente en uno de los extremos del cilindro giratorio, como se muestra en la Figura
5.17, mientras que el aire caliente fluye por el otro extremo. El cilindro esta instalado en un pequefio

angulo con respecto a la horizontal; en consecuencia, el sélido se mueve lentamente a través del
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aparato. Dentro del secador, unos elevadores que se extienden desde las paredes del cilindro en la
longitud total del secador levantan el sélido y lo esparcen en una cortina mévil a través del aire; asi lo
exponen completamente a la accién secadora del gas. Esta accion elevadora también contribuye al
movimiento hacia adelante del sélido. En el extremo de alimentacion del sélido, unos cuantos
elevadores espirales pequeios ayudan a impartir el movimiento inicial del sdlido hacia adelante,

antes de que este llegue a los elevadores principales (Treybal, 1997).

Los diametros de los secadores estan comprendidos entre 1 — 3 [m] y la velocidad periférica de la
carcasa generalmente varia entre 20 — 25 [m/min] (McCabe et al., 1991b). En el caso del largo de los
secadores, el rango abarca entre 4 y 20 [m].

-Salida de aire
Alimentacién

Engranaje

Elevadores Anillo de sellado
Calentador

Ruedas de Pifidn
impulsidn

Elevadares

Figura 5.17 Disefio de un secador rotatorio con aire caliente en contracorriente

5.19.1 | Balance de energia del secador

Para la operacién de secado de los cristales de tagatosa desde 1% hasta 0,2% de humedad, se utilizara
un secador rotatorio a contracorriente con aire caliente, no aislado, como se muestra en la Figura

5.18.
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Aire

Gs Gs
Y1l ¥2
TGl TG2
H'G1 H'G2

«] e —

SR-1

Sélidos
Ss Ss
Ts1 Ts2
H'S1 H's2

Figura 5.18 Esquema de secador rotatorio para balance de energia

Se va a calentar aire atmosférico a 25 °C y 50% de humedad relativa, pasandolo sobre espirales de
calentamiento hasta que llegue a 90 °C antes de que ingrese al secador. Del secador se desea
descargar a 32 °C. El sélido entrard a 5 °C y se descargara a 60 °C; el flujo de entrada del secador

corresponde a 453 [kg/h].
El balance de energia alrededor del secador basado en la Figura 5.18 es:
Se*H'¢;+ Gg*xH'c, =S xH'gy + Ggx H' 1 + Q Ecuacién 5.124
Donde,
Ss: Flujo masico de sdlidos secos, [kg/h]
H'gq, H's,: Entalpia sélido himedo a la entrada y salida del secador, [J/kg]
G,: Flujo de aire en el secador, [kg/h]
H';1, H' ;: Entalpia del aire a la salida y entrada del secador, [J/kg]

Q: Pérdida neta de calor en el secador, [J/h]

La entalpia del sélido himedo (H’,) se determina mediante la Ecuacion 5.125
H's = Cps % (Ts = To) + X * Cpg * (Ts — Tp) + AH, Ecuacién 5.125
Donde,

H',: Entalpia del sélido himedo, [J/kg sélido seco]
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Cps» Cpq: Capacidad calorifica del sélido y del agua, respectivamente, [)/kg °C]

pbs’

Ts, Ty: Temperatura del sélido y de referencia, [°C]
X: Humedad en base seca del sélido, [kg agua/kg sdlido seco]

AH,: Calor integral de humidificacion con referencia al liquido y sélidos puros, [J/kg]

Con la capacidad calorifica del sélido y la del agua, con un valor correspondiente a 2.069,5 y 4.184
[J/kg °C], respectivamente. La humedad en base seca del sélido a la entrada y salida del secador es
0,01 y 0,002 [kg agua/kg solido seco]. Ademas, la temperatura del sélido corresponde a 5 °C, la
temperatura de referencia se considera como 0 °CYy el calor integral de humidificacion se desprecia. A
partir de lo anterior, se calcula el valor de la entalpia del sélido a la entrada y salida del secador.

J
kg °C

]oc] * (5 —0)[°C] + 0,01 * 4,187 [

= |+ G- orel

H'y = 2.069,5[

J
H'g; =10.559,1 |—————
st [kg solido seco]

J
H',, = 10. 7|l——
s2 = 10.389, [kg sélido seco]

Para obtener la entalpia del gas para el sistema aire-agua a una presion de 1 atmosfera (H’s) se utiliza

la Ecuacion 5.126.
H'; = (1.005 + 1.884 * Y) * T; + 2.502.300 * Y Ecuacion 5.126
Donde,
H';: Entalpia del gas, [J/kg aire seco]
Y: Humedad absoluta del aire, [kg agua/kg aire seco]

T;: Temperatura del aire a la que se desea calcular la entalpia, °C

Para la entrada del gas se considera una temperatura a 90 °C y la humedad absoluta se obtuvo a

través de la carta psicométrica (Apéndice E) ingresando con los datos del aire a 25 °C y 50 % de
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humedad relativa, se obtuvo un valor de 0,01 [kg agua/kg aire seco]. Reemplazando los valores en la

Ecuacién 5.126, se obtiene:

H'g, = (1.005 + 1.884 % 0,01) * 90 + 2.502.300 = 0,01

H'G, =117.168,6 [;]
kg aire seco

Para la salida del secador se tiene una temperatura del aire a 32 °C, reemplazando en la Ecuacion

5.126 se obtiene la Ecuacion 5.127:
H'¢y = (1.005 + 1.884 * Y;) * 32 + 2.502.300 * ¥} Ecuacion 5.127

H'Gy =32.160 + 2.504.184 + 1}

El coeficiente de calor estimado para conveccion natural y radiacién combinadas, desde el secador a

los alrededores es 12 [W/m? °C] (Treybal, 1997).

La diferencia de temperatura entre el secador y los alrededores, se toma como:

AT — [(90 — 25) -; (32 = 25)] _ 3600

Considerando el largo del secador rotatorio (Z) y el diametro del equipo (Tg), se puede obtener el drea
expuesta (A) del equipo a través de la Ecuacidn 5.128 y la pérdida de calor neta se calcula mediante la

Ecuacion 5.129.

A=nxZx*Ty Ecuacién 5.128

Q=h*xAxAT Ecuacién 5.129

Debido a que el flujo que entra al secador es pequefio, correspondiente a 453 [kg/h], se va a
considerar el diametro del secador mas pequeiio dentro del rango de los valores posibles que puede
tomar este parametro, descritos al inicio de la seccidn 5.19, y para el caso del largo del equipo se va a

tomar el mismo criterio.
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Por lo tanto:
A =m*4[m] * 1[m] = 12,56[m?]

1[// 3600 (s
s om )
=12 [mz °c] 1[ ] — +12,56[m?2] * 36°C = 1,953 * 107 [E]

Considerando el balance de humedad dado por la Ecuacién 5.130

Se*(X1—X3) =G x (Y, = Y,) Ecuacion 5.130

El flujo de sélidos secos se obtiene a partir de los balances de masa en la seccion 4.19, el cual tiene un
valor de 448 [kg/h], por lo tanto la Ecuacion 5.130 queda

448 * (0,01 — 0,002) = G, * (Y, — 0,01) Ecuacion 5.131

Reorganizando las ecuaciones, Ecuacion 5.127 y la Ecuacidon 5.124, y sustituyendo la entalpia del gas a

la entrada del secador, se obtiene la siguiente expresién en la Ecuacién 5.132

448 * 10.559,1 + G, * 117.168,6

= 448 x 10.389,7 + G * (32.160 + 2.504.184 * ¥;) + 1,953 Ecuacion 5.132
* 107

Resolviendo el sistema de ecuaciones dado por la Ecuacidn 5.131 y la Ecuacién 5.132 se obtuvo lo
siguiente:

k
Y, = 0,017[1(9ﬂ]

g aire seco

kg aire seco
Gs =512 [—]
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5.19.2 | Disefio del secador rotatorio

Para este tipo de equipos el tiempo promedio de paso o de retencidon debe ser igual al tiempo
requerido de secado y se define segun la Ecuacion 5.133 (Treybal, 1997):
T2

(DD*Z*H*T Z * Qp * pg
= Ecuacién 5.133

(S_S,> *| T” 5
Ps 4

Donde,

O: Tiempo de retencion, [s]

@p: Retencion del sélido en un secador contintio
Z: Longitud del secador, [m]

T,: Didmetro del secador, [m]

SS': Velocidad de sélidos secos, [kg sdlidos/m?’s]

ps: Densidad del sélido, [kg/m’]

Aunque las caracteristicas de los sélidos tienen un efecto considerable en la retencidn. La retencién

de un gran nimero de sélidos en distintas condiciones de operacién puede expresarse como:

Ecuacién 5.134
Pp =®D0iK*Gav
Dp,: Retencion del sdlido sin flujo del gas

K : Factor de correccion por el efecto del flujo del gas

G- Flujo de aire seco por unidad de &rea, [kg aire seco/m? s]

El signo positivo (+) se utiliza para el flujo a contracorriente del gas y el signo negativo (-) para el flujo a

corriente paralela. Cuando no se tiene el flujo de gas, la retencién depende en cierto grado del disefio
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de los elevadores y de la naturaleza del sdlido, sin embargo, en condiciones normales y para (Z)DO no

mayor de 0,08, la retencidn sin flujo de gas se puede determinar mediante la ecuacién:

_ 0,3344 x S Ecuacién 5.135

PO poxs* NOO« Ty

Donde,
s: Pendiente del secador, [m/m]

N: Velocidad de rotacién, [s7]

La constante K depende de las propiedades del sélido y para calculos aproximados puede tomarse

como:

0,6085

=— Ecuacién 5.136

Ps * dp 72

Para desarrollar la Ecuacién 5.136 se necesitan de los parametros presentes en la ecuacidn, para el
caso del diametro de los cristales, el cual fue determinado en la etapa de cristalizacion, se considera
un valor de 0,47 [mm] y para la densidad de la tagatosa se toma el valor de la densidad de la

galactosa, por lo tanto, se tiene que:

d, = 0,00047[m]

kg

En consecuencia el valor del factor de correccidn corresponde a K=0,016.

Las relaciones empiricas de los tiempos de retencion son aplicables bajo condiciones razonables de
flujos de gas, que no cause una formacién excesiva de polvos, ya que generalmente se desea
mantener el polvo bajo el 2 a 5%. Los flujos dependen del sdlido, pero los rangos de flujos utilizados
varian de 0,27 hasta 13,6 [kg gas/m”s]. Para la mayoria de los sdlidos de malla 35 (0,5 [mm]), el valor

de 1,36 [kg/m’s] es un flujo ampliamente seguro.
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El drea de seccidn transversal se determina segun la Ecuacién 5.137:

2
_ Ty Ecuacién 5.137

$ 4

Desarrollando la Ecuacién 5.137, para un didmetro del secador de 1 [m] se obtiene:

_mx (A[m])?

A
s 4

= 0,785[m?]

Considerando que el flujo de aire en el secador tiene un valor de 512 [kg/h] y el 4rea de seccién
transversal es 0,785 [m?] se puede calcular el flujo de aire por unidad de drea (G’,) a través de la

Ecuacién 5.138:

G .= % Ecuacién 5.138
S A

A continuacidn, se presenta el desarrollo de la Ecuacion 5.138:

kg

ML BN TR
= * —| = _—
$ 0,785[m2] 3600Ls " Im?2s

El flujo de aire seco por area se puede expresar mediante la Ecuacién 5.139.

Ecuacién 5.139

Y, + Yl)

Gav=G’s*(1+ 5

Reemplazando los datos en la Ecuacidn 5.139 se obtiene:

kg

m2

kg
(0,01 + 0,017) [@]
2

kg aire seco
Gay = 0,18 [ —]

]* 1+ =O,18[

m?s
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El flujo de sdlido seco por unidad de area se mediante la Ecuacion 5.140.

S =— Ecuacién 5.140

Reemplazando los datos en la Ecuacién 5.140, se calculd el flujo de sélido seco por unidad de érea,

obteniendo un valor de 0,158 [kg/s m?).

La velocidad de rotacién se determina a través de la expresion:

v
N = Ecuacidon 5.141
TT * Td

Donde,

v: Velocidad periférica del cilindro en [m/s].

La velocidad de rotacion es tal que proporciona velocidades periféricas de 0,2 a 0,5 [m/s] (Treybal,
1997). Por lo tanto, para el célculo de la velocidad de rotacién se va a considerar una velocidad
promedio de 0,35 [m/s], obteniendo una velocidad de rotacién de 1,11 [rps] a través de la Ecuacién
5.141. Para el caso de las pendientes que presentan los diferentes secadores, se encuentran en el

rango de 0 a 0,08 [m/m] (Treybal, 1997).

La retencidn sin flujo de gas se va a calcular mediante la Ecuacidn 5.135, para ello se van a considerar
una pendiente del secador de 0,02 [m/m], y su valor corresponde a 0,011. A continuacion, se calcula
la retencién del solido en el secador a través de la Ecuacion 5.134, obteniendo como resultado 0,05.
Finalmente se obtiene el tiempo de retencidén del sélido por medio de la Ecuacion 5.133. Los

resultados obtenidos para el disefio del secador rotatorio se presentan en la Tabla 5.61.



Tabla 5.61 Parametros de disefio para secador rotatorio

Parametro Unidad Valor
Tiempo de secado [h] 2
Largo [m] 4
Didmetro [m] 1
Elevacion [m/m] 0,02
Velocidad periférica [m/s] 0,35
Velocidad de rotacion [rpm] 67
Flujo de aire por
[kg/m?* ] 0,18

unidad de area

5.20| CINTA TRANSPORTADORA (CP-2)
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El disefio de la cinta de hace de forma andloga a la seccidon 5.18. Para este caso el flujo masico

corresponde a 448 [kg/h] y la longitud de la correa son 10 [m]. Los resultados se muestran en la Tabla

5.62.

Tabla 5.62 Disefio de la cinta transportadora CP-2

Parametro Valor [hp] Valor [kW]
Pacia 0,026 0,02
Pptano 0,065 0,048
Piotal 0,091 0,068
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5.21 | PISCINA DE ALMACENAMIENTO DE ELUENTE (P-1)

La piscina de almacenamiento se va a disefar para mantener la cantidad de agua desionizada
necesaria para el funcionamiento de los separadores de lecho mévil simulado. Se prefiere utilizar una
piscina debido a que son grandes volimenes de eluente los requeridos para cada proceso de
separacion. Al comparar el costo de inversidn con 3 estanques de almacenamiento, la piscina es mas

conveniente.

5.21.1 | Calculo de dimensiones de piscina de almacenamiento

La piscina se va a disefiar en base a la cantidad de eluente necesario para cada equipo de separacién
durante un turno de operacion. Para el dimensionamiento de la piscina es necesario conocer el
volumen total que ésta va a tener. Por consiguiente, se va a determinar el volumen de eluente, el cual

corresponde a agua desionizada de acuerdo a la Ecuacién 5.142:

— Few y
Veluente = * L Ecuacion 5.142

Donde,

Vaiuente: Volumen de eluente necesario para un turno de operacién al dia, [m’]
F,;,,.: Flujo de eluente necesario para realizar la separacion en el SMB, [kg/h]
Per: Densidad del eluente, [kg/m’]

t: Tiempo de duraciéon de un turno de operacion al dia, [h]

Para determinar el volumen de eluente necesario en cada caso se van a considerar los valores

calculados en el capitulo de balances de masa, ademas cada turno va a durar 8 horas.

A continuacion, se va a realizar un ejemplo de calculo con el agua requerida para el caso del primer

sistema de separacion SMB-1.

21.820 [kTg]
* 8[h] = 174,56[m3]

Vetuente =

1.000 [k—%]
m
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Realizando este proceso para cada caso es posible obtener el volumen total de agua desionizada que

va a tener la piscina. El resumen de los calculos se muestra en la Tabla 5.63

Tabla 5.63 Corriente de eluente para cada separacion de lecho movil simulado

Equipo de separacién Feluente [kg/h] Vewente [M’]
SMB-1 21.820 174,6
SMB-2 41.861 334,4
SMB-3 4,537 36,3
Total 545,3

Para determinar las dimensiones de la piscina se va a considerar un 20% mas, respecto al volumen de
eluente total, para evitar rebalses del agua. Por lo tanto, el volumen total de la piscina de
almacenamiento corresponde a 655 [m®] aproximadamente. En la Figura 5.19 se indican las medidas

de la piscina de almacenamiento de eluente.

co
i

6,3

Figura 5.19 Dimensiones piscina de almacenamiento de eluente

5.22 | TOLVA DE ALMACENAMIENTO DE PRODUCTO (T-1)

El producto final corresponde a cristales de tagatosa con una humedad del 0,2% en base seca, los
cuales se van a disponer en una tolva de almacenamiento durante un turno de operacion y luego

pasaran al drea de envasado.

La tolva consiste en cilindros metalicos cuya seccién mas habitual se muestra en la Figura 5.20.
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Figura 5.20 Tolva para almacenar y descargar cristales de tagatosa

Para la descarga se tiene una compuerta de facil manejo donde el producto se lleva al area de
envasado y posteriormente a camiones transportadores. La Tabla 5.64 sirve para la eleccién del tipo

de tolva a utilizar en estos equipos.

Tabla 5.64 Dimensionamiento de tolvas de acuerdo a la capacidad de cristales a almacenar (Construequipos
Agroindustriales, 2017)

Modelo Didmetro[m]  Alturacuerpo[m]  Alturatotal [m] Anillos Capacidad [m’]

T4 1,82 0,77 2,58 1 3,87
T.6 1,82 1,54 3,35 2 5,87
T.8 1,82 2,31 4,12 3 7,88
T.10 1,82 3,08 4,89 4 9,88

El volumen de la tolva se va a determinar en base a la Ecuacién 5.143.

E, = 8[h] -
Vpsg=———%f Ecuacién 5.143
Pm

Donde,

Vr_1: Volumen Util de la tolva de almacenamiento, [m’]
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E,: Corriente de producto final del proceso, [kg/h]
Pm: Densidad de la corriente de producto final del proceso, [kg/ m?]

f: Factor de seguridad

A continuacion se realizara el calculo del volumen Uutil, considerando un factor de seguridad del 20% y

a partir de la corriente proveniente del secador de cristales de tagatosa, el cual corresponde a 448

[ke/hl.

h
1.717,5 [k—%]
m

448 ["—9] « 8[h]

Vi_q = *1,2 = 2,5[m3]

De acuerdo al requerimiento de volumen necesario para almacenar el producto en forma de cristales

y de la Tabla 5.64 se selecciona el modelo de Tolva T.4.

5.23 | SISTEMA DE VACIO

5.23.1 | Condensador barométrico (CB-2)

Para determinar la cantidad de agua necesaria y llevar a cabo la condensacién para el evaporador EV-
2, el célculo se realiza de forma analoga a la seccién 5.10.4 (condensador barométrico para
evaporador EV-1). La temperatura del vapor que sale del tercer efecto se encuentra a 60 °C y su
entalpia corresponde a 623,2 [kcal/kg], ademas se considera que la alimentacién de agua para la
condensacion esta a la temperatura de salida del condensado del primer evaporador, es decir a 22 °C

y saldrd a 32 °Cy sus entalpias corresponden a 22,09 y 31,99 [kcal/kg], respectivamente.

Por lo tanto, reemplazando los datos en la Ecuacion 5.95, se obtiene:
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1346 [kg ] 623,2 kcal] +w, [kg ] 22,09 kcal] (1346 +W,, ) [kg ] 31,99 [kcal]
. —| 2 |— —| %22, — | = (1. —| * 31, —
h kg Aevz2 | b kg AEv2 h kg

W,

AEv2

kg
= 80.380,6 [-=
’ [h]

En la Tabla 5.65 se resumen los datos obtenidos para el condensador barométrico correspondiente a

cada evaporador de 3 efectos de la planta.

Tabla 5.65 Resumen condensadores barométricos para los evaporadores de la planta

Parametros Unidad EV-1 EV-2
W, [kg/h] 9.654,9 1.346
W, [ke/h] 581.465,15 80.380,6
H, [keal/kg] 627,35 623,2
Hi; [kcal/kg] 12,04 22,09
He [kcal/kg] 22,09 31,99
5.23.2 | Eyectores

Ademads del agua necesaria en el condensador barométrico, se requiere del uso de eyectores para
lograr el vacio del sistema, debido a que estos son capaces de condensar gases y el aire que ingresa al

sistema durante la generacién de vacio por medio de la utilizacién de un vapor comprimido.

Estos equipos son mucho mas eficientes a la hora de hacer vacio que las bombas a vacio, pero
carecen de un control adecuado. Pueden ser disefiados para operar en una etapa o bien en varias
etapas si es que asi se requiere. Como la presidon de vacio que se requiere en el sistema es del orden
de 0,13 [atm], se puede utilizar un sistema de eyector simple sin problemas (Walas et al., 2009). Para
el disefio de los eyectores se utiliza el Apéndice H.2 utilizando un vapor comprimido a 100 [psig] con

una presion de succidn de 1,79 [psig], y considerando una descarga de 14,7 [psi] se entra a la grafica
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con las razones presidn de succion/presion del vapor comprimido y presién atmosférica/presion de

succidn, asi se obtiene un valor de consumo del eyector de 0,15 [Ib aire/lb vapor].
La cantidad de aire ingresado al sistema puede ser calculado por la Ecuaciéon 5.144.
m=kxV/3 Ecuacién 5.144
Donde,
m: Masa de aire que ingresa, [lb/h]
k: Constante dependiente de la presidn sometida al sistema, [lb/h pie’]

V: Volumen del sistema, [pie’]

De acuerdo a la presidn del sistema la constante k tiene un valor de 0,194 [Ib/h piez]. El volumen del
sistema estd determinado por el tipo de condensador barométrico que sera utilizado, estos fueron

seleccionados de acuerdo al flujo mdximo de agua que permiten tratar y se resumen en la Tabla 5.66.

Tabla 5.66 Condensadores barométricos utilizados en cada evaporador (Schutte & Koerting, 2017)

Modelo Evaporador Flujo maximo a tratar [L/h] Volumen [L]

Modelo S&K Multi Jet
EV-1 726.796,8 11.628
Tipo 590-37

Modelo S&K Multi Jet
EV-2 85.172 1.420
Tipo 590-26

Reemplazando el volumen util de cada condensador seleccionado en la Ecuacién 5.144 y utilizando la
razén obtenida desde el Apéndice H.2, se realizard a modo de ejemplo el célculo para el evaporador

EV-1.

2
3

01942« (1162811 —= "]« (i [PE])) < 2426
= * i « —— | — | % — = —
=0 i pie? 1000| L | " \0,3048|m = h

0,4536 kg kg
1 [E —11[7]

4 — | %
’ h
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lbaire
24,28 [—h lbvapor kgvapor
—— - =161,8 [—] =734 [—]
[ lbaire ] h h
0,15 |7——
lbvapor

El resumen de las corrientes de vapor y aire para cada condensador se resumen en la Tabla 5.67.

Tabla 5.67 Vapor comprimido requerido para el proceso de vacio para cada evaporador

Evaporador Masa de aire [kg/h] Vapor requerido [kg/h]
EV-1 11 73,4
EV-2 1,197 7,98

5.24 | EFICIENCIA ENERGETICA DE LA PLANTA, REDES DE AGUA Y CALOR

Un factor importante para que el proyecto sea rentable en el tiempo, es el uso eficiente de los
suministros disponibles en la planta. Debido a que para todas las transferencias de energia en el
proceso de la planta se esta utilizando agua como medio de calefaccién y enfriamiento, se realizé un
andlisis conjunto para las redes de agua y calor, de forma de generar un circuito para la utilizacion de

este suministro.

Para el criterio de seleccion del circuito se considerd reutilizables aquellas aguas que no hayan
entrado en contacto directo con la materia procesada o que posean una contaminacién infima. El
andlisis de las temperaturas de cada una de las corrientes da cuenta de la configuracién que se debe
seguir en la red de forma de ir de un gradiente descendente a ascendente o viceversa. Se decidio
dividir esta red en un total de tres secciones: una que va desde la temperatura mas fria disponible
hasta una temperatura media, las que luego seran enfriadas en la torre de enfriamiento, mientras que
la otra red va desde la temperatura mas caliente hasta una temperatura intermedia, volviendo a

calentarse luego mediante el uso de una caldera.

La Tabla 5.68 muestra el total de agua utilizada en los procesos de la planta y su factibilidad de uso.
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Proceso

Descripcion

Reutilizable

Agua para calentamiento en M-
1

Agua para enfriar temperatura
enR-1

Agua para mantencion de
temperatura en E-1

Agua de elucion para SMB-1
Agua de elucion para SMB-2

Agua para condensador CB-1

Agua para mantencion de
temperatura en E-2

Agua para mantener
temperatura en R-2

Agua de elucion para SMB-3
Agua para condensador CB-2

Agua para ciclo de enfriamiento
enC-1

Agua para alimentar CA-1

Agua necesaria para aumentar la temperatura del
mezclador

Agua necesaria para enfriar la temperatura en el
reactor

Agua necesaria para mantener la temperatura en el
estanque

Agua necesaria para la operacion de SMB
Agua necesaria para la operacion de SMB

Agua necesaria para condensar el vapor del Ultimo
efecto

Agua necesaria para mantener la temperatura del
estanque

Agua necesaria para mantener la temperatura del
reactor

Agua necesaria para la operacion de SMB

Agua necesaria para condensar el vapor del ultimo
efecto

Agua necesaria para enfriar el condensador en el
ciclo refrigerante

Agua necesaria para generar vapor vivo en la
caldera

Si

Si

Si

No
No

Si

Si

Si

No

Si

Si

Si

5.24.1 |

Ordenamiento de la red agua caliente y agua fria

A partir de los balances de masa y de energia realizados, y de acuerdo a la seleccién de corrientes

realizada en la Tabla 5.68, se procede a elegir las siguientes corrientes para cada red de calor,

ordenandolas de acuerdo a la mayor y menor temperatura.
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Tabla 5.69 Corrientes utilizadas en la red de calor de agua y vapor caliente

Procesos con consumo de vapor y agua caliente Temperatura
Agua para generacion de vapor vivo EV-1 100 °C
Agua para generacion de vapor vivo EV-2 100 °C
Agua para generacion de vapor vivo IC-1 100 °C
Agua para generacion de vapor vivo IC-2 100 °C

Agua para mantener la temperatura en E-2 >70°C
Agua para mantener la temperatura en R-2 >70°C
Agua para mantener la temperatura en E-1 >40 °C
Agua para calentar la temperatura en M-1 >35°C

Tabla 5.70 Corrientes utilizadas en la red de calor de agua fria

Procesos con consumo de agua fria Temperatura
Condensador barométrico CB-1 12°C
Agua para enfriar condensador en C-1 20°C
Condensador barométrico CB-2 22°C
Agua para enfriar temperatura en R-1 <35 [°C]

Para la regeneracién de las lineas de agua se utiliza una caldera (CA-1) para las corrientes de agua

caliente y una torre de enfriamiento (TE-1) para las corrientes de agua fria.

Para las corrientes ya disefiadas se toman los flujos masicos y temperaturas ya calculados, mientras
gue para los demas equipos se calculan las temperaturas de acuerdo al requerimiento y la

temperatura que tenga la red en ese punto.
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5.24.2 | Configuracion y control sobre las redes de agua y calor

Una vez conformadas y ordenadas las redes se debe obtener la deriva (by-pass) que se necesita en
cada una de las corrientes, de manera que estas no afecten el disefio de los equipos. Para esto se
deben realizar balances de energia por cada desviacidon que exista en la red, calculandose los flujos
masicos y las temperaturas que cada corriente debe tener. La Figura 5.21 resume la configuracion

utilizada en la red de calor y agua.



CA-1

D-8
-—

BR-4

BR-7

100°C

[-10

D9

BR-2
o-4

M-1
Y -

Figura 5.21 Configuracion de la red de agua y calor en la planta
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Tabla 5.71 Simbologia redes de calor

Simbologia Significado
BR Bomba
CA Caldera
CB Condensador barométrico
C Cristalizador
E Estanque almacenamiento o ecualizador
EV Evaporador
R Reactor

Los balances de energia para determinar los flujos a derivar en cada separacion de la red se realizan a

continuacion:

Red de agua caliente

Asumiendo que un kilo de vapor vivo que entra al evaporador y al intercambiador de calor genera un

kilo de condensado, se calcula la cantidad de liquido saturado a 100 °C:

k k k k k
Fp, = Fp, = 874,38 [7‘9] +565,5 [7‘9] +10.919 [Tg] +1.448,7 [79] = 13.808 [Tg]

El estanque E-2 requiere mantener la temperatura por sobre los 70 °C, para lograr esta condicidn con
el flujo de liquido saturado a 100 °C se calculéd que el AT debe ser 29 °C, como se muestra a

continuacion.

400.322 [%“l

kg kcal
13.808 [T] * 1 [—kg 5C

AT = = 29°C
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Se obtiene un flujo de 13.808 [kg/h] a 71 °C con el cual se mantiene la temperatura sobre los 40 °C en
el estanque E-1. Se va a considerar un AT igual a 31 °C, para calcular el flujo requerido en el serpentin

del equipo, obteniendo:

634.655,8 [%al] kg
Fps = —7— = 20.472,7 [7]
1 |:kg—°C] * (71 - 4-0)0C

Por lo tanto, se agrega otra corriente con liquido saturado (D3), y el flujo corresponde a:

k k k
Fp3 = 20.472,7 [Tg] —13.808 [79] = 6.664,7 [79]

La temperatura de la corriente D, se va a determinar a través de un balance de energia en el punto de

mezcla de las corrientes, considerando como base el liquido a 0 °C, a través de la siguiente expresion:

Fpy % Cppp * (Tz - Tref) + Fp3 * Cp p3 * (TD3 - Tref)
Ecuacion 5.145
= Fpy * Cppa * (TD4 - Tref)
Donde,
Fpp: Flujo masico de la corriente n de agua, [kg/h]
Cp pn: Capacidad calorifica de la corriente n, [kcal/kg °C]

Tpn: Temperatura a la cual se encuentra la corriente n, °C

Tyer: Temperatura de referencia de la base de entalpia, °C

Con los datos correspondientes se obtiene la temperatura de la corriente Ds,

kcal
kg °C

kcal
kg °C

kg
] + (70 — 0)°C + 6.664,7 [T] 1 [

kg
13.808 [7] 1 [ ] « (100 — 0)°C
20.472,7 % 1 [ kcal] (Tpa — 0)°C
= 20. %1 |——| * —
’ kg °C b4

Tpa = 79,7°C
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Por lo tanto, la corriente D, corresponde a 20.472,7 [kg/h] ingresando a 79,7 °C al estanque E-1. y sale
a 50,7 °C, para dirigirse hasta el estanque M-1, donde la corriente de agua caliente pasa por el

serpentin con el fin de aumentar la temperatura hasta 35 °C en el estanque mezclador.

Se va a considerar que a la salida del mezclador la temperatura de la corriente sea mayor a 38 °C para
luego retornar el flujo a la caldera. Considerando un AT igual a 10,7 °C, se calcula la cantidad de agua

requerida para pasar por el serpentin del equipo.

377.757,2 [KCT‘”] kg
Fpg = L= 353044 [7]
10,7°C * 1 [kg oc]

k k k
Fps = 35.304,4 [Tg] —20.472,7 [79] = 14.831,7 [7‘9]

La corriente Ds corresponde al flujo de liquido saturado a 100 °C, por lo que se realiza un balance de
energia al punto de mezcla para obtener la temperatura la corriente Dg, de acuerdo a la Ecuacidn

5.145, obteniendo como resultado:

Tps = 71,4°C

La corriente Dg corresponde a 35.304,4 [kg/h] a 71,4 °C, la cual ingresa al estanque mezclador para
calentar la solucion hasta 35 °C. La corriente Dg va a salir de M-1 a 60,7 °Cy va a retornar a la caldera

CA-1.

En el caso de R-2, la corriente Dy va a alimentar el flujo del serpentin del reactor de isomerizacién con
2.862,3 [kg/h] a 100 °C. Se considerd el primer lote, ya que es el que mayor requerimiento energético

posee.
El liquido adicional debe ser suplementado a la red y salir por Dg segun:

kg kg kg kg
Fpg = Fps3 + Fps + Fp; = 6.664,7 [7] +14.831,7 [T] +2.862,3 [7] = 24.358,7 [7]

A través de la Ecuacidn 5.145 se realiza el balance de energia en el punto de mezcla para obtener la

temperatura de la corriente Dg, la cual corresponde a 74,6 °C.
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La temperatura a la entrada de la caldera va a considerar la temperatura de la corriente Dgy la que se

obtuvo a la salida del mezclador. Por lo tanto, se obtiene:

24, 3587[ g] * 1[k cal] * (74,6 —0)°C + 35. 3044[ ]* 1[kcal] * (61 —0)°C
= 59,6632 +1 e K s (Teatdera = 0°C
Tcalgera = 66,5°C
Los resultados de red de agua caliente se presentan en la Tabla 5.72.
Tabla 5.72 Resultados de la red de agua caliente
T entrada Nombre Corriente
Consumo de agua caliente T salida °C
°C corriente masica [kg/h]
Generacién vapor vivo EV-1 100 100 D-1 10.919
Generacion vapor vivo EV-2 100 100 D-1 1.448,7
Generacion vapor vivo IC-1 100 100 D-1 874,8
Generacion vapor vivo I1C-2 100 100 D-1 565,5
Mantener temperatura en E-2 100 71 D-2 13.808
Mantener temperatura en R-2 100 80 D-7 2.862,3
Mantener temperatura en E-1 80 51 D-4 20.472,7
Calentar temperatura en M-1 71 61 D-6 35.304,4
Red de agua fria

Se realizara el calculo de la temperatura de entrada de la red de agua fria a la torre de enfriamiento,

junto con los flujos derivados en cada seccion.

La masa total que circula por la corriente se puede calcular como:
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Fpo =Wgcp_1+Wgcq

kg kg kg
Fpe = 581.465,15 [T] +5.031,6 [T] = 586.496,75 [T]

Desde la torre de enfriamiento se va a llevar el flujo mdsico a 12 °C hasta el condensador barométrico

CB-1y el condensador del cristalizador C-1.

Por lo tanto,

kg
FD10 = 581.4’65,15 [T]

kg
FDll = 5031,6 I:T:l

Lo que se obtiene del condensador barométrico CB-1 a 22 °C se divide en dos corrientes, una que se

recircula a la torre de enfriamiento y otra que llega hasta CB-2.

kg
FDIZ = 80.380,6 I:T:I
kg kg kg
Fp13 = 581.465,15 [—h ] — 80.380,6 [T] = 501.084,5 [T]

La corriente de agua de enfriamiento D;; sale del cristalizador a una temperatura de 20°C, e ingresa al

reactor R-1.

kg
FD14 = 5031,6 I:le

La corriente Dy, saldrd a 32,5 °C del serpentin del reactor R-1y se retorna a la torre de enfriamiento.

Los resultados de la red de agua fria se presentan en la Tabla 5.73.



264

Tabla 5.73 Resultados de la red de agua fria

T entrada T salida Nombre Corriente masica
Consumo de agua fria
[°C] [°C] corriente [kg/h]

Condensador barométrico CB-1 12 22 D-10 581.465,15

Enfriar temperatura en C-1 12 20 D-11 5.031,6
Condensador barométrico CB-2 22 32 D-12 80.380,6

Enfriar temperatura en R-1 20 32,5 D-14 5.031,6

5.24.3 | Consideraciones y conclusiones de las redes de calor y de agua

Dentro de las ventajas generadas al formar la red se pueden indicar:

- La red caliente aprovecha los liquidos saturados provenientes de las evaporaciones,
utilizando estos para calentar a uno de los intercambiadores de calor, los que requieren
mayor flujo. El mezclamiento de las corrientes produce finalmente un liquido a 66,5 °C, el
gue requiere de un menor consumo de combustible en la caldera.

- Disminucién del consumo de agua general en la planta, reduciendo los costos de

produccién.

Debido a la corrosidn que existe siempre en las cafierias y al desprendimiento de iones dentro de
estas, el agua en circuitos cerrados debe ser recambiada, requiriéndose de una corriente fresca de
agua, calculada como un porcentaje del total de agua en la red. Las consideraciones que se realizan

para el recambio de agua en las redes se indican a continuacion:

- En el caso de la corriente fria se considera un factor del 5%, esto debido a que en
promedio se tienen pérdidas de masa de agua por evaporacién de 1% de la masa
recirculada cada 5,5 °C en la torre de enfriamiento, sumadas a un 0,25% de pérdidas por
arrastre con aire y un 3% por purga para evitar acumulacion de sales en la torre

(Cheresources, 2009).
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- La corriente caliente estd constantemente siendo alimentada, por lo que para el célculo

del recambio necesario en la red solo se considera ese flujo.

5.25| CALDERA (CA-1)

Este equipo es necesario para generar los vapores requeridos en los procesos de calentamiento. Para
generar el calor es necesario de un combustible y en este caso se utilizara Diesel N°6. El consumo de

combustible requerido puede ser calculado por la Ecuacién 5.146.
M¢ % LHV = V * (Cps agua * To — Cpe agua * Te agua + Av) Ecuacion 5.146
Donde,
M : Masa de combustible requerida, [kg/h]
LHV: Poder calorifico interno del combustible, [ki/kg]
VV: Masa de vapor que se requiere producir, [kg/h]
Cps agua: Capacidad calorifica del agua a la temperatura del vapor, [kJ/kg °C]
Cpe agua: Capacidad calorifica del agua a la temperatura de entrada, [kJ/kg °C]
T,,: Temperatura del vapor de salida de la caldera, °C
Te agua: Temperatura del agua a la entrada de la caldera, °C

A: Calor latente de vaporizacién del agua a la temperatura del vapor, [kl/kg]

El Poder calorifico inferior es la cantidad de calor que resulta al restar el poder superior, el calor
latente del agua formada por la combustién del hidrégeno contenido en el combustible. Mientras que
el poder calorifico superior se trata de la cantidad total de calor otorgado por el mismo. Lo anterior,

se describe por las siguientes ecuaciones (Podolski et al., 2001).

LHV = HHV — 214 x H Ecuacion 5.147
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HHV = (146,58 « C + 568,79 * H + 29,4 * S — 6,58 * A — 51,53 » (0 + N))
* 2,326

Ecuaciéon 5.148

Donde,
HHYV: Poder calorifico superior del combustible, [kl/kg]

C,H,S,A,0,N: Fraccion de carbono, hidrogeno, azufre, cenizas, oxigeno y nitrégeno en el

combustible, respectivamente.

Los porcentajes de los elementos respectivos en el Gasoil N°6 de 15,5° APl se presentan en la tabla

Tabla 5.74.

Tabla 5.74 Fraccion de elementos en el combustible Gasoil N°6

Elemento Porcentaje (p/p)
Carbono 84,67
Hidrégeno 11,02
Oxigeno 0,38
Nitrogeno 0,18
Azufre 3,97
Cenizas 0,02

Reemplazando los datos de la Tabla 5.74 en la Ecuacién 5.148 y desarrollando la Ecuacion 5.147 se

obtiene:
HHV = (146,58 * 0,8467 + 568,79 «0,1102 + 29,4 %« 0,0397 — 6,58 *« 0,0002 — 51,53

k
*(0,0038 + 0,0018)) * 2,326 » 100 = 43.651,4 [é]

k
LHV = 43.651,4 — 214 % 0,1102 *» 100 = 41.293,12 [é]
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Considerando que la masa de vapor que se requiere producir es 13.808 [kg/h], la capacidad calorifica
del agua a la temperatura del vapor y a la temperatura de entrada son 4,21 y 4,18 [kl/kg °C],

respectivamente.

La temperatura del agua a la entrada de la caldera corresponde a 66,5 °C y el calor latente de

vaporizacion del agua a 100 °C es 2.256,5 [kJ/kg].

A continuacion, se desarrolla la Ecuacion 5.146.

kj
M, * 41.293,12 [—]
kg

kJ
kg °C

kJ
kg °C

kg k]
= 13.808 [7] * (4,21 [ ] *100°C — 4,18 [ ] * 66,5°C + 2.256,5 [@D

k
M. = 802,4 [Tg]

Para la planta de produccidn, se va a escoger una caldera de tipo acuotubular, son aquellas calderas
en las que el fluido de trabajo se desplaza por tubos durante su calentamiento, ademads permiten

altas presiones a su salida y tienen gran capacidad de generacion.

5.26 | TORRE DE ENFRIAMIENTO (TE-1)

5.26.1 | Capacidad de enfriamiento y seleccién del equipo

El equipo seleccionado debe ser capaz de tratar el flujo de la red fria correspondiente a 586.496,75
[kg/h] lo que como flujo volumétrico es 586,5[m>/h]. En base a este flujo se selecciona la torre de

enfriamiento descrita en la Tabla 5.75.
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Tabla 5.75 Caracteristicas de la torre de enfriamiento Frimont T62 (Frimont, 2017)

Caracteristica Unidad Valor

Modelo 762

Largo [m] 9

Ancho [m] 2

Area [m?] 18
Flujo maximo [m/h] 703

Cantidad de
ventiladores/modulo ;
Consumo [kwW] 15
5.26.2 | Curva de operacion y equilibrio

El disefio de la torre de enfriamiento se realiza en base a las caracteristicas que posee el aire a la

temperatura promedio donde se va a instalar la planta, para este caso, la ciudad de Coronel, ubicada

en la octava region. El desarrollo del disefio se realiza en base a las ecuaciones que se presentan a

continuacion:

Cs = Cp aire sat T Cp agua sat * Y5

H; = Cg5q¢ * (T - Tref) + Avap * Y

P,
Ys* _ vagua
Pt - Pv agua
PM
Ys agua

B PMaire * Ys*
Donde,
C: Capacidad calorifica de la mezcla saturada, [ki/kg °C]

Cp aire sat+ Capacidad calorifica del aire saturado, [kJ/kg °C]

Ecuacion 5.149

Ecuacion 5.150

Ecuacion 5.151

Ecuacion 5.152
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Cp agua sat: Capacidad calorifica del agua saturada. [ki/kg °C]
Y: Razdn masica entre agua y aire, [kg agua/kg aire]

Y,*: Razdn molar entre agua y aire, [mol agua/mol aire]

H;: Entalpia de la mezcla aire-agua, [kJ/kg]

Avap: Calor latente de vaporizacion, [kl/kg]

PMgire, PM 4 guq: Peso molecular del aire y agua, respectivamente, [g/mol]

Considerando que la capacidad calorifica del aire saturado y agua saturada corresponde a 0,961y 4,2
[kJ/kg °C], respectivamente. El calor latente de vaporizacion es 2.522,9 [kJ/kg] y que el peso molecular
para el agua es 18 [g/mol] y para el aire es 28,9 [g/mol], se calculan los datos entregados en la Tabla

5.76.

Tabla 5.76 Propiedades del sistema agua-aire entre 10y 40 °C

Temperatura Puapor agua
C.[ki/kg°C]  [mol H,0/mol aire] [kg H,O/kg aire]  H; [ki/kg]

°C [atm]

10 0,012 0,975 0,012 0,007 28,41

20 0,023 0,989 0,024 0,015 56,46

30 0,043 1,012 0,044 0,027 98,20

40 0,073 1,053 0,079 0,049 164,03

Con las condiciones promedios del aire de Coronel presentadas en la Tabla 4.24 de la seccién de
balance de masa e interceptandolas en el diagrama psicométrico del Apéndice E se puede conocer la

temperatura de bulbo himedo que corresponde a 11 °C.
Para determinar la entalpia de entrada a la torre de enfriamiento se considera que esta lo hace con un

100% de humedad relativa a 28 °C.
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Tabla 5.77 Entalpia del aire a las condiciones del proceso

Temperatura BH °C Humedad relativa (%) Entalpia [kl/kg]

11 75 33

28 100 90

BH: Bulbo himedo

La linea de operacidn del sistema se puede calcular como indica la Ecuacion 5.153.

(L * Gy agua) _ (ng _ Hgl) Ecuacién 5.153
Gs min max TZ - T1

Donde,
L: Flujo de liquido entrante a la torre de enfriamiento, [kg/h]

Gg min: Flujo minimo de aire, [kg/h]

La torre se disefia para la maxima capacidad del equipo, es decir, 703 [m>/h]. Por lo tanto, al
reemplazar este valor y los presentes en la Tabla 5.77 en la Ecuacién 5.153 se puede obtener el flujo
de aire minimo necesaria para la operacion, de tal manera de disminuir la temperatura hasta 12 °C.

Considerando que el flujo de liquido que entra a la torre corresponde a 419.556,77 [kg/h], se obtiene:

kg _kJ _ a3 [EL
586.496,75[h]*4,2[kgoc B (90 33)[kg]
Gsmin | @8-11)°C
max
kg
G min = 734.664,35 [T]

El flujo de operacidn se puede calcular por medio de la Ecuacién 5.154.

Gs operaciéon = 1,5 * Gg min

Ecuacion 5.154
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Por lo tanto se obtiene:

kg kg
Gs operacion = 1,5 * 734.664,35 [7] =1.101.996,5 [T]

La pendiente de operacion se obtiene reemplazando estos valores en la siguiente expresion:

586.496,75 * 4,2)

_ =223
Mop ( 1.101.996,5

max

A partir del valor de la pendiente de operacién se tiene el valor corregido de Hg,.

k]
Hyp, =2,23%(28—11) +33=70,9 [@]

5.26.3 | Altura de empaque necesaria
La altura de empaque para la torre de enfriamiento se puede conocer mediante la Ecuacién 5.155.
Z = Htog * Niog Ecuacion 5.155
Donde,
Z: Altura necesaria de empaque, [m]
Htog4: Altura de seccion de empaque, [m]

Niog: Numero de secciones de altura de empaque, [m]

La altura de seccidon de empaque se puede calcular de acuerdo a la Ecuacién 5.156 y la Ecuacién

5.157.

A Ecuacién 5.156
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0,4 0,5
L\™ (Gop Ecuacién 5.157
A

kga = 0,0068 (—)

Donde,

A: Area de transferencia del equipo, [pie’]

L, Gy Flujo de operacion del liquido y del aire, respectivamente, [lb/h]
kga: Coeficiente volumétrico de transferencia de masa para el gas, [kg/m” s]

Realizando el reemplazo se tiene:

0,4 0,5
586.496,75 [k—g] * 2,2046 [l—b] 1.101.996,5 [k_g] * 2,2046 [l_b]

kga = 0,0068 am] « 1076% [pie? * 18[m2] » 10764 [pie?
m s —3— |52 m 1 m?

k —2578["‘9_
ga =2 /0 | E]

Reemplazando el valor en la Ecuacién 5.156:

1.101.996,5 [kTg] . Wloo [%]
18[m?]
Htog =
25,78[ kg ]
m-°S

Hiog = 0,66[m]

Para calcular el nimero de secciones de altura de empaque se utiliza la Ecuacién 5.158.

Hgz  dH, y
Ntog = j e Ecuacion 5.158

Hg (Hi—Hyg)

Para el desarrollo de la integral se debe realizar una integracién numérica, utilizando el método de los
trapecios usando los datos provenientes de la Tabla 5.76 y la Tabla 5.77. La secuencia de calculo de la

integracion numérica se presenta resumida en la Tabla 5.78, de acuerdo al siguiente intervalo:
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g2 —Hgy 90-33

dH = =114

Tabla 5.78 Resumen integracion numérica para Ny

H, H; H; - Hg 1/(H; - Hy)

33 37,08 4,08 0,245
44,4 50,12 5,85 0,171
55,8 63,34 7,54 0,133
67,2 76,23 9,03 0,111
78,6 89,68 11,08 0,09

90 102,57 12,57 0,079

Sumando los datos de la cuarta columna por el método de los trapecios se tiene:

N - Hga ng
tog — f (H,— H,)

Hg,q

= — % * e
2 g Hil - Hgl Hi2 - ng Hin—l - Hgn—l Hin - Hgn

1
Neog =5 * [(0245+0,171) + (0,171 + 0,133) + (0,133 + 0,111) + (0,111 + 0,09)
+ (0,09 + 0,079)] * 11,4

Niog = 6,73

La altura del empaque se calcula finalmente de acuerdo a la Ecuacion 5.155.

Z =0,66*6,73 = 4,4[m]
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5.27| DISENO DE BOMBAS

En el disefio de bombas es necesario conocer la potencia que debe desarrollar cada una de estas
bombas 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 el resultado de su disefio mecdnico. 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 relacion entre la velocidad de flujo contra la
pérdida de carga en una linea se denomina la curva del sistema, pudiéndose determinar la pérdida de
carga por medio de un balance de energia mecanica dada por la ecuacién de Bernoulli, representada

en la Ecuacion 5.159.

2 2

fa a Po Y Ecuacién 5.159
;+g*Za+7+W=;+g*Zb+T+hf cuacion >.
2
W = APTP +g*AZ + % + hf Ecuacioén 5.160

Donde,

P, Pp: Presion en el punto ay el punto b, [N/m?]

Zg4, Zp: Altura respecto a una cota de referencia del punto ay b, [m]
V,, Vp: Velocidad del fluido en el punto a 'y en el punto b, [m/s]

W Trabajo realizado por la bomba por unidad de masa, [J/kg]

p: Densidad del fluido transportado, [kg/m3]

g: Aceleracion de gravedad, [m/s?]

hy: Factor de pérdidas por friccion, [J/kg]

El factor de pérdida puede ser determinado a través de la Ecuacién 5.161.

2
- M Ecuacion 5.161

"= Dr2rg,
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Donde,

f: Factor de friccién de Fanning

L,: Largo equivalente de la cafieria, [m]

V: Velocidad lineal del fluido en la tuberia, [m/s]
D: Didmetro interno de la cafieria, [m]

g, Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, [m* kg/N s°]

El factor de friccion de Fanning (adimensional) se define como la fuerza de arrastre por unidad de
area mojada (esfuerzo cortante en la superficie) dividida entre el producto de la densidad por la carga
de velocidad o altura dindmica (Tilton, 2008). Este se obtiene a partir de la grafica del Apéndice J.2 a
través del numero de Reynolds. Por otra parte, el largo equivalente de los fittings que componen las
cafierias se calcula mediante el Apéndice J.3. Ademas el factor de proporcionalidad de la ley de

Newton tiene un valor de 1 [m? kg/N s].

Los factores que afectan la eleccidn 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 presién que se puede tolerar, entre otros. 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 razdon 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 distribucién es de 3 [m/s] para liquidos con propiedades similares al agua, mientras que
para que la bomba tenga un buen desempefio su entrada debe ser de aproximadamente 1 a 2 [m/s]
(Mott, 1996). La potencia requerida por una bomba se puede calcular de acuerdo a la Ecuacién 5.162:

MW

S — Ecuacion 5.162
1000 =7

P

Donde,
P: Potencia requerida por la bomba, [kW]
M:: Flujo masico del fluido, [kg/s]

W Trabajo a realizar por la bomba, [J/kg]



276

7: Eficiencia de la bomba

La eficiencia de la bomba puede estar en un rango entre el 60 y 90%, para la estimacion de las

bombas de la planta se va a considerar un eficiencia de 0,6.

5.27.4 | Procedimiento para el calculo de la potencia requerida de las bombas

- Dado un flujo con sus propiedades fisicas conocidas, se supone una velocidad de entraday
salida de la bomba de 2 y 3 [m/s], respectivamente para fluidos no viscosos. Con estas

velocidades se calcula el didmetro de la tuberia por medio de la Ecuacién 5.163.

=)
T *xv

Ecuacion 5.163

- Obtenido el didmetro interno se elige un didmetro comercial a través del Apéndice J.1,
para luego calcular la verdadera velocidad introduciendo el didametro comercial en la
Ecuacién 5.163. Una vez obtenido el nuevo didmetro se procede a calcular el nimero de

Reynolds mediante la Ecuacién 5.164.

U Dxp Ecuacion 5.164

re u

- Se procede a obtener la rugosidad del material utilizado por la Tabla 5.79.
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Tabla 5.79 Rugosidad de la superficie para distintos materiales

Material Rugosidad de la superficie [mm]
Tubos empatados (cobre, plomo, vidrio, etc) 0,00152
Acero comercial o hierro forjado 0,0457
Asfalto fundido en hierro 0,122
Hierro galvanizado 0,152
Hierro fundido 0,259
Hormigon 0,305-3,05
Acero remachado 0,914-9,14

- Una vez determinada la rugosidad se utiliza el grafico de Moody del Apéndice J.2 con la

rugosidad y el diametro de la caferia, para calcular el factor de Fanning.

Se obtiene el largo equivalente de la cafieria mediante el nimero de codos, uniones y vélvulas que
se tengan desde el Apéndice J.3. Se calcula el factor de perdida de la cafieria mediante la Ecuacion

5.161.

Ejemplo de calculo

A modo de ejemplo se realizara el célculo de la bomba B-3 que realiza la descarga desde el estanque
ecualizador E-1 hasta las centrifuga de discos CT-1. Este procedimiento puede ser esquematizado en

la Figura 5.22.

E-1 / N\
H

B-3

Figura 5.22 Esquema para el ejemplo de calculo de la bomba B-3



278

Se supone que la altura de liquido que sale del estanque ecualizador corresponde a 4,5 [m] y el largo
de la tuberia se estimé en 11,7 [m]. Se conoce el flujo y las propiedades fisicas de la corriente F-6, las

cuales se presentan en la Tabla 5.80.

Tabla 5.80 Propiedades fisicas del fluido por B-3

Parametro Unidad Valor
Flujo [m?/s] 0,004

Densidad [kg/m’] 1.062

Viscosidad [kg/m s] 3,36%10°

La velocidad de succién de la bomba se considera de 2 [m/s]; mientras que la velocidad de impulso se
considera como 3 [m/s]. Con estas consideraciones se obtiene el didmetro de las tuberias a través de

la Ecuacién 5.163.

344 1/2
4% 0,004 [mT]

= 0,05[m] = 1,99[pulg]

344 1/2
4% 0,004 [mT]

ds =| ———7— = 0,041[m] = 1,62[pulg]
mx3 [

Una vez obtenidos los didmetros internos para la entrada y salida de la bomba, se procede a
buscar los didmetros estandares mas cercanos por medio del Apéndice J.1. Con estos nuevos
didmetros se recalcula la velocidad de flujo a través de la Ecuacién 5.163. Los resultados del

didmetro obtenido y la velocidad de flujo para la bomba B-3 se presentan en la Tabla 5.81.
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Tabla 5.81 Resultados didmetro y velocidad de flujo en la bomba B-3

Diametro Diametro interno Diametro interno
Flujo Velocidad [m/s]
nominal [pulg] [m]

2 [pulg] Cédula
Entrada 2,067 0,052 1,86
N° 40

11/2 [pulg]
Salida 1,61 0,041 3
Cédula N°40

Se calcula el nimero de Reynolds con los valores de salida de la bomba a través de la Ecuacion 5.164.

m k
3 [?] «0,041[m] * 1.062 [m—%]

Ny, = = 3.887.678

kg

-5 |9
3,36 % 10 m s]
Para obtener el valor de rugosidad relativa (k/D), se considera la rugosidad (k) correspondiente al
acero comercial equivalente a 0,0457 [mm)] (Tabla 5.79) y el didametro interno de la caferia (D) de
entrada, obteniendo una razén k/D igual a 0,00087. Con este valor y el nimero de Reynolds calculado
anteriormente, se obtiene un factor de Fanning igual a 0,0048, obtenido mediante la grafica de

Moody que aparece en el Apéndice J.2.

Una vez obtenidos estos valores, se calcula el largo equivalente de acuerdo a la cantidad de fittings
necesarios para el sistema de caferias de acuerdo al Apéndice J.3. En este caso, se considera que para
que el flujo proveniente del estanque ecualizador se dirija al equipo de centrifugacién se necesitan

dos valvulas check y cuatro codos estandar, obteniéndose los resultados expuestos en la Tabla 5.82.

Tabla 5.82 Resultados largo equivalente para la bomba B-3

Largo equivalente Largo equivalente

Pieza Cantidad
caiieria [m] total [m]
Caieria 1 11,73 11,73
Codo 4 0,451 1,804
Vialvula check 2 0,627 1,254

Total 14,78
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Luego se calcula el factor de perdida segun la Ecuacién 5.161, obteniendo un valor equivalente a 8,55
[J/kg]. La diferencia de alturas corresponde a la altura del liquido y tiene un valor de 4,5 [m]. Por otro
lado, las velocidades a ambos lados de las cafierias se conocen y se resumen en la Tabla 5.82.

Reemplazando los valores, se obtiene lo siguiente:
AV? = (32 -1,08%) = 7,83 [L]
kg

AZ = 45— 0 = 4,5[m]

La diferencia de presidn se supone igual a cero. Esto se debe a que tanto en el estanque ecualizador

como en el equipo de ultrafiltracion se puede suponer presion atmosférica. Por lo tanto:

k
ap=o|-2]
ms

Reemplazando los valores en la Ecuacion 5.160.

w=—"" 198.a5+"% gss 565[]]
= * = e
10544 T 8t E * lieg

Sabiendo que el flujo corresponde a 0,0045 [kg/s] y suponiendo una eficiencia de un 60%. La potencia

total requerida se calcula a través de la Ecuacion 5.162:

s2[9] - ses 2]

P 1000 * 0,6

= 0,4[kW] = 0,53[hp]

5.27.5 | Resumen de célculo de potencia para el resto de las bombas

Con el objetivo de simplificar el célculo de disefio del resto de las bombas, se considerd que la

diferencia entra la presion de descarga y la atmosférica es nula, también la misma cantidad y tipo de
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fittings para cada bomba. La diferencia de altura y el didmetro de las tuberias fueron consideradas,

basadas en la diferencia de altura que tenia cada equipo junto a las velocidades para cada bomba.

La Tabla 5.83 muestra la potencia requerida para todas las bombas de la planta.

Tabla 5.83 Potencia de bombas usadas en la planta de produccion de tagatosa

Bomba Tipo Desde Hasta Potencia [kW] Potencia [hp]
B-0 Centrifuga M-1 R-1 1,83 2,46
B-1 Centrifuga R-1 IC-1 1,83 2,46
B-2 Centrifuga IC-1 E-1 1,83 2,46
B-3 Centrifuga E-1 CT-1 0,4 0,53

Tratamiento de
B-4 Centrifuga CT-1 0,003 0,004
residuos
B-5 Centrifuga CT-1 IC-2 0,10 0,13
B-6 Centrifuga IC-2 SMB-1 0,08 0,11
B-7 Centrifuga P-1 SMB-1 0,11 0,15
Tratamiento de
B-8 Centrifuga SMB-1 1,12 1,51
residuos
B-9 Centrifuga SMB-1 SMB-2 0,08 0,10
B-10 Centrifuga P-1 SMB-2 0,35 0,47
Tratamiento de
B-11 Centrifuga SMB-2 0,17 0,22
residuos
B-12 Centrifuga SMB-2 EV-1 0,16 0,21
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Continuacién Tabla 5.83

Bomba Tipo Desde Hasta Potencia [kW] Potencia [hp]
B-13 Centrifuga EV-1 E-2 0,04 0,05
B-14 Centrifuga E-2 R-2 0,04 0,05
B-15 Centrifuga R-2 E-3 0,04 0,05
B-16 Centrifuga E-3 SMB-3 0,04 0,05
B-17 Centrifuga P-1 SMB-3 0,03 0,04

Tratamiento de

B-18 Centrifuga SMB-3 0,08 0,10
residuos
B-19 Centrifuga SMB-3 EV-2 0,04 0,05
B-20 Centrifuga EV-2 C-1 0,010 0,014
B-21 Centrifuga Cc1 CT-2 0,0011 0,0015
B-22 Centrifuga CT-2 EV-2 0,002 0,0021
BR-0 Centrifuga CA-1 IC-1 0,017 0,023
BR-0 Centrifuga CA-1 IC-2 0,010 0,012
BR-0 Centrifuga CA-1 EV-1 0,08 0,11
BR-0 Centrifuga CA-1 EV-2 0,04 0,05
BR-1 Centrifuga EV-2 E-2 0,2 0,26

BR-2 Centrifuga E-2 E-1 0,12 0,16
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Continuacién Tabla 5.83

Bomba Tipo Desde Hasta Potencia [kW] Potencia [hp]
BR-3 Centrifuga E-1 M-1 0,16 0,22
BR-4 Centrifuga M-1 CA-1 0,28 0,37
BR-5 Centrifuga TE-1 CB-2 2,7 3,62
BR-6 Centrifuga C-1 R-1 0,06 0,08
BR-7 Centrifuga CB-1 CB-2 2,64 3,54
BR-8 Centrifuga CB-2R-1 TE-1 0,6 0,74
Total 15,3 20,4

5.28 | SUMINISTROS UTILIZADOS

En esta seccidon se resumen todos los suministros necesarios para la operacién de la planta.

5.28.1 | Agua

El agua a utilizar durante todo el proceso se resume en la Tabla 5.84.
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Tabla 5.84 Flujo de agua requerida por operacion en la planta

Flujo Flujo
Proceso 3

[kg/h] [m°/afio]
SMB-1 21.819 172.806,5
SMB-2 41.861 331.539
SMB-3 4,537 35.933

Agua circuito frio 586.496,7 4.645.054

Agua circuito
59.663 472.531
caliente

Total 5.657.863,5

La cantidad de agua de elucidn de los sistemas SMB fue determinada por el balance de masa de la
operacidén. La cantidad de agua a utilizar en la red de agua caliente y fria se determind en base a las

consideraciones de la seccion 5.24.3.

Para el caso de la red de agua fria se consideré un 5% de recambio total de la red de agua fria. La
cantidad de recambio para la linea de agua de enfriamiento se calcula a continuacion:

kg kg

mer = 586.496,7 [7] * 0,05 = 29.324,8 [T]

5.28.2 | Combustible

El combustible gasoil se calcula en la seccion 5.23. Adicionalmente se requiere de una cantidad de
vapor producida de acuerdo al disefio de los eyectores de la seccion 5.21.2, por lo que realizando un

balance considerando la temperatura de la red caliente se obtiene:

kj kg kJ
M, * 41.293,12 [@] = (73,4 + 7,98) [7] % (4,21 % 100 — 4,18 * 66,5 + 2.256,5) [@]

kg
=47|-=
c=47[3]]
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Tabla 5.85 Cantidad de combustible utilizada en la operacién de la planta

Consumo combustible

Consumo combustible

Equipo ~
aup [ke/h] [kg/afio]
Caldera 802,4 6.355.008

Eyectores 4,7 37.224
Total 6.392.232

5.28.3 | Consumo de energia

El consumo de energia de los equipos de la planta se muestra en la Tabla 5.86.

Tabla 5.86 Consumo energético por equipo

Proceso

Valor [kWh]

M-1
R-1
E-1
CT-1
E-2
R-2
E-3
Cc1
Cp-1
Cp-2
CT-2
SR-1

Bombas

297.000
149.292
1.370.160
435.600
96.941
169.488
166.320
1.312.344
372
539
174.240
29.462
121.121

Total

6.731.802
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6] ADMINISTRACION Y ORGANIZACION DE LA PLANTA

La organizacién es la manera en que se estructuran e integran los recursos y los miembros pertinentes
en una empresa, se administran y establecen las relaciones entre ellos. Para que los objetivos puedan
alcanzarse, las actividades deben agruparse de manera ldgica y la autoridad debe distribuirse con el
fin de evitar conflictos y confusiones. Por lo tanto, la organizacién consiste en determinar las
actividades especificas para el alcance de los objetivos planeados, agrupar las actividades en una
estructura légica y asignar las actividades a posiciones (Chiavenato, 2007). Por otra parte, el proceso
productivo estd organizado de tal manera que existan los menores tiempos muertos posibles, para asi

tener una continuidad dentro los equipos de la planta y poder cumplir con la demanda de tagatosa.

El sistema organizacional de la planta debe ser capaz de lograr una armonia entre los recursos
disponibles en ella, ya sean funciones técnicas, comerciales, financieras, contables y de seguridad a
través de técnicas de planificacién, organizacién, direccion, coordinacién y control, de manera de
lograr una adecuada distribucién de estos en funcién de las necesidades que se presenten en cada
uno de los sectores de la planta. Pero es necesario hacer énfasis en que el éxito de un modelo de
organizacion radica en las personas, identificando a los recursos humanos como uno de los mas
importantes, ya que las actividades organizadas en la planta involucran a todos los miembros que
forman parte del funcionamiento de la empresa. En este capitulo se contemplan los horarios de
funcionamiento de los equipos de proceso, la puesta en marcha de la planta, el nimero de operarios

a contratar, departamentalizacion, disposicion de residuos y el lay-out.

6.1] COORDINACION DE LAS OPERACIONES DE LA PLANTA

El proceso productivo de tagatosa consta de dos secciones por lote y dos secciones en modalidad
continua. Para cumplir con la demanda de tagatosa necesaria para abastecer la produccién anual
determinada en el estudio de mercado del presente proyecto, se disefié la planta en base a la
duracidn de cada lote de hidrdlisis y a los ciclos de produccién del reactor de isomerizacién. Un lote de

reaccién de hidrdlisis tiene una duracién de operacion de 3 [h]; para pasar a modalidad continua, se
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dispone la mezcla en un estanque ecualizador E-1 y se considera un tiempo de residencia en el
estanque ecualizador de 5,5 [h]. Por otra parte, un ciclo de produccién se refiere a la utilizacién de la
enzima inmovilizada hasta que su actividad residual alcance un 50% de la que poseia en un inicio,
momento en el cual el biocatalizador usado es retirado y se utiliza uno nuevo, repitiendo nuevamente
el ciclo. El numero de ciclos fue determinado en el capitulo 4 y corresponde a 13 ciclos por afio con
una duracién por ciclo de 612,3 [h]. Cada ciclo de operacién corresponde a un total de 95 lotes.
Posterior a cada lote de isomerizacién se procede a depositar el medio reaccionado en el estanque
ecualizador E-3 para pasar a la seccion del proceso que es continua. Para pasar a modalidad continua
se considera un promedio por lote de 6,58 [h]. En el Apéndice L se puede observar una planilla de la

puesta en marcha de la planta, con la duracién aproximada de los equipos.

La planta funcionara las 24 [h] del dia y se consideraran 3 turnos de 8 [h] cada uno. De esta
manera se organizaran turnos rotativos del personal para que la operacidon se mantenga de
manera continua en la planta. La cantidad de trabajadores que requiere el proceso serd abordada

con mayor profundidad a lo largo de este capitulo.

6.2| DETERMINACION DEL NUMERO DE OPERARIOS

Para determinar el niUmero de operarios de la planta se utilizara la formula de calculo del nimero de
horas hombre basadas en la produccién diaria de una planta de capacidad media mediante la

Ecuacién 6.1 (Zomosa, 1983).

HH = 15,2 * on,zs Ecuacién 6.1
Donde,
HH: [Hora hombre/dia etapa]

Qp: Capacidad de la planta, [ton/dia]

La produccion diaria esta determinada por la corriente de producto en forma de cristales de tagatosa
(F.s), que corresponde a 449 [kg/h]. Se realiza un cambio de unidades para obtener la produccién

diaria, como se muestra a continuacion.
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ton] ton]

449[kg] 24[h] 1 [ 10,8
= — * —| *k—|— = _—
Cprss h d] 1000[kg “ld

Reemplazando el valor de las toneladas totales al dia que genera la planta en la Ecuacién 6.1, se

obtiene lo siguiente:

tony\%2° hh
HH = 15,2 * (10,8 [—]) = 27,55 [—]
d d etapa

El nimero de operarios se puede determinar mediante la Ecuacién 6.2.

_HH*n

NO
ng*xT

Ecuacion 6.2

Donde,

NO: Numero de operarios

HH: [Hora hombre/dia etapa]

n: Numero de etapas que involucra la produccion
n;: Numero de turnos

T: Horas por turno

El numero de etapas puede ser obtenido desde el diagrama de flujos del proceso presente en la
Figura 5.1 del capitulo 5. Se considerard que algunas operaciones unitarias pueden ser asociadas
entre si lo que da un total de 16 etapas para la produccidn. El resumen de las etapas del proceso se

muestra en la Tabla 6.1.
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Tabla 6.1 Etapas involucradas en el proceso de produccién de tagatosa

Etapa Proceso Equipo (s)
1 Pretratamiento materia prima M-1
2 Reactor hidrolisis enzimatica R-1
3 Inactivacion biocatalizador hidrdlisis y IC-1, E-1

estanque ecualizador
4 Separacién biocatalizador hidrélisis e CT-1,1C-2
intercambiador de calor-2
5 Separacién cromatografica 1 SMB-1
6 Separacién cromatografica SMB-2
7 Evaporador 1y estanque de EV-1, E-2
acumulacion
8 Reactor isomerizacion enzimatica y R-2, E-3
estanque ecualizador

9 Separacién cromatografica SMB-3, E-8
10 Evaporador 2 EV-2
11 Cristalizador C1
12 Centrifugacion cristales CT-2
13 Secador cristales SR-1
14 Recepcidn de producto en cristales S-1
15 Caldera CA-1
16 Piscina eluentes P-1

Como ya se menciond, la planta estard operativa 24 horas al dia con un total de 3 turnos de 8 [h]. Con

estas consideraciones se procederd a reemplazar los datos en la Ecuacién 6.2.

NO

27,55[

hora hombre

dia etapa ] *16

3 % 8[h]

= 18,37 = 19 operarios
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6.3| ORGANIGRAMA

Los organigramas son la representacidon grafica de la estructura orgdnica de una empresa u
organizacion que refleja, en forma esquematica, la posicion de las areas que la integran, sus niveles
jerarquicos, lineas de autoridad y de asesoria (Franklin, 2003). Considerando una organizacion

funcional, se presenta el organigrama de la empresa en la Figura 6.1.

Gerencia General

Gerencia Gerencia Gerencia de Gerencia de
Comercial de Recursos Finanzas Produccion
Humanos
De partame nto De partame nto De partame nto
Operaciones Calidad Mantencign

Figura 6.1 Organigrama empresa

A continuacidn se describen las funciones de cada area especificada en el organigrama.

- Gerencia general: dirigir, coordinar, supervisar y controlar todas las acciones de las diferentes
gerencias de la organizacion.

- Gerencia comercial: planificar y coordinar eficientemente el sistema comercial, disefiando
estrategias que permitan el logro de los objetivos empresariales, dirigiendo el desarrollo de las
actividades de marketing y las condiciones de venta de los servicios, encaminado al
cumplimiento de las metas establecidas por la planeacion estratégica.

- Gerencia de recursos humanos (RRHH): mantener una relacidn fuerte entre el empleador y sus
empleados; ademas debe reclutar a los mejores candidatos para la mano de obra especializada

que requiere el proceso.
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- Gerencia de finanzas: realizar una administracion eficaz y eficiente de los recursos financieros y
fisicos utilizados para el cumplimiento de las metas de la empresa, controlando y evaluando las
actividades de compras, suministro, presupuestos, pago de obligaciones y registro contable que
se realizan para el logro de los objetivos de la empresa.

- Gerencia de produccion: organizan, dirigen y controlan las actividades requeridas para proveer
los productos-servicios solicitados por un mercado cuyas necesidades y expectativas seran
satisfechas en forma adecuada.

- Departamento de mantencién: se encarga de proporcionar oportuna y eficientemente, los
servicios que requiera la planta, ya sea mantenimiento preventivo y correctivo a las
instalaciones, asi como la contratacién de la obra publica necesaria para el fortalecimiento y
desarrollo de las instalaciones fisicas de los inmuebles

- Departamento de calidad: La principal funcién es velar por el cumplimiento de la politica de
calidad indicada por la empresa. Donde se establecen normas y patrones deseados del producto
0 servicio.

- Departamento de operaciones: Es uno de los departamentos mas importantes, ya que el
objetivo es planificar la produccién de tagatosa a partir de la lactosa, permitiendo organizar
tiempos y recursos con el fin de obtener el mejor resultado esperado en el menor tiempo y

costo.

Para llevar a cabo cada una de estas tareas se debe disponer de los trabajadores adecuados para que
realicen las funciones acordadas previamente, de acuerdo a esto, se presentan los cargos y cantidad
de trabajadores requeridos en cada area de trabajo de la empresa, obteniendo un total de 48

empleados como se muestra en la Tabla 6.2.
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Tabla 6.2 Personal requerido en cada area de la planta

Departamento Cargo Trabajadores

Gerencia general Ingeniero civil Industrial 1
Asistente ejecutiva
Comercial Ingeniero Comercial
Técnico Comercial
Secretaria
Recursos humanos Ingeniero Comercial
Psicélogo
Secretaria
Finanzas Contador auditor
Contador
Secretaria
Produccion Ingeniero civil bioquimico

Ingeniero en bioprocesos

RN W R R R R RN R R R

Bioquimico

[EY
Y]

Operarios
Prevencionista de Riesgos
Técnico mecanico industrial
Secretaria
Personas auxiliares Guardia
Mecanico

Eléctrico

N PR W R, W R

Aukxiliar de limpieza

6.4|  DISPOSICION DE RESIDUOS

Para toda planta de produccién es importante disponer de una manera adecuada de los residuos, de
manera de no afectar el medio ambiente en el cual se lleva a cabo la actividad industrial. Existen

diversas normativas medioambientales que rigen la actividad industrial y ademas, se deben enfocar



299

las actividades en un marco de desarrollo sustentable, para hacer una adecuada gestidon de los

residuos generados.

Considerando que algunas de las corrientes de residuos contienen diferentes tipos de azlcar, una
opcién sera concentrar estas corrientes y valorizar con un precio similar al jarabe de glucosa.

Actualmente, el precio de este jarabe bordea los 0,5 [USS/kg] (Foodchem, 2017).

Por otra parte, las corrientes de residuos contienen principalmente materia organica y seran dirigidas
a una planta de tratamiento. En la Tabla 6.3 se presenta el detalle de las corrientes de residuos, que
contempla las corrientes Fg, Fi1, F1s4, Fs. A estos flujos se le debe sumar la enzima inmovilizada que
sera retirada luego de cumplir un ciclo, lo que corresponde a 421 [kg/ciclo] de arabinosa isomerasa.
Ademds, para caracterizar las corrientes mencionadas anteriormente, se determina el DQO (demanda

guimica de oxigeno) tedrico a partir de los carbohidratos presentes en las corrientes de residuos.

- Carbohidratos: se consideraran polisacaridos a los compuestos que al ser hidrolizados forman
monosacaridos de férmula molecular CH,,0,, con un peso molecular de 30*x [g/g mol]
(Romero, 1992). Considerando un valor de x igual a 6 para glucosa, con un peso molecular de

180 [g/mol], se obtiene el requerimiento de oxigeno:

CoHy,04 + 60, — 6C0, + 6H,0

Por lo tanto, la demanda de oxigeno es:

gramosde O,  6x32[g/gmol] 107
gramos CgHy,04  1%180[g/gmol]

Por cada 1 [g/L] de glucosa se obtienen 1,07 [g DQO/L]
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Tabla 6.3 Flujos de residuos generados

Compuesto [kg/h] Fs Fia Fia Fi Residuos totales
Agua 121 17.365 28.681 3.506 49.673
Lactosa 0 228 2 0 230
Galactosa 0 10 10 552 572
Glucosa 0 10 1.015 10 1.035
Tagatosa 0 0 0 5 5
B-galactosidasa 52 0 0 0 52
DQO:erico [§ DQO/L] - - - - 1.970.000

6.5| DISTRIBUCION FiSICA DE LA PLANTA (LAY OUT)

La distribucion de la planta consiste en la ordenacion fisica de los elementos industriales que
participan en el proceso productivo de la empresa, en la distribucion del area, en la determinacién de
las formas relativas y ubicacién de los distintos departamentos. El principal objetivo es que esta
disposicién sea eficiente y se realice de forma tal, que contribuya satisfactoriamente al logro de los

fines fijados por la empresa.

Para una buena organizacién de la planta se debe considerar ciertas zonas que pueden o no estar
relacionados directamente con la produccidn como: oficinas para la administracién general, casinos y
bafios, almacenamiento de materias primas y productos: sectores de depdsitos y almacenes, taller de
mantenimiento, laboratorio para el proceso de control de calidad, ademds de otros sitios para la
ubicacidn de los equipos como las calderas de vapor, aire comprimido, generacion de energia, torre
de enfriamiento, estacionamientos y servicios de emergencia entre otros. Los principales factores que

deben considerarse al realizar el diagrama lay-out son (Towler & Sinnot, 2008):
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- Consideraciones econdmicas. Por ejemplo, el costo de la construccion se puede minimizar
adoptando un disefio que proporcione el tramo mas corto de tuberia de conexidn entre el
equipo y la menor cantidad de trabajo de acero estructural.

- Requisitos del proceso.

- Conveniencia de operacidn. Por ejemplo, las valvulas y los instrumentos deben ubicarse en
posiciones y alturas accesibles para el acceso del operador; debe disponerse de suficiente
espacio de trabajo y espacio libre para permitir un facil acceso al equipo.

- Conveniencia en mantenimiento. Por ejemplo, los equipos que requieran desmontaje para
mantenimiento, como compresores y bombas grandes, deben colocarse bajo cubierta.

- Seguridad. Establecer los lugares seguros y peligrosos.

- Expansion futura.

La ubicacion de los edificios debe ser disefiada de tal modo que se minimice el tiempo que emplea el
personal para trasladarse de un edificio a otro. Las oficinas de la administracion, laboratorio y otras
donde se desenvuelva personal deben estar ubicadas generalmente en contra del viento, de esta
manera se corre menos peligro en caso de incendio o explosién. Las salas de control para un proceso
deben estar situadas preferentemente en un punto central. La caldera debe ubicarse lejos de los
demas equipos, en una sala con proteccion especial y en una direccion contraria al viento, de manera

de evitar la rdpida propagacion de las llamas en caso de incendio.

Existen dos maneras de distribuir los equipos al interior del drea de proceso. La primera agrupa todos
los equipos similares o de la misma naturaleza en un area; por ejemplo, el conjunto de reactores
enzimaticos. Este método facilita la operacion de la planta y numero de personas que debe
monitorear esa seccion del proceso. La segunda metodologia estd basada en el orden de las
operaciones industriales al interior del diagrama de flujo. Con este método se minimiza la extensién

de las lineas, y por ende la energia requerida en el transporte de la materia prima.

Para el disefio del lay-out se divide la planta segun el tipo de operacion que efectle el equipo; existen
4 salas principales en la planta. La sala de produccién donde se ubica el mezclador, los reactores y los
respectivos estanques ecualizadores; la sala de purificacion en donde se ubica el equipo de
centrifugacion, las columnas de lecho simulado moévil con sus respectivos estanques y evaporadores;
la sala de acabado, donde se encuentra el cristalizador, centrifuga y secador; y finalmente la sala de

almacenamiento y envasado. Se considera un espacio minimo de 4 [m] entre equipos.
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Si bien el terreno necesario es 8.620 [m?] para la totalidad de la planta vy oficinas, se considera un
total de 10.000 [m?] para posibles expansiones de la planta. El lay-out de la planta se presenta en la

Figura 6.2 y la distribucion de las oficinas en la Figura 6.3.
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71 EVALUACION ECONOMICA

En el presente capitulo se desarrolla la evaluacién en términos econdmicos del proceso de produccién
de tagatosa por via enzimdtica, comparando los beneficios y costos para ver la factibilidad de
implementacion del proyecto en la vida util a la que fue determinado a partir de la informacién
técnica y de mercado que fue analizado en los capitulos anteriores. En la Tabla 7.1 se presenta el valor
de la moneda con la que se trabajara en la evaluacién econdmica respecto a su equivalente en pesos

chilenos segun el mes de junio del afio 2017.

Tabla 7.1 Indicadores econémicos

Indicador Valor CLP

Unidad de fomento, [UF] 26.649,10
Ddlar, [USD] 673
Euro, [€] 755,4

A continuacidn, se analizaran los costos involucrados en el analisis econdmico del proyecto, la relacién

entre cada uno de ellos se puede observar en la Figura 7.1.

Costos
Totales
[
[ |
Costos Costos
Capital produccion
| ! | [ : 1
Capital Capital de Costos Gastos
Fiio trabajo manufactura generales
n—|—|
Costo Costo
Directo Indirecto

Figura 7.1 Esquema de estructura de costos del proyecto
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Ademas se utilizara en las proximas secciones la nomenclatura especificada en la Tabla 7.2.

Tabla 7.2 Nomenclatura asociada a diferentes costos

Nomenclatura Significado
F.0.B Costo del equipo free on board
C.E Costo del equipo entregado en la planta
Cl Costo del equipo instalado

El costo F.0.B indica que el precio de venta de un determinado articulo incluye el valor de la
mercancia mas los gastos de transporte y mano de obra necesarios hasta ponerlos a bordo del barco
gue los transporte hasta el pais de destino. Este costo excluye el seguro y el flete cuando se trata del
transporte nacional. El costo F.0.B comprende por lo tanto, todos los gastos de transporte hasta el
puerto de embarque asi como todos los derechos e impuestos a cancelar para colocar la mercancia a

bordo (Enciclopedia Economia, 2009).

71| COSTOS DE CAPITAL

El costo de capital (CC) corresponde a aquella tasa que se utiliza para determinar el valor actual de los
flujos futuros que genera un proyecto y representa la rentabilidad que se le debe exigir a la inversion
por renunciar a un uso alternativo de los recursos en proyectos de riesgos similares; es la suma del
capital fijo (CF) y el capital de trabajo (CT) (Sapag & Sapag, 2008). El primero comprende los bienes
durables tales como edificios, maquinarias, instalaciones de diversos tipos y dinero disponible para el
pago de salarios, entre otros; mientras que el segundo es el capital necesario para operar la planta. El
costo de capital fijo se puede subdividir en los costos directos e indirectos. Dentro de los costos
directos se cuenta el costo de compra de equipos, el costo de su instalacién, el costo de cafierias,
sistemas eléctricos, edificios, mejoras de terreno, instalaciones de servicios y costo de terreno. Dentro
de los costos indirectos se encuentra el costo de ingenieria y supervision, costos de construccion,

gastos legales, ganancia de la empresa constructora y gastos por contingencia.
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Ademas de estos costos de capital, es necesario considerar el capital de la puesta en marcha de la
planta. Las inversiones efectuadas antes de la puesta en marcha del proyecto se pueden agrupar en
tres tipos: activos fijos, nominales y capital de trabajo. Las inversiones en activos fijos son todas
aquellas que se realizan en los bienes tangibles que se utilizaran en el proceso de transformacion de
los insumos o que sirvan de apoyo a la operacion normal del proyecto (terrenos, obras fisicas,
equipamiento de la planta, oficinas, infraestructura de servicios de apoyo, entre otras). Los activos
nominales son todos aquellos que se realizan sobre los activos constituidos por los servicios o
derechos de adquisicién, como los gastos de organizacidn, las patentes, licencias y capacitacion, entre
otros. Un punto importante a considerar es que, para efectos contables, los activos fijos, con la
excepcion de los terrenos, estdn sujetos a depreciacion, la cual afectara al resultado de la evaluacién
por su efecto sobre el calculo de impuestos. Los activos nominales son susceptibles a amortizar y

también afectan indirectamente los flujos de cajas (Sapag y Sapag, 1991).

7.1.1 | Costo del terreno

El costo del terreno es el Unico costo de capital que no estd sujeto a depreciacion, al contrario de los
equipos u otros costos de capital, por lo que se considera aparte y sélo serd sumado al final de la

seccion 7.1.

El valor de un terreno en la regién del Bio-Bio tiene un valor promedio de 0,85 [UF/m?], segun lo visto
en el Capitulo 2. Teniendo en cuenta que se necesitan 10.000 [m?], el valor del costo de terreno es de

8.500 [UF].

7.1.2 | Costos fijos directos

El costo directo correspondiente a la adquisicion de los equipos se compone del precio de venta mas
el costo de transportarlo desde su origen hasta el destino final en la planta de procesos. Para

determinar el costo de adquisicidn de equipos se utilizara el costo FOB.
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Equipos instalados

Para la obtencién del FOB de los equipos se utilizaron cuatro metodologias dependiendo de la

informacidn obtenida de cada equipo:

1. Cotizacién directa con el proveedor

2. Escalamiento de costos, para lo cual se utilizé la Ecuacion 7.1

c
C,=C, (Capd) Ecuacién 7.1
“ \Cap,

Donde,

C,: Costo del equipo desconocido

C.: Costo del equipo conocido

Cap,: Capacidad del equipo desconocido
Cap,: Capacidad del equipo conocido

c: Factor de escala

En el caso de las bombas, se utilizé un factor de escala de 0,34 y 0,6 para el resto de los equipos

(Peters et al., 2003).
3. Relacién costo/equipo, el cual se realiza seguin la Ecuacion 7.2 (Towler & Sinnott, 2013).

C,=a+bxS" Ecuacién 7.2
Donde,
C,: Costo FOB del equipo, [USD]
a, b: Constantes de costo, [USD]
S: Parametro de tamafio

n: indice para cada equipo
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Los valores para las constantes de costos, el parametro de tamafio y el indice para el equipo en

particular, se obtienen a partir del Apéndice K.2. Estos costos son en relacién al afio 2010, por lo que

se debe aplicar la respectiva inflacién para obtener el FOB final del equipo.

4. Para datos de equipos, cuyos costos han sido determinados en afios anteriores, se

determind los costos de los equipos en el presente afio mediante el indice de costos CEPCI

(Chemical Engineering Plant Cost Index) utilizando la Ecuacién 7.3, el cual se publica

anualmente por la revista Chemical Engineering Magazine.

CA=CP*_
14

Donde,

Cy: Costo del equipo del afio actual

Cp: Costo del equipo del afio en que fue cotizado
1,: Indice de precio del afio actual

Ip: indice de precio del afio en que fue cotizado

Ecuacién 7.3

Los indices de precios anuales desde el afio 2008 al afio 2016 se muestran en la Tabla 7.3 (Chemical

Engineering Magazine, 2016). El CEPCI del afio 2017 no ha sido publicado, lo que implica que los

costos equipos seran actualizados al afio 2016.

Tabla 7.3 indices CEPCI utilizados en la determinacién de costos actuales de los equipos

Ao CEPCI
2008 575,4
2009 5219
2010 550,8
2011 585,7
2012 584,6
2013 567,3
2014 576,3
2015 556,8
2016 541,7
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Ademas del valor F.O.B. de los equipos, es necesario considerar otros factores involucrados en su
costo, como lo son los costos de transporte del equipo y los costos de instalacidén. El costo de
transporte se considera como regla general como un 10% del precio F.O.B. de los equipos. El costo
entregado (C.E.) del equipo corresponde a la suma del precio F.0.B. con el transporte incluido, el

gue se calcula utilizando la Ecuacién 7.4.

Ce = Crop * (14+0,1) Ecuacion 7.4
Donde,
C,: Costo del equipo entregado

Crop: Costo del FOB

Por otra parte, los costos de instalacion incluyen los costos asociados al montaje del equipo en la
planta, como la mano de obra necesaria, la construcciéon de cimientos, soportes en el equipo y
otros gastos generales. Para calcular el costo del equipo instalado (C.l.) se requiere agregar un

porcentaje al C.E. del equipo (Ecuacién 7.5).

Ci=C,x(1+i)*n Ecuacién 7.5

Donde,
C;: Costo del equipo instalado
i: Factor de instalacion

n: Numero de equipos

El factor de instalacion depende de cada equipo, como se muestra en la Tabla 7.4 (Peters &

Timmerhaus, 1991).
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Tabla 7.4 Factores de instalacion para cada equipo

Equipos Factor de instalacion
Calderas 0,5
Columnas SMB 0,4
Estanques 0,3
Evaporadores 0,25
Reactores 0,3
Centrifugas 0,3
Secador 0,5
Mezclador 0,2
Bombas 0,3
Intercambiadores
0,3
de calor
Condensadores 0,3
Eyectores 0,3
Cristalizador 0,4
Torre de
N 04
enfriamiento
Cinta
0,2
transportadora

En el Apéndice K.1 se desarrollan los diferentes calculos del costo de cada equipo. Los resultados

de los costos de los equipos ya instalados se muestran en la Tabla 7.5.
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Tabla 7.5 Costos de los equipos instalados en [UF]

Precio FOB Costo entregado  Costo instalado

Etapa Equipo [UF] [UF] [UF]
Mezclador M-1 459 504 605
Reactor hidrolisis R-1 459 505 657
Reactor isomerizacion R-2 224 246 320
Estanque ecualizador E-1 558 613 797
Estanque almacenamiento E-2 211 232 302
Estanque ecualizador 2 E-3 258 284 370
Estanque almacenamiento T-1 87 95 124
Intercambiador de calor 1 -1 282 310 403
Intercambiador de calor 1 -2 66 73 95
Intercambiador de calor 2 -3 1.521 1.673 2.174
Sistema SMB-1 SMB-1 13.303 14.633 20.487
Sistema SMB-2 SMB-2 51.706 56.877 79.627
Sistema SMB-3 SMB-3 3.243 3.567 4.994
Evaporador 1 Ev-1 3.194 3.513 4.391
Evaporador 2 Ev-2 2.833 3.116 3.895
Cristalizador Cc-1 1.234 1.358 1.901
Centrifuga CT-1 2.579 2.837 3.688
Centrifuga CT-2 3.537 3.890 5.057
Secador SR-1 811 892 1.338
Caldera CA-1 3.771 4.148 6.222
Condensador 1 CB-1 775 853 1.109
Condensador 2 CB-2 707 778 1.011
Torre de enfriamiento TE-1 4.468 4915 6.881
Total Bombas B 215 237 308
Cinta transportadora Cp-1 1.145 1.260 1.512
Cinta transportadora Cp-2 1.068 1.175 1.410

Total 98.714 108.586 149.679
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Edificaciones

Estos costos estan referidos a los materiales, suministros y manos de obra necesarias en la
construccion de los edificios relacionados con la planta. Se tomara un valor del 20% del costo de

equipos entregados (Towler & Sinnott, 2008).

Acondicionamiento de terreno

Se refiere a los costos de nivelacién del terreno, creacidon de caminos, veredas y cercado de la planta.
Se considerard que es un 5% del costo del terreno, el que tiene un valor de 8.500 UF (Peters et al.,

2003).

Instrumentacion y control, cafierias e instalaciones eléctricas

Se estima que estos costos son un porcentaje del costo entregado por cada equipo, este porcentaje
depende de los materiales con los que se trabaja en la planta. En la Tabla 7.6 se muestran los

porcentajes para plantas donde los equipos trabajan con material liquido.

Tabla 7.6 Porcentajes de costos entregados para el célculo de costos por I&C, cafierias e instalaciones eléctricas
(Towler & Sinnot, 2008)

ftem % C.E.
Instrumentacién y control 10
Caiierias 40
Instalaciones eléctricas 15

Instalacion de servicios

Se considera como instalacién de servicio a lo necesario para el suministro de combustible, agua,
electricidad, asi como también las instalaciones necesarias para la eliminaciéon de residuos, los
talleres, los casinos, entre otros. Estos costos son cercanos al 25% del costo de los equipos entregados

en una planta procesadora de liquidos (Peters & Timmeerhaus, 1991).
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Costo planta de tratamiento de efluentes
En la seccidon 6.4, se seialan las diferentes corrientes residuales que deben tener un tratamiento por
la cantidad de materia organica que estas poseen. Se considera el 15% del costo de los equipos

entregados (Peters et al., 2003)

A continuacién, se muestran los resultados obtenidos del total de los costos de capital fijos directos

enlaTabla7.7.
Tabla 7.7 Resultados de los costos de capital fijo directo
item Costo [UF]
Equipos instalados 149.679
Acondicionamiento de terreno 425
Edificaciones 21.717
Instrumentacién y control 10.859
Caferias 43.434
Instalaciones eléctricas 16.288
Instalacién de servicio 27.147
Total capital fijo directo 269.549
7.1.3 | Costos de capital fijos indirectos

Estos costos no estan relacionados con la instalacidn, en cambio se requieren para el funcionamiento
y la produccién de la planta. Se incluyen en estos costos el trabajo de ingenieria y disefio, asi como

también los costos de oficina, contabilidad, viajes y comunicaciones.

Gastos legales

Son los costos necesarios para efectuar las gestiones legales de manera que la empresa cumpla con la
legislacion interna del pais. Se estima que estos costos son aproximadamente un 2% de los costos de

los equipos entregados (Peters et al., 2003).
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Pago a contratistas

Se supone que el pago a contratistas varia entre un 2 y un 8% de los costos directos totales de la
planta (Peters & Timmeerhaus, 1991). Para el célculo de estos costos se va a considerar un valor

promedio del 5%.

Ingenieria y supervision

Estos costos incluyen los costos de diseiio en detalle y otros servicios de ingenieria requeridos para
llevar a cabo el proyecto. Se va a considerar un valor del 30% de los costos de los equipos entregados

(Towler & Sinnott, 2008).

Por lo tanto, considerando todas las suposiciones recién mencionadas se procede a calcular el total de

capital fijo indirecto, el cual se presenta en la Tabla 7.8.

Tabla 7.8 Resultados de los costos de capital fijo indirecto

item Costo [UF]
Gastos legales 2.172
Pago a contratistas 14.292
Ingenieria y supervision 32.576
Total capital fijo indirecto 49.039

Capital fijo de inversion total (CFl)

Se considera que el costo capital fijo de inversion total es la suma de los costos directos con los
costos indirectos totales; a esto se le suman los costos por contingencias. Estos costos se
consideran para compensar eventos imprevistos, ya sean cambios en los precios, cambios en el
disefio, paros de la planta, desastres naturales, entre otros. Se considera que este valor varia entre un
5y un 15% del total del capital fijo (Peters & Timmeerhaus, 1991); en este proyecto se tomara un
valor promedio del 10%. En la Tabla 7.9 se sefialan el resumen de los costos de capital fijo de

inversion total.
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Tabla 7.9 Capital fijo de inversidn total

item Costo [UF]
Costos directos totales (CDT) 285.837
Costos indirectos totales (CIT) 49.039
Capital fijo de inversién (CF=CDT+CIT) 334.876
Gastos de contingencia (Gc=10% CFl) 33.488
Capital fijo de inversién total (Gc+CFl) 368.363
7.1.4 | Costo capital de trabajo y resumen de los costos de capital

El capital de trabajo de una planta industrial considera el dinero disponible para el pago de los
impuestos y pagos de cuentas necesarias antes de la puesta en marcha de la planta. También se
incluyen los gastos de capacitacidn y adiestramiento del personal, el gasto de las materias primas y

suministros antes de tener los ingresos por producto.

Por lo general, en las plantas quimicas se considera el costo inicial de capital de trabajo entre un 10y
un 20% del total del costo de capital fijo (Peters et al, 2003). Para este caso se tomard un valor

promedio del 15%.

En la Tabla 7.10 se resume el total de los costos de capital obtenidos para la planta productora de
tagatosa, el capital fijo corresponde a la suma de los valores correspondientes al total de capital fijo

directo e indirecto entregados en la Tabla 7.7 y la Tabla 7.8, respectivamente.

Tabla 7.10 Resumen de los costos de capital

item Costo [UF]
Capital fijo 368.363
Capital de trabajo 55.255
Terreno 8.500

Costo total capital 432.118
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7.2| COSTO TOTAL DE PRODUCCION

El otro componente principal de un andlisis econdmico incluye el costo de las materias primas, mano
de obra y otros gastos generales, lo que en conjunto se conoce como costo total de produccion. Al
mismo tiempo se subdividen en dos principales categorias, costos de manufactura, también llamados

como costos operacionales, y gastos generales.

Para el presente proyecto estos costos serdn calculados en base anual, ya que se considera como una
de las mejores alternativas para realizar una evaluacién econdmica. Este es uno de los factores de
mayor influencia dentro del analisis econdmico y representa todos los egresos relativos a la operacion

en planta, venta de producto y administracidn, entre otros.

7.2.1 | Costos de manufactura

En los costos de manufactura se consideran el costo de las materias primas y la mano de obra, y otros

suministros necesarios para el funcionamiento de la planta como agua, electricidad y combustible.

Materias primas

El costo por concepto de materia prima es uno de los items mas relevantes del costo de produccion.
En el caso de la produccion de tagatosa corresponde a lactosa quimicamente pura. El precio de la
lactosa quimicamente pura con certificado de calidad para uso alimenticio, sera provista por Hilmar

Ingredients, la cual tiene un valor de 0,87 [USD/kg] (Servicio Nacional de Aduanas, 2017).

El resumen del costo anual de materia prima se muestra en la Tabla 7.11.

Tabla 7.11 Costos materias primas para la produccion de tagatosa

Valor [kg/lote] [kg/afio] [UuSD/kg] [uSD/afio] [UF/afio]

Lactosa 12.648 16.695.190 0,87 14.524.815 366.811
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El costo de mano de obra depende de la cantidad de operarios y personal que se requiere para el

funcionamiento de la planta, los que se detallan en la Tabla 7.12. El nUmero de operarios requeridos

se basa en lo determinado en la seccidn 6.2 de la organizacion de la planta. Pese a existir

correlaciones para calcular el pago a los trabajadores (como por ejemplo, Peters et al., 2003), estas no

se ajustan a la realidad nacional, por lo que estos son fijados segun los sueldos recibidos por los

trabajadores (MINEDUC, 2017), considerando ademds un 15% del sueldo para efectos de viaticos,

indemnizaciones, vacaciones, licencias, entre otros (incorporado en la columna de Sueldo [UF/afio]).

Tabla 7.12 Costos mano de obra

Sueldo Sueldo Sueldo Total sueldo por
Cargo Empleados
[CLP/mes] [UF/mes] [UF/aiio] cargo [UF/afio]
Gerencia General
Ingeniero civil Industrial 1 1.920.000 72,05 994,25 994,25

Asistente ejecutiva 1 620.000 23,27 321,06 321,06

Gerencia Comercial

Ingeniero Comercial 1 1.720.000 64,54 890,69 890,69

Técnico Comercial 1 820.000 30,77 424,63 424,63
Secretaria 1 520.000 19,51 269,28 269,28
Gerencia RR.HH.

Ingeniero Comercial 2 1.720.000 64,54 890,69 1.781,37
Psiclogo 1 1.120.000 42,03 579,98 579,98
Secretaria 1 520.000 19,51 269,28 269,28

Gerencia Finanzas

Contador auditor 1 1.026.000 38,50 531,30 531,30
Contador 1 750.000 28,14 388,38 388,38
Secretaria 1 520.000 19,51 269,28 269,28
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Sueldo Sueldo Sueldo Total sueldo por
Cargo Empleados
[CLP/mes] [UF/mes] [UF/aiio] cargo [UF/afio]
Gerencia Produccion
Ingeniero civil bioquimico 3 1.330.000 49,91 688,73 2.066,19
Ingeniero en bioprocesos 2 1.130.000 42,40 585,16 1.170,32
Bioquimico 1 926.000 34,75 479,52 479,52
Operarios 19 600.000 22,51 310,70 5.903,39
Ingeniero en Prevencion de . 950.000 35,65 491,95 49195
Riesgos
Técnico mecanico industrial 3 900.000 33,77 466,06 1.398,17
Secretaria 1 520.000 19,51 269,28 269,28
Personas Auxiliares
Guardia 3 276.000 10,36 142,92 428,77
Mecanico 1 630.000 23,64 326,24 326,24
Eléctrico 1 530.000 19,89 274,46 274,46
Auxiliar de limpieza 2 276.000 10,36 142,92 285,85
Total 49 19.324.000 725,13 10.006,7 19.813,6

Suministros basicos

A partir de los balances de masa, balance de energia y disefio de los equipos, se presentan varios

suministros que deben considerarse en la evaluacién econdmica, entre los mas importantes se

encuentran el agua, la electricidad y el combustible.
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Agua

Para este item se consideran las aguas ocupadas en el mezclador, los SMB, el agua para la generacion
de vapor y para enfriamiento. El precio aproximado del metro cubico de agua es determinado segun
lo informado por ESSBIO S.A. cuyo valor es de 609 [CLP/m?] (ESSBIO, 2017). Los SMB utilizan agua
desionizada, la que posee un precio mas elevado, por lo que se considera un 50% mas del precio

mencionado. Con la Ecuacion 7.6 se obtiene el consumo de agua por un equipo:

CLP »
Cequipo = Fi * top ¥ 609 [_3] Ecuacién 7.6

m

Donde,
Cequipo: Consumo de agua por el equipo, [CLP/afi0]
F;: Cantidad de agua utilizada por el equipo, [kg/h]

top: Tiempo de operacion del equipo, [h]

Se realiza el ejemplo de consumo de agua para el SMB-I:

24[n] 330[d] 1[m?]
1[d] " 1[afio] 1000[kg

kg
CSMB—I = 21.819 I:le *

CLP
* 609 [—] * 1,5
| m3
C = 157.858.719 [CLP]
SMB—-1 — ' ' afio
El costo total y detalles de este suministro durante el afio se pueden apreciar en la Tabla 7.13.

Tabla 7.13 Costos de agua en el proceso

Proceso Flujo [kg/h] [m3/afio] [CLP/afio] [UF/afiio]
M-1 71.672* 94.607  57.615.687 2.162
SMB-1 21.819 172.806  157.858.719 5.924
SMB-2 41.861 331.539  302.860.986 11.365
SMB-3 4537 35.933  32.824.832 1.232
Agua circuito frio 29.324 232.252  141.441.890 5.307
Agua circuito caliente 59.663 472,531  287.771.354 10.798
Total 157.205 1.245.062 758.242.936 28.452

*Este flujo es en [kg/lote], entonces se debe considerar 4 lotes diarios
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Electricidad

Por concepto de electricidad se consideran los consumos de los equipos determinados en el balance
de energia y disefio de equipos. Este cargo lo comprenden principalmente la agitacién en los
reactores, y en los estanques, el secador, el cristalizador, las cintas transportadoras, la centrifuga y las
bombas. La tarifa del consumo energético es de 134,04 [CLP/kWh] (CGE, 2016). Utilizando la

Ecuacidén 7.7, se obtiene el consumo de electricidad por equipo:

Cequipo = Cg * top Ecuacion 7.7

Donde,

Cr: Potencia requerida por el equipo, [kW]

top: Tiempo de operacion del equipo, [h]

Se realiza un ejemplo de célculo para el estanque ecualizador 1.

Cp_y = 173[kW] % 24[R] * 330[d] = 1.370.160 [kWh]

Los costos de consumo energético anual para 330 dias trabajados en la planta, se encuentran en la
Tabla 7.14.

Tabla 7.14 Consumo energético de los equipos

Proceso Valor [kW] Valor [kWh] Costo [CLP/afio] [UF/afio]

M-1 225 297.000 39.809.880 1.493
R-1 150,8 149.292 20.011.099 750
E-1 173 1.370.160 183.656.246 6.891
CT-1 55 435.600 58.387.824 2.191
E-2 12,2 96.940 12.993.944 487
R-2 21,4 169.488 22.718.171 852
E-3 21 166.320 22.293.532 836
C1 165,7 1.312.344 175.906.589 6.600
Cp-1 0,047 372,24 49.895 19
Cp-2 0,068 538,56 72.188 2,7
CT-2 22 174.240 23.355.129 876,4
SR-1 3,7 29462,4 3.949.140,1 148,2
Bombas 15,3 121.121 16.235.106 609

Total 850,0 6.731.802 902.330.740 33.860
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Combustible

El costo por combustible se refiere principalmente al necesario para el requerimiento de energia en la
caldera y eyectores. EIl combustible a utilizar es Diésel, distribuido en Chile por ENAP, cuyo valor
mantiene un precio fluctuante de aproximadamente 393,1 [CLP/L] (ENAP, 2017). El costo total de este

suministro se detalla en la Tabla 7.15.

Tabla 7.15 Consumo de combustible

Proceso [L/h] [L/afio] [CLP/afio] [UF/afio]
Caldera 964,423 7.638.231 3.002.588.515 112.671
Eyectores 5,649 44.740 17.587.445 660
Total 113.331

En la Tabla 7.16 se muestra un resumen de los costos en suministros basicos del proceso.

Tabla 7.16 Costos en suministros bdsicos del proceso

Suministro  Costo [UF/afio]

Agua 28.453
Electricidad 33.860
Combustible 113.331

Total 175.644

Mantenimiento y reparaciones

El costo del mantenimiento y las reparaciones de los equipos puede variar por cada uno,
dependiendo de la complejidad de la reparacién y el uso. El costo de mantencion general de la planta
se puede tomar como un 6% del Capital fijo de Inversidn Total (368.373[UF]) (Peters et al., 2003). El

costo por mantenimiento y reparaciones tiene un valor de 22.102 [UF/afio].
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Suministros de funcionamiento

Estos son los suministros ocupados para mantener el proceso funcionando eficientemente. Algunos
ejemplos de estos articulos son lubricantes, test de productos quimicos, productos de mantenimiento
y otros suministros similares que no pueden ser considerados como materias primas o de
mantenimiento y materiales de reparacién. El costo anual de este tipo de suministros es de
aproximadamente un 7% del costo total de mantenimiento y reparaciones (Peters et al., 2003),

equivalente a 1.547 [UF/afio].

Costos de laboratorio

La planta necesita disponer de un laboratorio tanto para un control de calidad de la materia primay el
producto, como para llevar a cabo la investigacion y desarrollo de nuevas metodologias. Este costo se
puede tomar entre un 5y 20% de la mano de obra del departamento de produccion, en este caso se
considera un valor del 20% (Peters et al., 2003). Los costos de laboratorio tienen un valor de 2.356

[UF/afio].

Enzimas, compuestos activos y aditivos

Como se menciond en el capitulo 3, se utilizard B-galactosidasa de Kluyveromyces lactis para llevar a
cabo la hidrdlisis de lactosa y la L-arabinosa isomerasa de Thermotoga neapolitana para realizar la
isomerizacidn enzimatica. Ademas, se requiere de hidréxido de sodio para ajustar el pH en las etapas

pertinentes del proceso.

Para ambas enzimas no se obtuvo el precio de estas a nivel industrial desde sus respectivos
productores. Por esta razdn se utiliza el valor de un preparado enzimatico similar al requerido en el
caso de PB-galactosidasa, el que corresponde a 196 [USD/kg] (Biocon, 2017). Para la enzima L-
arabinosa isomerasa se cotizé el precio de la enzima glucosa isomerasa inmovilizada, utilizada
ampliamente en la industria de alimentos para la produccién de jarabe de maiz en alto contenido de

fructosa, el precio de esta enzima es de 80 [USD/kg] (Touchhealthy, 2017).

En la Tabla 7.17 se muestra el resumen de los valores obtenidos de los costos mencionados

anteriormente.
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Tabla 7.17 Costo de compuestos quimicos, enzimas y aditivos

Consumo anual Precio Costo
Compuesto Valor Unidad Referencia
[kg/afio] [UuSD/kg] [UF/aiio]
Preparado
enzimatico 286 [kg/lote] 377.520 196 1.868.653 Biocon, 2017
hidrolisis
NaOH para Fisher Scientific,
5,82*%10*  [kg/lote] 0,768 18,8 0,364
reactor R-1 2017
L-arabinosa Touchhealthy,
421 [kg/ciclo] 5.473 80 11.057
isomerasa 2017
NaOH para Fisher Scientific,
3,78*%10*  [kg/lote] 0,005 18,8 0,002
reactor R-2 2017
Costo total 1.879.710
Seguros

El seguro a la propiedad suele ser considerado como un gasto fijo no variable. Ademas su costo se

asume como un 1% del capital fijo de inversién (334.876 [UF]) (Peters et al., 2003), cuyo valor

corresponde a 3.349 [UF/afio].

El total de costos de manufactura se resumen en la Tabla 7.18. Se debe considerar que estos costos

varian afio a afio de acuerdo al nivel de produccion.
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Tabla 7.18 Resumen costos de manufactura de la planta

item Costo [UF/afio]
Materias primas 366.815
Mano de obra 19.814
Suministros basicos 175.644
Mantenimiento y reparaciones 22.102
Suministros de funcionamiento 1.547
Laboratorio 2.356
Enzimas, compuestos quimicos 1.879.710
Seguros 3.349
Total costos manufactura 2.471.336
7.2.2 | Gastos generales

Gastos de administracion

Estos costos son referidos a los suministros y equipo de oficina como gastos en fotocopias,
impresoras, llamadas telefénicas, comunicaciones con el exterior, administrativas, edificios, y otros
articulos generales relacionados con las actividades administrativas. Este gasto varia entre el 15 al
25% del costo de la mano de obra del departamento de produccidon (Peters et al., 2003). En este caso

se tomara el 20%, resultando en 2.356 [UF/afio].

Gastos de distribuciéon y mercadeo

Es necesario considerar los gastos involucrados en la venta de los productos, esto incluye, suministros
y otros gastos para oficinas de ventas, comisiones y gastos de viaje para los vendedores, gastos en
transporte, gastos de publicidad y técnicas de ventas. Los costos de distribuciéon y marketing varian
dependiendo del material producido, estos costos para la mayoria de las plantas de productos

guimicos o bioquimicos estan en el rango del 2 al 20% del costo total del producto. Este valor se
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estima como el 20% del costo de manufactura por ser un producto novedoso (Towler & Sinnott,

2008), lo que equivale a 494.267[UF/afio].

Investigacion y desarrollo

Dado que la tagatosa es un producto que entrega una variedad de beneficios principalmente en el
area de la salud, su produccién se encuentra en constante estudio, por lo que se considera necesario
tener un equipo de investigacion para el desarrollo de nuevas metodologias de produccién. Estos

costos se van a considerar como un 5% del costo de manufactura, resultando en 123.567 [UF/afio].

A continuacién, se muestra el resumen de los costos generales de la planta productora de tagatosa en

la Tabla 7.19.

Tabla 7.19 Resumen de costos generales de la planta

item Costo [UF/afio]
Gastos de administracion 2.356
Distribucién y mercadeo 494.267
Investigacion y desarrollo 123.567
Total costos generales 620.190

En la Tabla 7.20 se presenta un resumen general de los costos de producciéon anual.

Tabla 7.20 Costo total de produccién anual

item Costo [UF/afio]
Costos manufactura 2.471.336
Gastos generales 620.190
Total costos de produccion 3.091.526

73| INGRESOS

Para determinar el precio de la tagatosa, dado que es un producto con una alta pureza, se escoge

como referencia el producto que contiene tagatosa pura distribuido por Biofoods, el cual tiene un
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valor de 27.356 [CLP/kg] (BIOFOODS, 2017). Por lo tanto, se estima un precio de $25.000 para la
tagatosa producida. Para realizar el analisis de rentabilidad, es necesario tener en cuenta la cantidad
de producto formado; del balance de masa desarrollado en el capitulo 4 el volumen de produccién de

cristales de tagatosa (PCy,g) es 3.556 [ton/afio].

Para calcular los ingresos, en primer lugar, se debe considerar una penetracion gradual del producto a
los consumidores, por lo tanto, en los primeros afios de operacidon de la planta no abarcara el 100%
de la demanda estimada para el aiflo 2026. De esta forma, la produccidon aumentara gradualmente
desde un 50% de la demanda el primer aflo, aumentando un 10% afio a afio, y asi, los ultimos 5 afios
la planta abarcara el 100% del mercado estudiado. Dado que la demanda va aumentando a través de
los afios, solamente en el aflo 2026 se utilizard la capacidad maxima de la planta. Esto se resume en la

Tabla 7.21, los datos correspondientes a la demanda estimada de tagatosa se obtienen de la seccién

24.3.
Tabla 7.21 Demanda de tagatosa y porcentajes de penetracion en el mercado
Afio Demanda P, %P /P %Penetracion al %,
[kg tagatosal] mercado

2016 2.698,85 0,918 0 0
2017 2.727,82 0,928 50 46,39
2018 2.756,79 0,938 60 56,26
2019 2.785,75 0,948 70 66,33
2020 2.814,72 0,957 80 76,60
2021 2.806,17 0,955 90 85,91
2022 2.832,50 0,964 100 96,35
2023 2.859,33 0,973 100 97,26
2024 2.886,66 0,982 100 98,19
2025 2.914,53 0,991 100 99,14

2026 2.939,80 1,000 100 100
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Donde,

fn: Factor que asocia el porcentaje de penetracidon del mercado y el porcentaje de produccién del afio

con respecto a la capacidad de la planta, calculado mediante la Ecuacion 7.8.

Pa .
fo= * Penetracion al mercado Ecuacién 7.8
2025

Cuando se produce menos de la capacidad de la planta, los costos también son menores, ya que éstos
se calcularon para la maxima capacidad de la planta estimada en el afio 2026. Por ende, para estimar

los costos totales y los ingresos se utilizaran la Ecuacién 7.9 y la Ecuacidn 7.10, respectivamente.
Costosy, = fn * C, Ecuacién 7.9

Ingresos, = fn * (P tag * $¢ tag) Ecuacién 7.10

Donde,

Costos,: Costos del afio n, [UF/afio]

Ingresos,,: Ingresos del afio n, [UF/afio]

fn: Factor de penetracion

C,: Costos de produccion afio 2026

P¢ tag: Produccion anual total del producto de tagatosa para el afio 2026, [kg/afio]

$c tag: Precio cristales de tagatosa, respectivamente, [UF/kg]

7.4| RENTABILIDAD DEL PROYECTO

La finalidad de la evaluacion de un proyecto radica en la determinacién del nivel de rentabilidad de la
estructura de pagos de éste en relacion a la rentabilidad deseada por el inversionista o la empresa,
entendida como la tasa de descuento. Para medir la rentabilidad del proyecto y poder conocer su
flujo de caja, es necesario incorporar los efectos tributarios de la depreciacién, impuesto, utilidades y

pérdidas.
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7.4.1 | Indicadores financieros

Se abordara el analisis de la rentabilidad mediante indicadores financieros como la Tasa Interna de

Retorno (TIR) y el Valor Actual Neto (VAN), los que se explican a continuacion.

La Tasa Interna de Retorno (TIR) se entiende como la rentabilidad intrinseca al proyecto, sin
considerar al ente inversor. En otras palabras, representa la ganancia minima que obtendria cualquier
inversor ante la decisién de financiar la estructura de pagos del proyecto. Cuando se hace una
comparacion de tasas de rentabilidad interna de dos proyectos, no se tiene en cuenta la posible
diferencia en las dimensiones de los mismos. Este indicador se puede calcular utilizando la Ecuacion

7.11.

n
—Ip,=0 g
Z 1+ T[R)t 0 Ecuacién 7.11

Donde,

TIR: Tasa interna de retorno, [%]

Iy: Inversion inicial, [UF]

t: Periodo de evaluacién del proyecto, [afio]

El Valor Actual Neto (VAN) corresponde al valor que posee en la actualidad (momento de hacer
efectiva la inversidn) la estructura de pagos del proyecto, mediante la actualizacidon de los flujos
futuros proyectados. Si el VAN del proyecto es mayor a cero, entonces el proyecto posee valor de
interés y es rentable. Caso contrario, si el VAN es menor a cero, se dice que el proyecto no es
rentable. Finalmente, si el VAN es igual a cero, la estructura de pago es indiferente para el inversor (lo
que se conoce como punto de indiferencia del inversor), pues recupera lo que se ha invertido en el
proyecto; lo que seria equivalente a no invertir. Este indicador se puede calcular con la siguiente

ecuacion:

VAN=I+Z N N S - Ecuacién 7.12
CTL+it A+l (1+k)? (1+k)" '

Donde,

VAN: Valor actual neto evaluado a t periodos con una exigencia minima de d% de rentabilidad, [UF]
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F;: Flujo de caja neto en el periodo t (FDI), [UF]

k: Tasa de descuento o rentabilidad minima exigida por el inversor, [%]

La tasa minima atractiva de retorno (TRMA) es la cantidad obtenida como ganancia en relacién a la
cantidad original; constituye una tasa de retorno razonable establecida como base para determinar si
una alternativa es econdmicamente viable. Por lo tanto, se propone un TRMA del 15% desde el punto
de vista del inversionista. En conclusion, si el valor del TIR es comparativamente mayor a la TRMA y el

VAN es positivo, entonces el proyecto tiene una rentabilidad atractiva.

7.4.2 | Consideraciones flujo de caja

Dada la naturaleza del proyecto, que se presenta como una empresa de produccién industrial, se
clasifica en el area de impuesto a la renta de primera categoria (Articulo 20 Ley de Impuesto a la
renta, a partir del aflo 2014), el que considera un 22,5% sobre las utilidades percibidas para el afio

2016. Ademas, a partir del afio 2017 hacia adelante, la tasa corresponde a un 25% (SlI, 2015).

Para este tipo de proyectos donde la inversidén es moderada y no a un largo plazo, el estudio de
evaluacion econdmica se realiza cominmente usando como tiempo de operacion los primeros diez
afios del proyecto, en el cual se considera una depreciacion acelerada, seguin lo permite el servicio de
impuestos internos. La depreciacion se aplica sélo para los inmuebles y los equipos (sin incluir los
costos anexos al equipo) que se devalian mediante el transcurso de los afios por su utilizacién y
antigliedad. Segun lo que propone el Servicio de Impuestos Internos de Chile, el periodo usual de
depreciacién para equipos industriales en general es de 15 afios y para las edificaciones de 30 afios. La
ley chilena también permite utilizar la depreciacidon acelerada correspondiente cada tres afios para
bienes inmuebles. Esta se calcula de acuerdo a la Ecuacién 7.13.

- ¢
=" n Ecuacién 7.13

3

d

Donde,

d: Depreciacion lineal acelerada, [UF]
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C;: Costo inicial del bien, [UF]

Cy: Costo final del bien o valor libro, [UF]

Para este proyecto se va a considerar un valor residual igual a cero. Los costos de los inmuebles y

equipos instalados y sus respectivas depreciaciones (SlI, 2002) se muestran en la Tabla 7.22 .

Tabla 7.22 Depreciacion de los costos de edificacion y equipos instalados

, Duracion Aiio de Depreciacion
| Val F , ~
tem alor [UF] [afios] depreciacion [UF/aiio]
Costo de equipos 149.679 15 6 24.946,5
Costos edificacion 21.717 30 10 2.171,7
Total 27.118,2
7.4.3 | Flujo de caja del proyecto

A partir de lo anterior, se presenta en la Tabla 7.23 el flujo de dinero del proyecto para la produccién

de tagatosa.

Tabla 7.23 Flujo de dinero en [UF] durante los primeros diez afios de operacion de la planta

Periodo Ingresos Costos FAI Depreciacion FSI Impuesto FDI

0 0 432.118  -432.118 0 0 -432.118
1 1.547.701 1.434.303 113.399 27.118 86.280 19.413 93.986

2 1.876.966 1.739.442  137.523 27.118 110.405 24.841 112.682
3 2.212.797 2.050.668 162.130 27.118 135.011 30.378 131.752
4 2.555.210 2.367.992 187.218 27.118 160.100 36.022 151.195
5 2.865.879 2.655.899  209.980 27.118 182.862 41.144 168.836
6 3.214.189 2.978.688  235.501 2.172 233.329 52.499 183.002
7 3.244.634 3.006.903 237.731 2172 235.560 53.001 184.730
8 3.275.647 3.035.643  240.004 2172 237.832 53.512 186.491
9 3.307.272 3.064.952 242321 2172 240.149 54.034 188.287
10 3.335.948 3.091.526 244.422 2172 242.250 54.506 189.915
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Donde,
FAI: Flujo del impuesto = Ingresos — costos
FSI: Flujo sujeto a impuesto = FAI — depreciacidn

FDI: Flujo después del impuesto = FAl —impuesto

El proyecto sera evaluado en un nimero de periodos de 10 afios, la inversion inicial del proyecto son
432.118 [UF], el interés exigido al proyecto es 15% vy la inversion inicial y los flujos después del
impuesto se pueden obtener de la Tabla 7.23 Reemplazando estos valores en la Ecuacién 7.12, se
obtiene:

93.986 112.682 131.752 151.195 168.836
(110,15  (1+0,15)2 (I +0,157 ' (1+0,15)% ' (1+0,15)5

, 183002 184730 186491 188287 189915
(1+0,15)¢ ' (1+0,15)7 ' (1+0,15)8 ' (1+0,15)° ' (1 + 0,15)10

= 301.824 [UF]

VAN = —432.118 +

7.4.4 | Analisis de rentabilidad

El valor actual neto (VAN) del proyecto es de 301.824 [UF], para un TRMA del 15%, obteniendo
ademas una tasa interna de retorno (TIR) de 29,1%. Por consiguiente, al lograr una TIR mayor que
la TRMA y un VAN positivo, el proyecto es rentable. Utilizando el mismo flujo de caja obtenido
anteriormente, se determina el payback o “plazo de recuperacién”, el cual indica que en el
periodo 6 se logra recuperar la inversién realizada con las condiciones de precio de los productos y
la TRMA propuesta. En la Figura 7.2 se muestra graficamente el periodo de recuperacion de la

inversion.
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Figura 7.2 Periodo de recuperacion de la inversion, con TRMA 15%

En la Figura 7.3 se observa que el valor actual neto del proyecto tiene un valor positivo hasta que el

TRMA alcanza un valor del 25% aproximadamente, lo que es un valor razonable para la industria

productora, por lo que seria un proyecto bastante atractivo para el inversionista.

VAN [UF]

800.000

600.000

400.000

200.000

100%
(200.000)

(400.000) -

TRMA %

Figura 7.3 Relacion entre VAN [UF] y TRMA [%]
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7.5|  ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Es importante considerar que el escenario propuesto no representa la intensidad en que las diversas
variables asociadas al flujo de caja influyen en el calculo de los indicadores financieros. Debido a lo
anterior, es relevante sensibilizar las variables predominantes con el fin de proveer de escenarios
favorables y desfavorables, condicionando la decision del inversor, dada cierta probabilidad de

ocurrencia de rentabilidad.

En este sentido, luego de la obtencidn de los indicadores econdmicos, es claro que el proyecto es
rentable debido fundamentalmente al precio y demanda de tagatosa. No obstante, es interesante
analizar otros escenarios en los que se podria encontrar este producto. Una sensibilizacion en relacién
al precio de venta de la tagatosa y las enzimas constituye una herramienta importante al momento de

analizar la estrategia de salida al mercado.

7.5.1 | Andlisis de sensibilidad para el precio de la tagatosa

Se realiza una sensibilizacidon de acuerdo al precio de la tagatosa; la rentabilidad del proyecto fue
analizada para un precio de tagatosa de 25.000 [CLP/kg]. En la Figura 7.4 se observa que este precio
es el minimo que se puede comercializar el producto para obtener VAN positiva y asi sea rentable.
Este andlisis permite flexibilizar el precio de venta del producto dependiendo de las condiciones reales
del mercado, haciendo del proyecto aun mas atractivo si se quiere aumentar el precio de venta de la

tagatosa.
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Figura 7.4 Analisis de sensibilidad del proyecto en funcion del precio de venta de tagatosa

7.5.2 | Andlisis de sensibilidad para el precio de las enzimas

Al considerar precios de enzimas similares a las utilizadas en el proceso, es necesario sensibilizar este
valor contemplando diferentes precios para la B-galactosidasa y un precio mayor en el caso de la

arabinosa isomerasa.

La rentabilidad de este proyecto se analizé teniendo en cuenta un costo de arabinosa isomerasa de 80
[USD/kg]. Como se observa en la Figura 7.5, el costo de enzima puede ser hasta 600 [USD/kg]
aproximadamente para que el proyecto sea rentable, obteniendo un VAN de 39.871 [UF] y una TIR de

17%,

Por otra parte, en el caso de la enzima B-galactosidasa, en este proyecto se considera un costo de
196 [USD/kg], si se estima un precio de 210 [USD/kg]; el proyecto se vuelve inmediatamente no
rentable como se observa en la Figura 7.6. Este costo es el que mayor incidencia tiene dentro de los
costos de produccidn de la planta, por lo que una pequefia alza en el precio de la enzima afecta en

gran magnitud la rentabilidad del proyecto.
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Figura 7.5 Andlisis de sensibilidad del proyecto en funcidn del costo de la enzima Arabinosa isomerasa
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Figura 7.6 Andlisis de sensibilidad del proyecto en funcion del costo de la enzima B-galactosidasa
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8| DISCUSION, CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

8.1| DISCUSION

La tagatosa es un edulcorante con cualidades beneficiosas para la salud y se considera un alimento
funcional ya que posee efecto prebidtico. Entre sus caracteristicas destacables se puede
mencionar que puede ser consumido por diabéticos, tiene un bajo indice glucémico, se puede

caramelizar y puede ser un reemplazante del azlicar de mesa.

En cuanto al estudio de mercado, se posiciona a la stevia y a la sucralosa como competidores en
formato liquido de la tagatosa. Si bien los primeros son endulzantes no caléricos, mientras que la
tagatosa es un endulzante hipocaldrico y un alimento funcional;, se van a considerar como
competidores por ser los endulzantes mas consumidos en el pais. Ademas, se les puede tomar
como referencia ya que, a pesar de que el producto final del proceso es en formato sélido, este se
puede incorporar en la formulacién de un endulzante liquido, formato en el cual se consumen mas

los endulzantes en Chile.

Considerando las caracteristicas de la tagatosa antes mencionadas se estimé el mercado
consumidor de la tagatosa como endulzante, evaluando 5 categorias: adulto mayor, personas que
padecen diabetes y/o obesidad, mujeres embarazadas, y personas que pertenecen a un estrato
socioecondmico alto. No se obtuvo informacidn actualizada de la cantidad de personas que
pertenecen a cada categoria por lo que se realizaron diferentes supuestos con el fin de estimar
dicha informacién. En consecuencia a lo anterior, se podria desarrollar una correlacion de la
proyeccidon que permita calcular con mayor exactitud la poblacién en los siguientes 10 afos.
Ademas, para no generar un sobredimensionamiento en la demanda se debe considerar el hecho
que dentro de las categorias mencionadas existen diferentes solapamientos entre ellas, ya que
puede darse el caso de una persona embarazada y con diabetes; o personas que se encuentran en
la categoria de adulto mayor y pertenecen a un estrato socioecondmico alto; entre otras. En
nuestro caso sélo se estimd el cruce entre personas que padecen diabetes y las que padecen

obesidad.
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Para tener distintos escenarios de la demanda, se podria considerar el sensibilizar los porcentajes
de personas que consumen endulzantes, asignados a las 5 categorias del publico objetivo. Otro
factor seria suponer la tagatosa como aditivo en bebidas, helados, goma de mascar y chocolates,

ademas del manjar, la mermelada y los caramelos.

En el andlisis de la localizacion de la planta se indica que la Regién del Biobio es la zona mas apta
para ubicar la planta productora de tagatosa, siendo la ciudad de Coronel la mejor evaluada segun
los requisitos mencionados en el capitulo 2. Sin embargo, del estudio realizado, Valparaiso obtiene

un puntaje relativamente similar por lo que podria ser una opcion a considerar.

La eleccién del microorganismo Thermotoga neapolitana para producir la enzima L-arabinosa
isomerasa se realizd en base al estudio de diferentes trabajos reportados. Si bien, se recaudd una
gran cantidad de informacion, no se pudo realizar una comparacién exhaustiva al momento de
elegir el microorganismo, ya que no se consideraron pardametros importantes como constante de

inactivacién, rendimiento de inmovilizacion, precio, entre otros, debido a la falta de datos.

Por otra parte, la eleccién de la enzima B-galactosidasa soluble para llevar a cabo la hidrdlisis
enzimatica es un punto importante a considerar debido a que la cantidad de enzima requerida en
el proceso es alta en comparacion a la arabinosa isomerasa. Al inmovilizar a la lactasa, esta se
puede reutilizar en varios lotes de operacién, disminuyendo la cantidad requerida al trabajar con
la enzima soluble. Ademds, la inmovilizacidn evitaria la inactivacion y la posterior separacion del
biocatalizador, simplificando el proceso y generando una disminucidn en los costos de inversion y
operacion. Es importante destacar que el precio de la enzima se ha sensibilizado, ya que su costo

es uno de los factores determinantes en la rentabilidad del proyecto.

Para realizar los balances de masa y disefios de equipos para la produccion de cristales de tagatosa
se toma como referencia la producciéon de azucar refinada, ya que ambos productos poseen
caracteristicas similares. Dentro de las etapas de produccidn para generar cristales de tagatosa, se
necesita de la isomerizacién de galactosa a través de la enzima arabinosa isomerasa. El

microorganismo que se escogié para sintetizar la enzima fue Thermotoga neapolitana; sin
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embargo, no se encontraron los datos suficientes para modelar el comportamiento cinético de la
reaccion enzimatica, por lo que se utilizé informacion de la enzima glucosa isomerasa, la cual esta
involucrada en procesos de produccion de jarabe de maiz de alta fructosa, que tiene bastante
analogia con la reaccién de isomerizacién de galactosa a tagatosa; ademas ha sido altamente

estudiada por lo que se tienen datos a nivel industrial.

Para el balance de masa de la centrifuga de discos, se estimé el 100% de remocidn de la enzima B-
galactosidasa, en consecuencia de esto se debe realizar una busqueda mas detallada que permita

tener una cercania a la realidad y/o considerar otro equipo para remover la enzima.

Con el fin de disminuir los costos de inversidon se prefiere la instalacién de una piscina de
almacenamiento para el eluente utilizado en la separacion de lecho mévil simulado, debido a que
se requiere de un gran volumen de agua desionizada. Desde un punto de vista de costos, se
recircula el licor madre a la salida de la centrifuga con el fin de recuperar el 19% de la tagatosa que

entra el equipo y lograr una cristalizacién total.

Un factor importante en el diseio, es la implementacion de redes de agua y de calor a través del
proceso de produccidn. Para que un proyecto sea rentable, es importante usar con eficiencia los
recursos de la planta, para que de esta manera, se reduzcan los costos de produccidn del proceso.
Asi mismo se puede considerar que la evaporacion de triple efecto reduce en gran medida la

cantidad de vapor necesario para la produccion de tagatosa.

8.2| CONCLUSIONES

El estudio de mercado arrojo una clara tendencia hacia el aumento del consumo de edulcorantes
en el pais por lo que se puede decir que es un producto con un alto potencial para ser producido
en Chile. Ademas al ser un producto novedoso, que actualmente no se elabora en ninguna

industria de América del Sur, genera una ventaja al no existir competencia en el mercado nacional.
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La instalacion de una planta productora de tagatosa, bajo las condiciones establecidas, es rentable
de acuerdo a los indicadores econdmicos seleccionados para un periodo de estudio de 10 afios,
considerando una tasa atractiva de retorno del 15%, siendo los factores mas influyentes en la
rentabilidad del proyecto, el precio de venta de los cristales de tagatosa y los costos de las
enzimas, en especial de la B-galactosidasa, por el volumen necesario por un lote de reacciéon. Por
otra parte, el proyecto tiene un plazo de recuperacidon en el periodo 6, lo que significa que el

inversionista tardard 6 afios en recuperar el desembolso inicial invertido en el proyecto.

83| RECOMENDACIONES

Se recomienda hacer un estudio a nivel de laboratorio de diferentes parametros de L-arabinosa
isomerasa proveniente de Thermotoga neapolitana para obtener datos actualizados y que se puedan
aplicar a escala industrial. También realizar la investigacion de otros microorganismos que puedan
sintetizar a la enzima con el fin de obtener los parametros necesarios y realizar una comparacién mas

certera.

Realizar nuevos analisis en los equipos de cromatografia con los productos que se van a separar en las
diferentes etapas del equipo de lecho moévil simulado durante el proceso, para asi obtener, con los
nuevos datos, cdlculos de balances de masa mas precisos. Para dar un valor agregado a los residuos
del proceso, de manera de rentabilizar el proyecto orientado en esta linea, se propone estudiar la
posibilidad de recuperar los azlcares obtenidos de los lechos cromatograficos, afadiendo un
evaporador en las lineas de refinado para asi concentrar estas azlcares y poder vender jarabe de
glucosa o galactosa; obteniendo mayores ingresos.

En cuanto a la estimacién de los precios de los equipos, con el fin de acercarse a la realidad al
momento de analizar la rentabilidad, se recomienda como preferencia hacer cotizaciones directas

que utilizar las correlaciones, ya que no siempre se adaptan de la mejor manera.

Se propone evaluar el uso de la enzima B-galactosidasa inmovilizada en la reaccién de hidrélisis en el

proceso de produccién de tagatosa.

Con el fin de obtener una demanda de tagatosa mas real, se recomienda considerar el solapamiento

entre todos los grupos considerados como publico objetivo. Ademads, aunque se logré un estudio de
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mercado completo, se recomienda actualizar la informacion del pais para que se logre una mayor

precision en la demanda de tagatosa.

Para la evaluacién econdmica se recomienda hacer un estudio mas profundo en cuanto a la
variacién del precio de los productos; con el fin de determinar cuanto afecta esta variable en la

rentabilidad.



APENDICE A TEOREMA DE BAYES

El teorema de Bayes se expresa en la siguiente ecuacién:

P(B/A)- P(A)
P(B)

P(A/B) =
Donde,
P(A): Probabilidad de ser persona obesa, 25,1%
P(B): Probabilidad de ser persona diabética, 11%
P(B/A): Probabilidad de ser diabético dado que se es obeso

P(A/B): Probabilidad de ser obeso dado que se es diabético, 40%

Despejando P(B/A) desde la ecuacion A.1, se obtiene:

P(B/A) = =505

P(A/B)-P(B)
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Ecuacién A.1

Reemplazando los valores en la ecuacién anterior, se obtiene P(B/A) igual a 18%, lo que se expresa

como el 18% de los obesos se espera que sean diabéticos. Este porcentaje se debe restar al

porcentaje calculado en la categoria de personas que padecen obesidad para evitar conexiones de

personas entre las categorias. Del mismo modo se realiza para el caso de las personas que padecen

diabetes.
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APENDICE B DEMANDA DE TAGATOSA COMO ADITIVO PROYECTADA AL ANO
2016

Utilizando la Ecuacién 2.2, Ecuacion 2.3 y Ecuacidn 2.4 se obtiene la demanda de tagatosa segun el
afio de referencia en que se ha obtenido la informacién. Para proyectar la demanda al afio 2016, se
aplica la misma tasa de crecimiento de la poblacidn en los respectivos afios, los resultados se

muestran en la Tabla B.1.

Tabla B.1 Proyeccion demanda de tagatosa como aditivo al afio 2016

Producciéon Demanda tagatosa  Porcentajede Demanda de
Ao
Producto ano referencia ano referencia crecimiento tagatosa afio
referencia
[ton/aiio] [ton/afio] poblacion 2016 [ton/aiio]
Mermeladas 2005 13.500 117,4 10,6 129,9
Manjar 2015 34.100 246,3 15 260,9

Caramelos 2015 12.750 1571 15 159,5
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APENDICE C PROYECCION PUBLICO OBJETIVO

Adulto Mayor

Para obtener la proyecciéon en la categoria de adulto mayor, con los datos de las proyecciones
realizadas por el INE hasta el ailo 2020 se obtiene los datos para los siguientes afios con una regresion
exponencial. Considerando que el 69% de ellos consumen endulzantes y que sdélo se abarca un 3% de
esta categoria, se obtiene la cantidad de adulto mayor a considerar en cada afio. Los resultados se

muestran en la Tabla C.1.

Tabla C.1 Proyeccién Adulto Mayor 2016-2026

Af N° Adulto Consumen Publico
Mayor endulzantes (69%) objetivo (3%)
2016 2.752.209 1.899.024 56.971
2017 2.866.089 1.977.601 59.328
2018 2.979.970 2.056.179 61.685
2019 3.093.850 2.134.757 64.043
2020 3.207.729 2.213.333 66.400
2021 3.014.540 2.080.032 62.401
2022 3.129.105 2.159.083 64.772
2023 3.248.025 2.241.137 67.234
2024 3.371.464 2.326.310 69.789
2025 3.499.595 2.414.720 72.442
2026 3.632.595 2.506.490 75.195

Personas que padecen diabetes y obesidad

La proyeccién de personas que padecen obesidad y diabetes en Chile se obtiene a través del supuesto
gue aumentaran de la misma proporcién que aumente el total de la poblacidn chilena. Considerando
que sdlo el 69% consumen endulzantes y que el publico objetivo que se desea abarcar es el 5% de
ellos. Se obtiene que para el afio 2026, se debe considerar 136.480 personas que padecen obesidad y

43.108 personas que padecen diabetes para la demanda de tagatosa, resultados mostrados en la
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Tabla C.2 y Tabla C.3 respectivamente. En estas proyecciones ya es considerado que existe una

conexion entre estas categorias.

Tabla C.2 Proyeccidn personas que padecen obesidad afio 2016-2026

Afio N° de Consumen Publico
Obesos endulzantes (69%) Objetivo (5%)
2016 3.705.164 2.556.563 127.828
2017 3.733.317 2.575.989 128.799
2018 3.761.470 2.595.414 129.771
2019 3.789.623 2.614.840 130.742
2020 3.817.775 2.634.265 131.713
2021 3.841.636 2.650.729 132.536
2022 3.865.497 2.667.193 133.360
2023 3.889.359 2.683.657 134.183
2024 3.913.220 2.700.122 135.006
2025 3.937.081 2.716.586 135.829
2026 3.955.949 2.729.605 136.480

Tabla C.3 Proyeccion personas que padecen diabetes afios 2016-2026

Afio N° de Consumen Publico
Diabéticos  endulzantes (69%) Objetivo (5%)
2016 1.170.308 807.512 40.376
2017 1.179.200 813.648 40.682
2018 1.188.092 819.784 40.989
2019 1.196.985 825.919 41.296
2020 1.205.877 832.055 41.603
2021 1.213.414 837.255 41.863
2022 1.220.950 842.456 42.123
2023 1.228.487 847.656 42.383
2024 1.236.024 852.856 42.643
2025 1.243.561 858.057 42.903
2026 1.249.520 862.169 43.108
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Embarazadas

Para obtener la proyeccién en la categoria de embarazadas, con los datos de las proyecciones
realizadas por el INE hasta el ailo 2020 se obtiene los datos para los siguientes afios con una regresion
lineal. Considerando que el 69% de ellas consumen endulzantes y que sélo se abarca un 5% de esta
categoria, se obtiene la cantidad de embarazadas a considerar en cada afio. Los resultados se

muestran en la Tabla C.4.

Tabla C.4 Proyeccion embarazadas afios 2016-2026

Afio N° de Consumen Publico
Embarazadas endulzantes (69%) Objetivo (5%)
2016 242.929 167.621 8.381
2017 233.777 161.306 8.065
2018 224.624 154.991 7.750
2019 215.473 148.676 7.434
2020 206.320 142.361 7.118
2021 197.168 136.046 6.802
2022 188.016 129.731 6.487
2023 178.863 123.416 6.171
2024 169.711 117.101 5.855
2025 160.559 110.786 5.539
2026 151.407 104.471 5.224

Personas que pertenecen a un estrato socioeconémico alto

En la Tabla C.5 se sefala la proyeccion de las personas que pertenecen a un estrato socioecondmico
alto, de los cuales se supone que el 69% consume endulzantes y de ellos se quiere abarcar el 8%,

obteniendo que al afio 2026 para la demanda de tagatosa se consideran 169. 755 chilenos.
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Tabla C.5 Proyeccidn personas que pertenecen a un estrato socioeconémico alto afios 2016-2026

Afio Estrato Consumen Publico

socioeconomico alto endulzantes (69%) objetivo
2016 2.880.314 1.987.417 158.993
2017 2.902.200 2.002.518 160.201
2018 2.924.085 2.017.619 161.409
2019 2.945.971 2.032.720 162.618
2020 2.967.855 2.047.820 163.826
2021 2.986.405 2.060.619 164.850
2022 3.004.954 2.073.418 165.873
2023 3.023.503 2.086.217 166.897
2024 3.042.052 2.099.016 167.921
2025 3.060.601 2.111.815 168.945
2026 3.075.269 2.121.935 169.755

En la Tabla C.6 se realiza un resumen de las diferentes categorias del potencial publico objetivo a

considerar para la demanda de tagatosa desde el afo 2016 hasta el afio 2026.

Tabla C.6 Resumen proyeccidn de las diferentes categorias afios 2016-2026

Aho Embarazadas Adulto Obesos Diabéticos . Estr? th Total
Mayor socioeconémico alto

2016 8.338 56.971 155.888 68.317 158.993 448.508
2017 8.065 59.328 157.072 68.837 160.201 453.504
2018 7.750 61.685 158.257 69.356 161.409 458.457
2019 7.434 64.043 159.441 69.875 162.618 463.410
2020 7.118 66.400 160.626 70.394 163.826 468.363
2021 6.819 62.401 161.630 70.834 164.850 466.533
2022 6.512 64.772 162.634 71.274 165.873 471.066
2023 6.205 67.234 163.638 71.714 166.897 475.688
2024 5.898 69.789 164.642 72.154 167.921 480.403
2025 5.590 72.442 165.645 72.594 168.945 485.216
2026 5.283 75.195 166.439 72.942 169.755 489.614
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APENDICE D DETERMINACION DEL NUMERO DE LOTES

Para determinar el numero de lotes que utilizan el mismo biocatalizador, se considera la carga inicial
de enzima al reactor de isomerizacidn (seccion 5.12.2) y el modelo de inactivacidon térmica de primer
orden para Thermotoga neapolitana (Ecuacion 5.26). En la Tabla D.1 se observa que en el lote nimero
93 se obtiene el 50% de la actividad residual, por lo que se debe realizar el recambio del
biocatalizador; con un tiempo acumulado de reaccién de 379,79 [h], lo que corresponde a 26 [d]

considerando las horas totales de operacion del equipo.

Tabla D.1 Numero de lotes reaccidén isomerizacion

N°Lote t acumulado [h]  tlote [h] e [Ul/g] e [Ul/g] ei/ey
1 3,00 3,00 900,0 899,9 1,000
2 6,00 3,010 899,9 895,1 0,995
3 9,01 3,03 895,1 890,3 0,989
4 12,04 3,04 890,3 885,5 0,984
5 15,08 3,06 885,5 880,7 0,979
6 18,14 3,07 880,7 875,9 0,973
7 21,21 3,09 875,9 871,1 0,968
8 24,30 3,11 8711 866,3 0,963
9 27,41 3,13 866,3 861,5 0,957
10 30,54 3,14 861,5 856,7 0,952
11 33,68 3,16 856,7 851,9 0,947
12 36,84 3,18 851,9 847,1 0,941
13 40,02 3,20 847,1 842,3 0,936
14 43,22 3,22 842,3 837,5 0,931
15 46,44 3,23 837,5 832,7 0,925
16 49,67 3,25 832,7 827,9 0,920
17 52,92 3,27 827,9 823,1 0,915
18 56,19 3,29 823,1 818,3 0,909
19 59,48 3,31 818,3 813,5 0,904
20 62,79 3,33 813,5 808,7 0,899
21 66,12 3,35 808,7 803,9 0,893
22 69,47 3,37 803,9 799,1 0,888
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N°Lote tacumulado [h] tlote [h] e, [Ul/g] e [Ul/g] ei/ey
23 72,84 3,39 799,1 794,3 0,883
24 76,23 3,41 794,3 789,5 0,877
25 79,64 3,43 789,5 784,7 0,872
26 83,07 3,45 784,7 779,9 0,867
27 86,52 3,47 779,9 775,1 0,861
28 89,99 3,50 775,1 770,3 0,856
29 93,49 3,52 770,3 765,5 0,851
30 97,01 3,54 765,5 760,7 0,845
31 100,55 3,56 760,7 755,9 0,840
32 104,11 3,58 755,9 751,1 0,835
33 107,69 3,61 751,1 746,3 0,829
34 111,30 3,63 746,3 741,5 0,824
35 114,93 3,65 741,5 736,7 0,819
36 118,58 3,68 736,7 731,9 0,813
37 122,26 3,70 731,9 727,1 0,808
38 125,96 3,73 727,1 722,3 0,803
39 129,69 3,75 722,3 717,5 0,797
40 133,44 3,78 717,5 712,7 0,792
41 137,22 3,80 712,7 707,9 0,787
42 141,02 3,83 707,9 703,1 0,781
43 144,85 3,85 703,1 698,3 0,776
44 148,70 3,88 698,3 693,5 0,771
45 152,58 3,91 693,5 688,7 0,765
46 156,49 3,94 688,7 683,9 0,760
47 160,43 3,96 683,9 679,1 0,755
48 164,39 3,99 679,1 674,3 0,749
49 168,38 4,02 674,3 669,5 0,744
50 172,40 4,05 669,5 664,7 0,739
51 176,45 4,08 664,7 659,9 0,733
52 180,53 4,11 659,9 655,1 0,728
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N°Lote tacumulado [h] tlote [h] e, [Ul/g] e [Ul/g] ei/ey
53 184,64 4,14 655,1 650,3 0,723
54 188,78 4,17 650,3 645,5 0,717
55 192,95 4,20 645,5 640,7 0,712
56 197,15 4,23 640,7 635,9 0,707
57 201,38 4,26 635,9 631,1 0,701
58 205,64 4,30 631,1 626,3 0,696
59 209,94 4,33 626,3 621,5 0,691
60 214,27 4,36 621,5 616,7 0,685
61 218,63 4,40 616,7 6119 0,680
62 223,03 4,43 611,9 607,1 0,675
63 227,46 4,47 607,1 602,3 0,669
64 231,93 4,50 602,3 597,5 0,664
65 236,43 4,54 597,5 592,7 0,659
66 240,97 4,58 592,7 587,9 0,653
67 245,55 4,61 587,9 583,1 0,648
68 250,16 4,65 583,1 578,3 0,643
69 254,81 4,69 578,3 573,5 0,637
70 259,50 4,73 573,5 568,7 0,632
71 264,23 4,77 568,7 563,9 0,627
72 269,00 4,81 563,9 559,1 0,621
73 273,81 4,85 559,1 554,3 0,616
74 278,66 4,89 554,3 549,5 0,611
75 283,55 4,94 549,5 544,7 0,605
76 288,49 4,98 544,7 539,9 0,600
77 293,47 5,02 539,9 535,1 0,595
78 298,49 5,07 535,1 530,3 0,589
79 303,56 5,12 530,3 525,5 0,584
80 308,68 5,16 525,5 520,7 0,579
81 313,84 5,21 520,7 515,9 0,573
82 319,05 5,26 515,9 5111 0,568
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N°Lote tacumulado [h] tlote [h] e, [Ul/g] e [Ul/g] ei/ey
83 324,31 5,31 511,1 506,3 0,563
84 329,62 5,36 506,3 501,5 0,557
85 334,98 5,41 501,5 496,7 0,552
86 340,39 5,46 496,7 4919 0,547
87 345,85 5,52 4919 487,1 0,541
88 351,37 5,57 487,1 482,3 0,536
89 356,94 5,63 482,3 477,5 0,531
90 362,57 5,68 477,5 472,7 0,525
91 368,25 5,74 472,7 467,9 0,520
92 373,99 5,80 467,9 463,1 0,515
93 379,79 5,86 463,1 458,3 0,509
94 385,65 5,92 458,3 453,5 0,504
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APENDICE F CORRELACION ENTRE EL NUMERO DE REYNOLDS Y EL NUMERO
DE POTENCIA PARA DIFERENTES TURBINAS
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D H H o
t L i
b /p, | Number
1. Rushton turbine 3 3 1 0.1 4
Wilp=02,L/, =025
1 1
2. Paddle 3 3 1 0.1 4
WI/D= 0.25
1
3. Marine propeller 3 3 1 0.1 4
Pitch = Di

APENDICE G CALCULO DEL FACTOR DE CORRECCION POR TEMPERATURA DE
LOS INTERCAMBIADORES DE CALOR

1.0 I I 1 I I
11 : :
- §§§§ Passes hot fluid/cold fluid
= . \ 2 \
= [ ——
3w 08 \\\ 22T | A~ T
= \\
o O
© B 2/1 \\
ags 07
= 3/1 o
0.5

0 1 2 3 4 5 6 7 8 g 10 1
Number of transfer units NTU

FIGURE 9-21 LMTD correction factor for plate heat exchangers. From J. Marriot,
Chem. Eng., April 5 1971. Reproduced with permission.)
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APENDICE H.1 CALCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA GLOBAL DE

CALOR EN EVAPORADORES
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APENDICE H.2 CALCULO DE RELACION AIRE/VAPOR EN EYECTORES
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FIG. 10-100 Design curves for optimum single-stage ejectors. [DeFrate and Hoerl, Chem. Eng. Prog., 55, Symp. Ser 21, 46 (1959).]



APENDICE I.1 DIAGRAMA DE MOLLIERE DE AMONIACO

{(MPa)

PRESSURE

ENTHALPY (Btuwib)
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APENDICE 1.2 CALORES DE DISOLUCION PARA DIFERENTES ALIMENTOS

IABLA 16 CALORES OE DISOLUCION DE ALGUNOS MATERIALES FRECUENTES EN

ALTMENTOS

Sustancia Calor de disolyci6n
cal/g mol

hcético ‘ -2251

Dextrina + 268

Etanol +3230

Lactosa . -370%

Cloruro de sodio -1164

Sacarosa -1319

Acido Vainilic -5169

1 & dilucibn infinita y temperatura ambiente (Rha)

t+ desprende calor
- absorbe calor



APENDICE J.1 PROPIEDADES Y NORMAS DE TUBERIAS

364

Diametro | Diametro Cédula Didmetro Area transversal Area lateral: pie”/pie de
Nominal exterior N° interior Metal Hueca longitud
pulg. pulg. pulg. pulg’ pulg’ Exterior Interior
1/8 0,405 40 0,269 0,072 0,072 0,106 0,0705
80 0,215 0,093 0,093 0,106 0,0563
1/4 0,540 40 0,364 0,125 0,125 0,141 0,0954
80 0,302 0,157 0,157 0,141 0,0792
3/8 0,675 40 0,493 0,167 0,167 0,177 0,1293
80 0,423 0,217 0,217 0,177 0,1110
1/2 0,840 40 0,622 0,250 0,250 0,220 0,1630
80 0,546 0,320 0,320 0,220 0,1430
3/4 1,050 40 0,824 0,333 0,333 0,275 0,2158
80 0,742 0,433 0,433 0,275 0,1942
1 1,315 40 1,049 0,494 4,94 0,344 0,2745
80 0,957 0,639 0,639 0,344 0,2505
1V 1,660 40 1,380 0,660 0,669 0,435 0,3620
80 1,278 0,881 0,881 0,435 0,3350
15 1,900 40 1,610 0,799 0,799 0,498 0,4220
80 1,500 1,068 1,068 0,498 0,3930
2 2,375 40 2,067 1,075 1,075 0,622 0,5420
80 1,939 1,477 1,477 0,622 0,5080
2 Y 2,875 40 2,469 1,704 1,704 0,753 0,6470
80 2,323 2,254 2,254 0,753 0,6090
3 3,500 40 3,068 2,228 2,228 0,917 0,8040
80 2,900 3,016 3.016 0,917 0,7600
30 4,000 40 3,548 2,680 2,680 1,047 0,9300
80 3,364 3,678 2,678 1,047 0,8820
4 4,500 40 4,026 3,173 3,173 1,178 1,0550
80 3,826 4,407 4,407 1,178 1,0020
3 5,563 40 5,047 4,304 4304 1,456 1,3220
80 4813 6,112 6,112 1,456 1,2630
6 6,625 40 6,065 5,584 5,584 1,734 1,5900
80 5,761 8,405 8,403 1,734 1,5100
8 8,625 40 7,981 8,395 8,396 2,258 2,0900
80 7,625 12,76 12,76 2,258 2,0000
10 10,75 40 10,020 11,90 11,90 2,814 2,6200
80 9,564 18,92 18,92 2,814 2,5030
12 12,75 40 11,938 15,77 15,77 3,338 3,1300
80 11,376 26,03 26,03 3,338 2,9800

Cédula 40: ComUnmente conocido como estandar

Cédula 80: Comunmente conocido como extragrueso



APENDICE J.2 GRAFICA DE MOODY
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APENDICE J.3 LARGO EQUIVALENTE DE FITTING
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APENDICE K.1 CALCULO DE COSTO DE EQUIPOS

Los costos de los equipos fueron estimados a través de las diferentes metodologias mencionadas en

la seccion 7.1.2.

Costo de intercambiadores de calor

La unidad 1 del intercambiador de calor 1 (I-1) tiene un valor de 10.219 [€] al afio 2015, llevando

este precio al afio 2016, se obtiene:

I 541,7
Cy=C, Ii = 10219 [€] ;oo = 9.941,86[€]
p ]

Convirtiendo este valor a [UF]:

7554 [$CLP] 1[UF]

C, = 9.941,86[€ '
A [€] Te 26.649,1[$CLP]

= 281,81[UF]

La unidad 2 del intercambiador de calor 1 (I-2) tiene un valor de 2.398 [€] al afio 2015, llevando este

precio al aflo 2016, se obtiene:

)

54
C, = 2.398[€] -

5568 - 2.332,96[€]
Convirtiendo este valor a [UF]:
C, = 2.332,96[€] 7554 [SCLP] LIUF] = 66,13[UF
AT eees 1€ 26.649,1[$CLP] ~ LUF]

El intercambiador de calor 2 (I-3) tiene un valor de 1.563 [€] al afio 2015, llevando este precio al afio

2016, se obtiene:

541,7

= 1.520[€]

Convirtiendo este valor a [UF]:

7554 [$CLP] 1 [UF]
1€ 26.649,1[$CLP]

C, = 1.5120[€] - = 43,1[UF]



368

Costo del equipo SMB

Un equipo de cromatografia SMB de volumen 3,4[m?] posee un costo de 454.000 [€] (Vankova et

al., 2008), llevando este precio al afio 2016, se obtiene:

)

541,7
Cp = 454.000 [€] - o=, = 427.410 [€]

Convirtiendo este valor a UF:

7554 [$CLP]  1[UF]
1€ 26.649,1[$CLP]

Cy = 427.410[€] = 12.115,4 [UF]

Luego, aplicando la técnica de escalamiento de costos y utilizando un factor de 0,6 se obtiene para
el SMB-1:
Voms = Acot * Leot * Neoy = 1,5[m?] - 0,64[m] - 4 = 3,84[m?]

3,84[m3]

0,6
_ = 13.033[|UF
3,4 ) [UF]

C, = 12.115,4 [UF] *(

Aplicando lo anterior para el SMB-2:
Vsup = 7,76[m?] - 1,23[m] - 4 = 38,18[m>]

38,18[m3

0,6
C, = 12.115,4 [UF] *( 34[m3]]> = 51.706[UF]

Finalmente para el SMB-3:

Vsmup = 0,15[m?] - 0,63[m] - 4 = 0,378[m?]

0,378[m?]

0,6
S A > = 3.243[UF]

C, = 12.115,4 [UF] *(

Costo del equipo cristalizador C-1

El cristalizador con un volumen total de 5,51 [m’] de acuerdo a la Tabla 5.56, tiene un costo de

52.000 [USD] al afio 2014 (Matches, 2014), llevando este precio al afio 2016, se obtiene:

541,7
C4 = 52.000 [USD] 'S763 48.878[USD]
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Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

C4 = 48.878[USD] - = 1.234[UF]

Costo del equipo secador rotatorio (SR-1)

El equipo secador rotatorio cotizado en ENERCOM S.A. tiene un valor de 21.616.300 [CLP] al afio
2016. Convirtiendo este valor a [UF]:

1 [UF]

Ca = 21.616.300[CLP] - ——— 1[$CLP]

= 811,15[UF]

Costo de Reactores y Estanque

El reactor de hidrdlisis (R-1), el de isomerizacidn (R-2), el estanque de mezclado (M-1) y los estanques
E-1, E-2, E-3 deben ser de acero inoxidable, poseer un agitador y un serpentin. Desde Hesam Chile se
cotizé un equipo similar a lo requerido con un volumen de 14,54 [m3] cuyo precio es 5.998 [USD].

Para calcular el precio de cada equipo se utiliza el método de escalamiento de costos.

El volumen de M-1 es 92,11[m?], entonces el costo del equipo es:

92,11[m?]

0,6

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP] 1[UF]

Cy_1 = 18.157[USD] - '
M-1 [ ] 1USD  26.649,1[$CLP]

= 458,55[UF]

El volumen de R-1 es 92,45[m?], entonces el costo del equipo es:

92,45[m?3]

0,6
) =18.197[USD
14,54[m3]> [USD]

Cr_1 = 5.998[USD] * <

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

Cp_, = 18.197[USD] - = 459,56[UF]

El volumen de E-1 es 127,6 [m?], entonces el costo del equipo es:
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127,6[m?3]

0,6

Cp_1 = 5.998[USD] * <

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP] 1[UF]

Cp_, = 22.078[USD] - :
E-1 [WSDT —7575p 26.649,1[$CLP]

= 557,58[UF]

El volumen de E-2 es 25,32[m?], entonces el costo del equipo es:

25,32[m?3]

0,6

C = 5.998[USD] * <

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP] 1[UF]

C = 8.366[USD] - :
[USDT—775p 26.649,1[$CLP]

= 211,29[UF]

El volumen de R-2 es 27,86[m?3], entonces el costo del equipo es:

27,86[m3]

0,6

C = 5.998[USD] * <

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

C = 8.860[USD] - = 223,76[UF]

El volumen de E-3 es 35,43 [m’], entonces el costo del equipo es:

35,43[m3]

0,6
) =10.235[USD
14,54[m3]> [USD]

C = 5.998[USD] * (

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

¢ = 10.235[USD] - = 258,5[UF]
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Costo de evaporadores
El costo de los evaporadores se obtiene utilizando el método de relacidn costo/equipo.

El evaporador Ev-1 tiene un area de transferencia de 249,12 [m?], utilizando la Ecuacién 7.2 y los

datos obtenidos del Apéndice K.2, se obtiene:
Cgp—1 = 36.000 + 330 * 249,12055
Cgy_1 = 42.863[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

Cryp_y = 42.863[USD] - = 1.082[UF]

Este valor corresponde a sélo un efecto del equipo; el evaporador es de triple efecto obteniendo un

costo de 3.247 [UF] en total al afio 2010. Se debe Ilevar este costo al afio 2016, obteniendo:

)

54
Cpyy = 3.247 [UF]

=505 = 3193 [UF]

El evaporador Ev-2 tiene un drea de transferencia de 26,85 [m?, utilizando la Ecuacion 7.2 y los datos

obtenidos del Apéndice K.2, se obtiene:
Cgp—p = 36.000 + 330 * 26,85%55
Cgy— = 38.015[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

Cep_y = 38.015[USD] - = 960 [UF]

Este valor corresponde a sélo un efecto del equipo; el evaporador es de triple efecto obteniendo un

costo de 2.880 [UF] en total al afio 2010. Se debe llevar este costo al afio 2016, obteniendo:

)

54
Cry_y = 2.880 [UF]

=505~ 2832IUF]
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Costo equipo condensador

Para estimar el costo del condensador se necesita el area de transferencia del equipo; la que se

calcula con la Ecuacién J.1.

_ Qvapor

= Ecuacidon J.1
U " ATLm

A

Donde,

A: Area de transferencia del condensador, [m?]
Quapor: Calor transferido del vapor [W]

U: Coeficiente global, [W/m*C]

AT} ,,,: Diferencia de temperatura media logaritmica

El calor transferido del vapor se calcula utilizando la Ecuacion J.2.
Qvapor = Eg ' (Hv - Hll) Ecuacién J.2
Donde,
F,: Flujo de vapor que ingresa al evaporador [kg/s]
H,,: Entalpia del vapor, [kcal/kg]
H;;: Entalpia del liquido, [kcal/kg]

Para calcular la diferencia de temperatura media logaritmica se utiliza la Ecuacidn J.3, en la cual ya se
aplica el factor de correccion.
(L-T)—(T3—Ty)

F . s
n (Tl — Tz) t Ecuacion J.3
I3 =T,

ATLm =

Donde,
T, T,: Temperatura de entrada y salida del vapor respectivamente, °C
Ts,T,: Temperatura de entrada y salida del agua respectivamente, °C

Fy: Factor correccién temperatura
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El coeficiente global debe estar en un rango de 5.000-7.500 [W/m?°C] (Towler & Sinnott, 2008). Para
ambos condensadores, se utiliza un coeficiente global de 5.000 [W/m?C]. Los valores de entalpia,
flujo de vapor y temperaturas son obtenidos desde el capitulo 5, mientras que el factor de correccion
de temperatura se obtiene desde la grafica del Apéndice K.2. A continuacidn, se muestra un ejemplo

de calculo para el area del condensador 2.

_ 1346 9. LA (623,2 — 22,09) keal
QUCLPOT - [h] 3600 [S] 4 4 [ kg ]

Quapor = 940.245 [W]

Para el calculo de la AT}, se asume una temperatura de salida del vapor de 60°C.

_ (60 —32) — (60 — 22)

ATy = 1 (60 — 32) 0,95 = 31,1°C
"\60 - 22
Reemplazando los valores en la Ecuacion J.1:
940.245[W] )
Acp—2 = W = 6,05 [m~]
5.000 [m] -31,1°C

Teniendo el drea del equipo, utilizando la Ecuacion 7.2 y los datos obtenidos del Apéndice K.2, se

obtiene:
Ccp—p = 28.000 + 54 * 6,052
Ccp_p = 28.468[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

Covs = 28.468[USD] - o ClPL _ WOFL 50 qryp
Ev-2 = 40. 1USD  26.649,1[$CLP] LU

Se debe llevar este costo al afio 2016, obteniendo:

)

54
CCB—Z = 718,9 [UF] *

=505~ 707SIUF]

Para el condensador 1 se utiliza el mismo cdlculo anterior, se asume una temperatura de salida del
vapor de 70°C, resultando lo siguiente:

Quapor = 6.904.001[W]

AT, = 45,87°C
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Acp-1 =30,1[m?]
Ccp—1 = 31.211[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

C = 31.211[USD] 673[SCLP] L [UF] = 788,2[UF
CB-1 = == 1USD  26.649,1[$CLP] ' [UF]
Se debe llevar este costo al afio 2016, obteniendo:
541,
Ccp—1 = 788,2 [UF] * = 775,18[UF]

550,8

Costo equipo centrifuga de discos

La centrifuga tiene un didmetro interno de 0,036 [m], utilizando la Ecuacién 7.2 y los datos obtenidos

del Apéndice K.2, se obtiene:
Cer—1 = 57.000 + 480.000 = 0,036%7
Cer—1 = 103.846[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP] 1[UF]

Cer—q = 103.846[USD] - :
€r-1 [UsD] 1USD  26.649,1[$CLP]

= 2.622[UF]

Este valor corresponde al afio 2010, se debe llevar este costo al afio 2016, obteniendo:

541,

= 2.579[UF]

Costo equipo centrifuga de canasto

La centrifuga tiene una potencia de 22 [kW], utilizando la Ecuacién 7.2 y los datos obtenidos del

Apéndice K.2, se obtiene:
Cer—p = 65.000 + 750 = 2215
Cer—p = 142.392 [USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

Cor_p = 142.392[USD] - = 3.596[UF]
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Este valor corresponde al aifio 2010, se debe llevar este costo al afio 2016, obteniendo:

541,

= 3.536,7 [UF]

Costo torre de enfriamiento

La torre de enfriamiento tiene un flujo de 8,15 [L/s], utilizando la Ecuacién 7.2 y los datos obtenidos

del Apéndice K.2, se obtiene:
Crg—1 = 170.000 + 1.500 * 8,15%°
Crg—1 = 179.907[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

Crg_1 = 179.907[USD] - = 4.543,4[UF]

Este valor corresponde al aio 2010, se debe llevar este costo al afio 2016, obteniendo:

)

54
CTE—l = 4.54‘3 [UF] *

= 4.468,33|UF
550,8 [UF]

Costo Caldera

La caldera tiene un flujo de 802,4 [kg/h], utilizando la Ecuaciéon 7.2 y los datos obtenidos del

Apéndice K.2, se obtiene:
Cca—1 = 130.000 + 53 = 802,4%°
Cca—1 = 151.833[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

Ceay = 151.833[USD] - = 3.834[UF]

Este valor corresponde al ano 2010, se debe llevar este costo al afio 2016, obteniendo:

’

54
CCA—l = 3834[UF] *

= 3.771|UF
550,8 [UF]
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Costo de cinta transportadora

La cinta transportadora CP-1 tiene una longitud de 7 [m], utilizando la Ecuacién 7.2 y los datos

obtenidos del Apéndice K.2, se obtiene:

Ccp—q = 41.000 + 730 = 71
Ccp_q = 46.110[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP]  1[UF]
1USD  26.649,1[$CLP]

Cop_y = 46.110[USD] - = 1.164,5[UF]

Este valor corresponde al afio 2010, se debe llevar este costo al afio 2016, obteniendo:

)

54
CCP—I = 1.164 [UF] *

=505 = L1452[UF]

La cinta transportadora CP-2 tiene una longitud de 10 [m], utilizando la Ecuacion 7.2 y los datos

obtenidos del Apéndice K.2, se obtiene:
Ccp_p = 17.000 + 2.600 = 10!
Ccp_> = 43.000[USD]

Convirtiendo este valor a [UF]:

673[$CLP] 1[UF]

= 43, D] - '
Cep—a = 43.000lUSD ] —ren =" 5o T [$CLP]

= 1.085,1[UF]

Este valor corresponde al afio 2010, se debe llevar este costo al aifio 2016, obteniendo:

)

54
CCP—Z = 1085,1 [UF] * 550 3

= 1.067,9[UF]

Tolva
Desde Agroindustrias (Construequipos, 2017) se cotizé un equipo similar a lo requerido con un
volumen de 33,63 [m3] cuyo precio es 438,4 [UF]. Para calcular el precio se utiliza el método de

escalamiento de costos.
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El volumen de T-1 es 2,5[m?], entonces el costo del equipo es:

2,5[m3] \*°
]> = 92,17[UF]

Cr_y = 4384[UF] + [ =21
T-1 L ]*<33,63[m3

Este valor corresponde al afio 2010, se debe llevar este costo al aifio 2016, obteniendo:

C 92,17 [UF] >41,
= *
=1 ’ 576,3

= 86,64[UF]

Costo bombas

El costo de las bombas se calculé a través de un escalamiento utilizando un factor de 0,34 y
conociendo el precio de la bomba Prisma 15 3M de acero inoxidable, marca ESPA que es una
bomba con una potencia de 0,5[hp] con costo 212.155 [CLP] (ESPA, 2017). Se realiza un ejemplo
parala bomba B-0:

0,34
) = 364.688[CLP]

2,46
Cp_o = 212.155 [CLP] * ( o

)

Convirtiendo este valor a [UF]:

1[UF]
26.649,1[$CLP]

Cp_o = 364.688[CLP] - = 13,685[UF]

A continuacién en la Tabla K.1 se muestra un resumen de los costos de cada bomba utilizando el
método de escalamiento de costos.

Tabla K.1 Resumen costos bombas

Potencia Potencia

Bomba (kW] [hp] Precio CLP Precio UF
B-0 1,83 2,46 364.688 13,685
B-1 1,83 2,46 364.688 13,685
B-2 1,83 2,46 364.688 13,685
B-3 0,4 0,53 216.400 8,120

B-4 0,003 0,004 41.087 1,542
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Continuacion Tabla K.1

Potencia Potencia

Bomba (kW] [hp] Precio CLP Precio UF
B-5 0,1 0,13 134.197 5,036
B-6 0,08 0,11 126.788 4,758
B-7 0,11 0,15 140.888 5,287
B-8 1,12 1,51 308.927 11,592
B-9 0,08 0,1 122.745 4,606
B-10 0,35 0,47 207.738 7,795
B-11 0,17 0,22 160.482 6,022
B-12 0,16 0,21 157.964 5,928
B-13 0,04 0,05 96.974 3,639
B-14 0,04 0,05 96.974 3,639
B-15 0,04 0,05 96.974 3,639
B-16 0,04 0,05 96.974 3,639
B-17 0,03 0,04 89.888 3,373
B-18 0,08 0,1 122.745 4,606
B-19 0,04 0,05 96.974 3,639
B-20 0,01 0,014 62.905 2,361
B-21 0,0011 0,0015 29.436 1,105
B-22 0,002 0,0021 33.003 1,238
BR-0 0,017 0,023 74.472 2,795
BR-0 0,01 0,012 59.693 2,240

BR-0 0,08 0,11 126.788 4,758



Continuacion Tabla K.1

Bomba P()['::Ir\;;:ia Po[t:;]cia Precio CLP Precio UF
BR-0 0,04 0,05 96.974 3,639
BR-1 0,2 0,26 169.861 6,374
BR-2 0,12 0,16 144.014 5,404
BR-3 0,16 0,22 160.482 6,022
BR-4 0,28 0,37 191.510 7,186
BR-5 2,7 3,62 415.877 15,606
BR-6 0,06 0,08 113.777 4,269
BR-7 2,64 3,54 412.729 15,488
BR-8 0,6 0,74 242.405 9,096
Total 15,2931 20,4066 5.742.707 215,493
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Equipment

Agitators & mixers
Propeller

Spiral ribbon mixer
Static mixer

Boilers
Packaged, 15 to 40 bar
Field erected, 10 to 70 bar

Centrifuges
High speed disk

Atmospheric suspended basket

Compressors

Blower

Centrifugal

Reciprocating

Conveyors

Belt, 0.5 m wide

Belt, 1.0 m wide

Bucket elevator, (.5m bucket
Crushers
Reversible hammer mill
Pulverizers
Jaw crusher
Gyratory crusher
Ball mill

Crystallizers
Scraped surface crystallizer

Units for Size, S

driver power, kW
driver power, kW
liters/s

kg/h steam
kg/h steam

diameter, m
power, kW

m’/h
driver power, kW
driver power, kW

length, m
length, m
height, m

t/h
kg/h
t/h
t/h
t/h

length, m

Slowl:r

5.0
5.0
1.0

5,000
20,000

0.26
2.0

200
75
93

10
10
10

200
100
200
0.7

Supper

200,000
800,000

0.49
20

5,000
30,000
16,800

500
500

400
4,000
600
3,000

280

APENDICE K.2 CONSTANTES DE COSTOS, iNDICES Y PARAMETROS DE TAMANO

17,000
30,800
570

124,000
130,000

57,000
65,000

4,450
580,000
260,000

41,000
46,000
17,000

68,400
16,000
-8,000
5,000
-23.000

10,000

1,130
125
1,170

10.0
53

480,000
750

57
20,000
2,700

730
1,320
2,600

730

670
62,000
5,100
242,000

13,200

1.05
2.0
04

1.0
0.9

0.7
1.5

0.8
0.6
0.75

1.0
1.0
1.0

1.0
0.5
0.5
0.7
0.4

0.8

380
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Continuacién Apéndice K.2

Equipment Units for Size, S Siower Supper a b n
Dryers

Direct contact Rotary m” 11 180 15,000 10,500 0.9
Atmospheric tray batch area, m> 3.0 20 10,000 7.900 0.5
Spray dryer evap rate kg/h 400 4,000 410,000 2,200 0.7
Evaporators

Vertical tube area, m” 11 640 330 36,000 0.55
Agitated falling film area, m> 0.5 12 88,000 65,500 0.75
Exchangers

U-tube shell and tube area, m” 10 1,000 28,000 54 1.2
Floating head shell and tube area, m> 10 1,000 32,000 70 1.2
Double pipe area, m” 1.0 80 1,900 2,500 1.0
Thermosiphon reboiler area, m> 10 500 30,400 122 1.1
U-tube Kettle reboiler area, m” 10 500 29,000 400 0.9
Plate and frame area, m> 1.0 500 1,600 210 0.95
Filters

Plate and frame capacity, m’ 0.4 1.4 128,000 89,000 0.5
Vacuum drum area, m” 10 180 —73,000 93,000 0.3
Furnaces

Cylindrical duty, MW 0.2 60 80,000 109,000 0.8
Packings

304 ss Raschig rings m’ 0 8,000 1.0
Ceramic intalox saddles m’ 0 2,000 1.0
304 ss Pall rings m’ 0 8,500 1.0
PVC structured packing m’ 0 5,500 1.0
304 ss structured packing m? 0 7,600 1.0

Pressure vessels
Vertical, cs shell mass, kg 160 250,000 11,600 34 0.85
Horizontal, cs shell mass, kg 160 50,000 10,200 31 0.85
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Continuacién Apéndice K.2

Equipment Units for Size, S Sower Bopper a b n
Vertical, 304 ss shell mass, kg 120 250,000 17,400 79 (.85
Horizontal, 304 ss shell mass, kg 120 50,000 12,800 73 0.85
Pumps and drivers

Single stage centrifugal flow, liters/s 02 126 8,000 240 0.9
Explosion proof motor power, kW 1.0 2,500 —1.100 2,100 0.6
Condensing steam turbine power, kW 100 20,000 —14,000 1,900 0.75
Reactors

Jacketed, agitated volume, m? 0.5 100 61,500 32,500 0.8
Jacketed, agitated, glass lined volume, m® 05 25 12,800 88,200 04
Tanks

floating roof capacity, m® 100 10,000 113,000 3,250 0.65
cone roof capacity, m’ 10 4,000 5,800 1,600 0.7
Trays

Sieve trays diameter, m 0.5 5.0 130 440 1.8
Valve trays diameter, m 0.5 5.0 210 400 1.9
Bubble cap trays diameter, m 0.5 5.0 340 640 1.9
Utilities

Cooling tower & pumps flow, liters/s 100 10,000 170,000 1,500 0.9

Packaged mechanical refrigerator
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APENDICE L CARTA PUESTA EN MARCHA DE LOS EQUIPOS
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Limpieza

Tiempo[h] | M-1| R-1 |i1c-1| E-1 [cT-1] IC-2 | SMB-1 [ sMB-l | Ev-1 [E2| R2 | E-3 | SMBIl |Ev-2| c-1 [CT-2] SR-1
1
2 Llenado
3
4 Reaccion
5
6 Vaciado
Limpieza
7 p
Llenado
8
Llenado
9
Reaccion
10
Reaccion
11
Vaciado
12
Vaciado
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Limpieza

Llenado

Reaccion

Vaciado

Limpieza

Llenado

Reaccion

13 Llenado
14
15 Reaccion
16
17 Vaciado
Limpieza
18 P
Llenado
19
20
Reaccion
21
22
Vaciado
23
Limpieza
24

Vaciado

Limpieza




