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SUMMARY 

Carlos Rolz Sagastume. Design, construction, and assembly
 
of a heterogeneous bior reactor with perfect mixing to 
h,/drolyre sucrose using immobilized yeast biomass. Final 
research report. presented to the Faculty of Engineering, 
Department ot Industrial Chemical Engineering, Universidad 
Rafael Lanclivar, Guatemala, October, 1990 

This paper desc ri bes laborator,/ studies on the enzymatic 
hydrolysis of sucrose solutions of different concentrations 
to produc:e glucoe and fructose solutions. Based on these 
resu I ts , t,,-o a ternat i,,e i ndustr i a 1 scale processes vicere 
designed. In each of them, the principal equipment vas 
designed for a croduction capacity to satisfy partially the 
possible demand in the iocal market for the product. Direct 
and indirect costs vicere determined in order to estimate the 
urit productior, cost. 

It vias observed that the rate of hydrolysis of the sucrose 
by the pretreated immobilized yeast biomss ias markedly 
inhibited by initial sucrose concentrations above 1.0%. The 
experimental data could be adjusted to kinetic models 
commol I ,/ used for these reactions; the absolute values 
obtained for these parameters coincided within one order of 
magnitude vjith those previous reported by other research 
groups ,iho employed different preparations of the enzyme 
catal vst. 

The alternative determined to be the most appropriate was 
that i; vihich a dilute solution (10%) was hydrolyzed and 
later concentrated to the level of solids established by the 
market. The total unit cost of production vas 01.88 per kg 
solids for an annual production of 614 100 kg. This cost is 
competitive on the international level since the actual 
price of fructose rich s/rups (4:%) produced enzymatical ly 
from corn starch is Q.1.46 per kg (FOB USA). 
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RESUMEN
 

En el presente trabajo 
se describen 
los estudios
 
efectuados 
 a nivel de laboratorio 
 de la hidr6lisis
 

enzimAtica 
 de soluciones 
 de sacarosa 
 de diferente
 
uoncentraci6n 
 para producir soluciones de glucosa 
 y
 
fructosa. 
 En base a esos 
resultados se sintetizaron dos
 
alternativas de proceso a nivel industrial. 
 En cada urna de
 
ella3 se dimersion6 el 
equipo principal de acuerdo 
a una
 
capacidad de prcducci6n establecida 
 para satisfacer
 

parcialment, 
una posibl demanda en 
el mercado local 
para
 

dicho producto. Se determinaron los costos directos e 
indirectos con el objeto de estimar el costo unitario de 

producci6n. 

S-. observ6 que la velocidad de hidz6lisis de la 
sacarosa por biomasa de 
levadura pretratada inm6vil 
se ve
 
marcadamente 
 inhibida 
por concentraciones 
 iniciales de
 
sacarosa arriba 
del 10%. Fue posible ajustar 
los datos
 

experimentales a modelos cindticos comdrmente empleados para
 

estas reacciones y los valores absolutos de los parAmetros
 

obtenidos, concuerdan 
en orden de magnitud, con aquellos
 

previamente informados 
 por ctros investigadores 
 que
 
emplear,n diferentes preparaciones de catalitico enzimAticn.
 

Se determin6 
que !a alternativa 
m~s adecuada fue
 
aqudlla en donde se hidroliza una soluci6n diluida (10%) de
 
sacarosa para 
 posteriormente 
concentrarla 
al nivel de
 
s6lidos establecido por el mercado (70.). 
 El costo unitario
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total de producci6n rue de Q.1.88 por Kg de s 
 para una
 
produccifn anual de 644 100 Kg. 
 Dicho costo es competitivo
 
a nivel internacional ya que el preclo actual de las mieles
 
ricas en fructosa 
(42%) producidas enzim~ticamente a partir
 
de almid6n de maiz es 
de Q.1.46 por Kg (precio base 
ex­

fAbrica EEUU).
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1. INTRODUCCION
 

La hidr6lisis de la sacarosa en sus componentes glucosa 
y fructosa F-stA catalizada por la enzima beta­
fructofuranosidasa (E.C. 3.2.1.26), cornmente conocida como
 

invertasa.
 

Dicha enzima se encuentra en cdlulas de origen animal y
 
vegetal, asi 
 como 
tambidn en micro-organismos uni- y
 
multicelulares, 
 localizada 
en la parte externa de la
 
membrana citoplasm~tica, posiblemente con alguna asociaci6n
 
a la pared celular. Es elemento clave dentro del 
aparato
 

enzimdtico de la celula.
 

La enzima 
se produce industrialmente en 
preparados de
 
diferente grado de 
purificaci6n y precio venta.
de 
 La
 
fuente principdl de la misma es la biomasa de las levaduras,
 

especificamente del gdnero Saccharomyces.
 

En este trabajo se utilizaron cdlulas atrapadas dentro
 
de soportes para biocatalizar la hidr6lisis de la 
sacarosa
 
en un reactor heterogdneo. 
 Esta metodologia evita el
 
proceso de extracci6n y purificaci6n de una 
enzima en
 
particular.
 

La selecci6n de la levadura a utilizar es resultado de
 
investigaciones realizadas en una fase anterior al proyecto
 
que se presenta (42, 43), 
las cuales conciernen al estudjo
 
de la actividad de invertasa en distintos g~neros
la 
 de
 
levaduras. 
 Asimismo se us6 la misma metodologia que aparece
 
en esto-
 trabajos para el procedimiento de pretratar 
las
 

http:3.2.1.26
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levaduras para inhibirles su crecimiento; 
acci6n necesaria
 
para evitar que la levadura utilice los 
productos de la
 
hidr6lisis con el objeto dnico de reproducirse.
 

Las velocidades de reacci6n catalizada por enzimas de
 
cdlulas inm6viles generalmente es menor que la de la misma
 
enzima en soluci6n, porque los reaccionantes, en este caso,
 
la sacarosa, tienen que vencer las 
 resistencias 
 de
 
transferencia de 
masa desde el 
seno del liquido hasta la
 
superficie 
del catalizador. 
 Se propone 
con el siguiente
 
trabajo estudiar la cindtica 
de reacci6n minimizando 
los
 
efectos que tengan sobre la misma los fen6menos de difusi6n
 
y la concentraci6n 
de substrato inicial 
para el sistema
 
consistente en levaduras inhibidas de 
su crecimiento pero
 
con actividad 
de invertasa y atrapadas en perlitas 
de
 

alginato de sodio.
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2. ANTECEDENTES
 

Para poseer un conocimiento 
 mAs amplio de las
 
reacciones que involucran enzimas, es 
necesario profundizar
 

en la cindtica enzimAtica.
 

La conversi6n 
de un tnico substrato 8 
a un nico
 
producto P por una enzima R estA representado por:
 

kj
 

S + E 
 ES 
 k2 E + P 

k-1
 

En este modelo que caracteriza la mayoria do las reacciones
 
enzimAticas simples, 
 es interesante 
notar el complejo
 
enzima-substrato 
 (ES) que se forma a la, mitad de la
 
reacci6n. Este complejo refleja 
la especificidad que
 
muestra la enzima en cuesti6n por un substrato dado.
 

Las reacciones enzimAticas so definen por la siguiente
 

relaci6n:
 

v = -dS/dt = Vmax*S/(S + Km) (1)
 

en donde: 

Vmax - velocidad de reaccin mAxima 

Km ­ constante de Michaelis-Menten
 

Esta ecuacion conocida como la relaci6n do Michaelis-Menten
 
da la velocidad de reacci6n en funci6n do la concentracifn 
de substrato. Asi cuando S Km, la velocidad de reacci6n 
se aproxima a su valor mAximo limitante Vxa3 ; tambi6n cuando 
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S es igual a Km, la velocidad de reaccifn es igual 
a la
 

mitad de Vmax
 .
 
De aqui se deduce la importancia que representa el
 

obtener valores confiables para los pardmetros cindticos Km
 
y Vmax, pues estos definirdn la ecuaci6n cindtica la
de 


reacci6n.
 

Experimentalmente es 
dificil trabajar con valores de S
 
muy altos (Wang 
t al, 1979) por lo que el nodelo Michaelis-


Menten no es muy utilizado para encontrar 
los pardmetros
 

cindticos. Un reordenamiento de la ecuaci-3n 
(1) nos da:
 

1/v = I/Vmax + Km/Vmax , I/S
 

Al graficar valores de 1/v contra 1/S 
es posible encontrar
 

directamente (por una regresi6n lineal) 
los valores de los
 
.parimetros. 
 Este mdtodo es conocido como la gr~fica de
 

Lineweaver-Burk (Wang at al, 1979).
 

Muchas enzimas se comportan de acuerdo al modelo de
 
Michaelis-Menten, pero 
 algunas de ellas -exhiben un
 
comportamiento anormal. 
 Por ejemplo, se ha encontrado que
 
se desvian del comportamiento asimt6tico que 
predice el
 

modelo de Michaelis-Menten y presentan una disminuci6n de la
 

velocidad a altas concentraciones de substrato.
 

Estas anormalidades se deben a inhibiciones de ciertas
 

moldculas sobre la 
actividad catalitica de la enzima. La
 
inhibici6n 
 sobre la acci6n de una enzima 
puede ser
 
reversible o irreversible. 
 En dsta dltima, el inhibidor
 

forma un complejo estable 
con la enzima y no eas posible
 
romperlo para recuperar la acci6n enzimdtica. Ejemplos de
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estos inhibidores irreversible 
son metales pesados como el
 
plomo y mercurio (Aiba ptU, 1973).
 

Por otro lado, la inhibici6n reversible se caracteriza
 
por un tercer pardmetro cindtico Ki, el cual 
mide la
 
afinidad del inhibidor I por la enzima. Se conocen 
tres
 
tipos de inhibiciones reversibles: 
 competitivas,
 
acompetitivas y por 
substrato. La inhibici6n competitiva
 
cesa a concentraciones de substrato altas (Wang et Al, 1979)
 
y el valor aparente que se 
obtiene para el parAmetro Km de
 
la grAfica de Lineweaver-Burk, es mayor que el Km real 
(en 
ausencia del inhibidor) (Cuadro 1). 

La inhibici6n acompetitiva no cesa a valores.altos de
 
concentraci6n de substrato y 
el valor aparente que 
se
 
obtiene para el Km de la grAfica de Lineweaver-Burk, es 
el
 
real (Cuadro 1). la
En mayoria 
de casos de inhibicidn
 
competitiva, como en acompetitiva, el inhibidor es el mismo
 

producto de la reacci6n.
 

La inhibici6n 
por substrato 
es menor frecuente pero
 
para ciertas enzimas, como la invertasa (Bowski et Al,
 
1971), la acci6n di dsta se 
encuentra inhibida 
a altas
 
concentraciones de substrato y sigue el modelo cindtico de
 
Michaelis-Menten 
 para soluciones 
 diluidas 
 de sacarosa
 

(Cuadro 1).
 

Recientemente 
se ha hecho 4nfasis en formas mAs
 
complejas de inhibicidn, 
algunos autores han postulado
 
incluso inhibiciones combinadas de substrato y producto para
 



------- 

Cuadro 1. 
Modelos cindticos que caracterizan la acci6n de
 
una enzima
 

Parimetros
Modelo 
 Ecuaci6n 
 cindticos Representaci6n
 
involucrados
 

Michaelis-
 VMA S
Menten 
 v - V w , Km %
 

KN+S 

Inhibici6n 
 V S 
 V , Km 
competitiva v = -----------

-" 

K 6 (Kp)
 
S+Km (1+1/K I)
 

Inhibici6n 
 VN S 
 V N ,' Kmacompetitiva v = K1 6 (Kp)
 
(1+1/K1 ) S+K
 

Inhibici6n 
 VN S 
 V , Km por K 1 6 (KS)
v =- ---­
substrato 
 S+4 +S2/K 

Inhibici6n 
 VM S V , Km 
por K1 6 (Ks),v --------------
substrato y K (I+P/Kp)+S+ Kp 6producto 
 (S2/Kj) (4 + Yy/2) 

* Para la hidr6lisis de la sacarosa 
por la invertasa Kpequivale a Kc+K,/2 donde G y F son los productos glucosa y

fructosa respectivamente.
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la hidr6lisis de la sacarosa (Geankoplis et a, 1987; L6pez-


Santin It Al, 1982; Combes y Monsan, 1983).
 

Sin embargo al hacer un anAlisis de los datos quo 
se
 

encuentran 
en las principales publicaciones cientificas
 

pertinentes de la acci6n de la invertasa, es 
posible darse
 
cuenta que aunque la tendencia general se mantiene, es decir
 

sigue el modelo de Michaelis-Menten a soluciones diluidas y
 

se desvia de dste 
a soluciones concentradas de sacarosa,
 

existen diferencias en 
 los valores de los parAmetros
 

cindticos. 
 Es fAcil observar este comportamiento en el
 
Cuadro 2, 
en donde la variaci6n en el valor 
de la
 
concentraci6n de sacarosa 
por encima de la cual empieza a
 
cicistir una inhibici6n en la velocidad de reacci6n, va desde
 

68 
g/L hasta 102 g/L. Esto indica claramente que dichas
 

preparaciones onzimAticas 
presentaban diferencias, ya 
sea
 

por su origen o por su grado de purificaci6n.
 

Para evitar extraer la invertasa de las levaduras y 
despuds purificarla hasta cierto grado, algunos
 
investigadores han pensado utilizar directamente biomasa do
 
levadura inmovilizada en un soporte 
para ser utilizada
 

posteriormente 
 como un catalizador heterogdneo en un
 
biorreactor. Esta estrategia evita los costos asociados con
 

la extracci6n y purificaci6n de la enzima. Una enzima
 

inmovilizada 
se define como aqudlla a la cual se le ha
 
restringido su movimiento completamente a pequefia
una 


regi6n delimitada (Wang et Al, 1979).
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Cuadro 2. 
Valores de los pargmetros cindticos de los modelos
 
que representan la acci6n de la invertasa
 

pura en soluci6n o inmovilizada
 

Referenda 
 Modelo Michaelis Menten Modelo lnhibici6n par substrata y 
 Catalizador
 
Modelo Inhibicion par substrato y producto
 

----- :--------- -- ----

powski et al So ( 100 g L-I 	 So >100 9 L-I Enzima en soluclon
(1971) 	 Ko = 54.7 9 L-I K'o .0054 g glucosalg sacarosa, sin
Ve 5.61 g 1-1 amin-I 	 K's .0183 l/g sacarosa 
K'= .62 x 10-4 12/g sacarosa2 

Mason y Neetall So (100 g 	-I Enzisa en soluci6n(1972) K.= 0.15 9L-I e inovilizada
 
Va = 0.0103 g L-1 min-I 

Toda 

(1972) 
So (60 g L-I 
Ks 6.84 ­8.55 gL-I 

Enzima en solucibn 

Kobayashi y Koo-Young 
(1973) 

So (95 
Ks 39.3 

g -1 
g L-I 

Enzia inaavilizada 

Va 6.13 g/g invertasa 
ina6vi I sin 

Ibeda et al 
(1973) 

Ks : 0.65 gL-I (ina6vil) 
Km = 0.62 g -1(en solucion) 

Enzisa inaovilizada 

Dickensheets et al 
(1977) 

So (60 g -I 
Km 16 g L-I (en soluci6n) 
Ke = 44.3 g L-1 (ina6vil) 

So ) 68 g L-1 
Ki = 1670 g -1(en soluci6n) 
Ki 2840 g L- (ina6vil) 

Enziaa inuovilizada 

Ooshima et al 

(1980) 
Ks = 5.88 g - Enzia insavilizada 

Adachi et al 
(1980) 

So (68 g -1 
Ka = 9.58 g LH1 (en solucion) 

So ) 68 g -1 
Ki = 376 g L-I (en soluci6n) 

Enzia 
e in

en 
mov

soluci6n 
llizada 

Ks 11.29 g L-1 (ina6vil) Ki = 445 gL-I (ina6vil) 

Hradil y Svec So (97.7 0 -1 
 Enziaa en solucie
(1981) 
 Ko 2 41.72 g -1(en soluci6n) 
 e inhcvilizada
 
V.- 14.98 g/g invertasa min
 
Ks a50.62 gl- (ins6vil)
 
V -22.16 g/g invertasa min
 

L6pez Santin et al So (102.6 g L- So )102.6 g .-I Enzila en solucim
(1982) Km 47.88 g L-1 (en solucid6n) Kp 11.63 g L- (en solucidn) * inovilizada 
Ke 44.46 g L-I (inavil) Kp a 11.63 g L-1 (nsn6vil)
 

Ks -311.22 g -1 (en soluci6o)
 
Ks 2 379.62 g -1(inidvil)
 

. . . 
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Cuadro 2. Valores de los pargmetros cingticos de los modelos
 
que representan la acci6n de la invertasa
 

pura en soluci6n o inmovilizada
 
-continuaci6n-


Referenda Modelo Michaelis Menten 
 Madelo 1nhibici6 par substrata y Catalizador
 

Mdelo Inhibicion par substrata y producto 

- - -

Coabes y Ilonsan 
(1983) 

---------------------------------------------

So ( 88.67 g L-1 
Ks = 16.76 g L-1 
V z 1.21 g L-I min-I 

(60.5 g/g invertasa O~n) 

So ) 
Kg = 
Kf = 
Ks 

88.67 g -1 
92.34 g L-I 
43.78 g L­
0.68 gL-1 

Enzia en solucxi6 

Nansfeld y Ks = 9.92 g L-I (en soluci6n) Enzi en solmci6n 
Schellenberger Vs = 18.98 g/g invertasa @in e insovilizada 
(1987) (en soluci6n) 

Km = 31.56 g L-I (ina6vil) 
Ve z 108.29 g/g proteina, 

invertasa min (inm6vil) 

Simionescu 
(1987) 

et al Km= 28.73 g -I(ina~vil) 
Ks = 10.26 g L-I (en soluci6m) 

Enuima en soluci6m 
@insovilizada 

6eaklopis eta] 
(1987) 

So ( 82.1 gL-I 
Km = 14.23 gL-I (inm6vil) 

So 82.1 
KI r 599.53 g L-I 

Enziu en soluci6i 
ein"vilizada 

Kp x 31.77 g L-I 

Nakajima et al 
(1988) 

So ( 66.5 gL-1 
K. 13.68 g L-1 

So ) 66.5 gL-I 
Ks = 239.4 9L-1 

Enzima inmovilizada 

Vs x 4.62 gig invertasa 
jim6vil si 
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Los m~todos de inmovilizaci6n 
se han dividido en dos
 
grupos generales. El primero se basa en que la
 
inmovilizaci6n procede 
con el atragamiento de 
la enzima en
 
un espacio determinado. 
Las enzimas atrapadas se subdividen
 

de acuerdo a si la estructura del sistema de atrapamiento es
 
un espacio cerrado, como en el caso del encapsulamiento en 
perlitas de algdn polimero (alginato de sodio) (Chibata t 

Al, 1986).
 

0 si so atrapan en mdltiples espacios pequehos como es
 
el caso del atrapamiento en una matriz. 
 La matriz mAs comdn
 
es la poliacrilamida, pero como apuntan Goldman St Al (1971)
 
hay varias desventajas: 1) tamao del poro del gel es
el 


muy grande dando lugar a una fuga continua de la enzimi, 2)
 
accesibilidad reducida del substrato a la enzima atrapada y,
 
3) pdrdida de la 
 actividad enzimAtica debido a
 
interferencias 
de radicales 
libres formados durante 
la
 

reacci6n de polimerizaci6n.
 

El segundo grupo se basa en la un1 
de la enzima a un
 
soporte; esto puede ser por adsorci6n o por uni6n covalente
 
o i6nica. Las enzimas inmovilizadas por uni6n covalente o
 
i6nica se pueden sbdividir do acuerdo a si uni6n
la es
 
entre la enzima y el soporte o entre enzimas y luego
 

adsorbidas a un soporte.
 

Muchos investigadores (Simionescu &t Al, 1987; Maeda &t
 
Al. 1973; Dickensheets &t &J, 1977; Hradil y Svec, 1981) han
 
utilizado 
la tdcnica de inmovilizar la enzima por uni6n
 

i6nica a un soporte de celulosa.
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Como el lector podrd deducir, existen muchos mdtodos de
 
inmovilizaci6n, 
pero la selecci6n 
por una tdcnica en
 
particular, dependerA del objetivo del estudjo.
 

Son varios los tipos de reactores que se han utilizado
 
usando enzimas que se encuentran tanto inmovilizadas como en
 
soluci6n. Se clasifican los reactores de acuerdo a su modo
 
de operaci6n y patr6n de flujo. 
 El sistema mAv comdn es el
 
tanque agitado por tandas. Para 
sistemas continuos, los
 
sistemas mAs usuales, son los reactorus de columna empacada
 

tanto de lecho fijo como fluido o suspendido.
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3. JUSTIFICACIONES
 

El estudio que 
 se propone tiene dos tipos 
 de
 
justificaciones; las de naturaleza cientifica y tecnol6gica
 

y las netamente econ6micas.
 

Con respecto al desarrollo econ6mico e industrial, las
 
actividades propuestas tienen 
amplia justificaci6n. 
 De
 
todos es conocida la 
importancia cafiera/azucarera para 
el
 
pais. 
Tambidn son conocidas las variaciones tan grandes del
 
precio del azdcar 
 el mercado mundial.
en Otro hecho menos
 
conocido 
por todos es el impacto que han tenido 
los
 
edulcorantes derivados del alnid6n de maiz 
en el patr6n de
 
consumo en los Estados Unidos de Norteamdria. 
En el Cuadro
 
3 se nota claramente que el 
nivel de 
sacarosa refinada
 

consumida 
 en los EEUU 
 en los ahos 1971-1985 baj6
 
considerablemente. 
 Esta baja 
se tradujo en un d~ficit en
 
las importaciones de dsta en paises como Guatemala. 
En este
 
mismo periodo ese consumo fue capturado por mieles de maiz
 
ricas en fructosa. La importancia industrial y las ventajas
 
que estas mieles tienen sobre 
la sacarosa 
son varias,
 

pudidndose resaltar 
entre 
otras, su poder edulcorante y
 
especialmente cuando utilizan
se en la industria de la
 
confiteria 
al no dar lugar a la cristalizaci6n 
de los
 
centros en dulces, chocolates, golosinas, etc. 
 Si esto se
 
mantiene, la 
tendencia 
que se puede esperar para los
 
pr6ximos afos, es un decrecimiento en la expox-taci6n 
 de la
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Cuadro 3. 
Consume per cApita de edulcorantes. -EEUU­
Kg/afio
 

MfO Sacarosa Glucosa 
 Mieles maiz

refinada jarabes maiz 
 ricas en fructosa
 

1971 46.4 
 9.5 
 0.0
1981 38.6 
 9.7 
 11.3
1985 
 30.4 
 9.8 
 19.4
 

sacarosa hacia paises como 
los EEUU y el peligro de que la
 
industria alimenticia y farmacdutica guatemalteca empiece a
 
iLportar las 
mieles ricas en fructosa. Aunque pueden
 
existir opiniones contrarias y seria necesario 
hacer un
 
analisis macro-econ6mico previo, en Guatemala pareceria que
 
no es 
factible ni conveniente producir mieles derivadas del
 
maiz, pues dsta es la principal fuente en la alizentaci6n de
 
nuestra poblaci6n. La tecnologia en la cual 
se basa este
 
proyecto presenta 
 una alternativa 
 para enfrentar tal
 
situaci6n y se refiere 
a la producci6n dichas
do mieles
 
(ricas en fructosa) directamente a base de jugos de caia de
 
azucar. 
 Una tecnologia dLiferente 
quo puede tenor una 
importancia no s6lo econ6mica sino quo tambidn estrat6gica
 
en el desarrollo del pais.
 

En relaci6n 
a los aspectos puramente cientificos y
 
tecnol6gicos se pueden enumerar los siguientes:
 

a) La mayoria de datos do la 
hidr6lisis de la sacarosa
 

empleando biomasa de levadura inm6vil se han reportado
 
con cepas de Saccharomycas corlvisiae a las que no 
se
 
les ha practicado ningdn pretratamiento para evitar que
 
se reproduzcan dentro del soporte s6lido. 
 De acuerdo
 



15 

con nuestro conocimiento, no 
se han ensayado cepas de
 
levadura que hayan sido pretratadas con etanol o con
 
calor o ambas en combinaci6n.
 

b) 
 La mayoria de datos cindticos de hidr6lisis de sacarosa
 
empleando biomasa de levadura inm6vil se han efectuado
 
en la regi6n de concentracifn de substra..o inicial 
en 
donde no hay inhibici6n de substrato o producto. 

c) La necesidad de estimar cudl es el valor do la
 
concentraci6n de sacarosa por encima de la cual empieza
 

sacarosa en reactores heterogdneos y
 

a existir una inhibici6n en la reacci6n para el 
biorreactor heterogdneo utilizando una preparaci6n de 

levaduras inm6viles dada. 
d) La ausencia de datos cinticos que cuantifiquen la 

hidr6lisis de la 

que tomen en cuenta tanto problemas de transferencia de
 
masa como de concentraciones de substrato inicial.
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4. OBJETIVOS
 

a) Disefiar y construir a nivel de 
laboratorio un sistema
 

para manufacturar perlitas de alginato.
 

un
 

b) Ensayar dicho sistema para inmovilizar cepas de 
levadura tratadas previamente para minimizar su 

crecimiento. 

c) Disefiar y constuir a nivel de laboratorio 

biorreactor de mezcla perfecta en el que se 
incorporen
 

las perlitas de gel con levadura.
 

d) 
 Obtener datos de la hidr6lisis de sacarosa a diferentes
 

concentraciones iniciales en el biorreactor anterior y
 
empleando el catalizador mencionado.
 

e) Postular modelos cindticos y obtener los valores de los
 
pardoetros de los mismos por la manipulacidn matemAtica
 

de los datos experimentales. Escoger el (o los)
 
modelo(s) que ajuste(n) mejor al
se 
 comportamiento
 

experimental.
 

f) Sintetizar 
un posible proceso industrial para 
 la
 
conversi6n de la sacarosa del guarapo de cafla 
a mieles
 

invertidas analizando varias alternativas de diseflo.
 
g) 
 Evaluar los costos de producci6n para las alternativas
 

escogidas de acuerdo a 
una capacidad productiva
 
equivalente a 
una proporci6n del 
posible mercado de
 

dicho producto en Guatemala.
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5. HIPOTESIS EXPERIMENTAL
 

a) 
 La velocidad de la inversi6n de la sacarosa, catalizada
 

poz biomasa de levadura pretratada y atrapada en 

perlitas de alginato, disminuye a altas 

concentraciones. 

b) 	 El modelo cindtico de Michaelis-Menten representa
 

adecuadamente dicha reaccidn a concentraciones bajas de
 

substrato.
 

c) 
 El modelo cindtico de Michaelis-Menten debe modificarse
 

a altas concentraciones de substrato.
 

d) 	 Es tdcnicamente factible disefiar un proceso para
 
producir mieles invertidas de guarapo de cafia a un
 

precio competitivo, a un nivel internacional.
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6. ASPECTOS METODOLOGICOS
 

Materiales v Mdtodos 

-Levadura: .17 g de levadura encapsulada, cepa L-170 
(seglin identificaci6n cepario ICAITI) fueron utilizadas para
 
cada corrida. 
 La levadura fue tratada previamente con una
 
soluci6n 
al 95% de etanol por 
5 min para inhibir su
 

crecimiento.
 

-Alginato: 
 Cada vez que se procedia a hacer perlitas
 
se utilizaba 
una soluci6n de alginato de sodio al 
3-4% w/w
 
(Sigma, High Viscosity). Se verificaba 
utilizando 
un
 
viscosimetro Brookfield que la viscosidad 
del alginato
 

anduviera alrededor de los 500-700 c.p.
 

-Substrato: 
 Soluciones de sacarosa pura 
 (Allied
 
Chemical Corp.) se utilizaron en todas las corridas.
 

-Azdcares reductores: 
 Los azdcares reductores fueron
 
determinados por el 
 m6todo analitico 
 del Acido
 
dinitrosalicilico (DNS). 
 Este mdtodo colorimdtrico se basa
 
en el poder reductor del DNS sobre el azdcar.
 

-Aparato y Condiciones de Inmovilizaci6n: El aparato
 
consistia de dos tapaderas de plAstico donde 
se acop16 un
 
manifold' de mangueras 
de hule donde flula la soluci6n
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alginato-levadura. 
Se hacia pasar esta soluci6n a travds de
 
una boquilla (agujas de jeringa) y el tamafio de perlita 
se
 
controlaba con el flujo de aire que entraba en contacto con
 
la soluci6n al principio de la boquilla. Se utiliz6 aire
 

comprimido y filtrado.
 

-Aparato y Condiciones de Reacci6n 
para los Estudios
 
Cindticos: 
Todas las reacciones de hidr6lisis enzimAtica se
 
llevaron a cabo en un reactor de mezcla perfecta de volumen
 
de 500 ml. La unidad proveia tanto 
un control sobre la
 
temperatura como 
la agitaci6n. Las condiciones fueron pH
 
4.7, temperatura 500C y un volumen total de reacci6n de 400
 
ml. Para evitar que 
en cada toma de muestra se perdiera
 
catalitico y taponamientos en el sistema de agitaci6n (bomba
 
de recirculaci6n), 
las perlitas se colocaron dentro de 
una
 
jaula de tela met~lica de hoyo fino (de un mesh aproximado
 
de 100). 
 La altura de las jaulas dentro del reactor era tal
 
que permitia que las perlitas tuvieran buena agitaci6n.
 

ProcedimientQ
 

Se obtienen muestras de 5 ml del reactor con intervalos
 
de cada 20 min, por aproximadamente 4 horas. 
 Las muestras
 
se colocan 
en un baho hirviendo por aproximadamente 2 min.
 
Esto procede a desnaturalizar por completo a la invertasa y
 
detiene 
 la reacci6n 
 de hidr6lisis. 
 Las muestras se
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refrigeran hasta ser analizadas para su contenido de 

azdcares reductores. 
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7. RESULTADOS
 

7.1 Descrjpci6n del mLtodo de inmovilizaci6n
 

Se muestran en las fotograflas adjuntas varios perfiles
 

del aparato de inmovilizaci6n.
 

Sencillo en construcci6n, el 
aparato consiste de dos
 
tapaderas pldsticas las
en cuales se encuentran varios
 
juegos de boquillas (jeringas de inyecci6n) interconectadas
 
por un manifold de mangueras de hule por el 
cual fluye el
 
aire. 
La suspensi6n de levadura-alginato, en relaci6n uno a
 
uno (volumen), se inyecta por medio de una bomba y mangueras
 
de tygon al aparato de inmovilizaci6n. 
 El tamarlo de la
 
perlita se controlaba por el 
flujo de aire que entraba al
 
aparato y que previamente se filtraba en un tubo con 
fibra
 

de vidrio.
 

Las perlas se recogen en un recipiente con una soluci6n
 

de Cloruro de Calcio al 0.1 Molar.
 

Se obtiene de la siguiente Secci6n de Resultados que, a
 
medida que se incrementa el flujo de aire, 
se reduce el
 
diAmetro promedio de las perlas. 
 Las condiciones de flujo
 
de suspensi6n y flujo de aire que presentan una muestra con
 
perlas mAs uniformes (menor desviaci6n est&ndar),
 
corresponden 
a 4.0 de marca en 
la bomba y 20 L/min
 
respectivamente. 
 Las perlas obtenidas, se consideran
 

entonces como ideales.
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I"Cuadro 4. 
Fotografia aparato do inmovilizaci6n y perlitas
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El gel que se utiliz6 para a-rapar las levaduras es un
 
polimero obtenido de algas marinas, conocido 
como alginato
 

de sodio. La viscosidad antes de diluirse con 
la soluci6n
 

de levadura se encuentra entre 600 y 700 cP.
 

Se hicieron 
ensayos cualitativos 
para comprobar la
 
resistencia de las perlas a condiciones similares 
a las del
 

reactor, en tdrminos de esfuerzos y presiones.
 

Se determin6 por experiencia que las 
 condiciones
 

6ptimas de almacenaje correspondian a temperaturas de
 
refrigeraci6n y soluciones estdriles de Cloruro de Calcio al
 

0.1 Molar.
 

7.2 
 Tamafio de perlas para diferentes niveles de fluj,
 

El di~metro de las perlas de alginato empleadas fueron
 
determinadas 
en funci6n de los flujos de aire y de
 
suspensidn de levadura al 
aparato de inmovilizaci6n. 
 Los
 
datos experimentales obtenidos se presentan en el Cuadro 5.
 

El flujo de la suspensi6n de levadura 
(columna 1)
 
corresponde al flujo volumdtrico que da la bomba utilizada.
 

En el Apdndice de este trabajo 
se muestra tabla
la de
 
calibraci6n 
de la bomba y los distintos flujos para sus
 

correspondientes marcas.
 

El flujo de aire (columna 2) fue medido con un
 
rot~metro e indica la cantidad de aire que pasa por el
 

aparato para inmovilizar.
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Cuadro 5. 
Tdcnicas de inmovilizaci6n. 
Tamaho de perlitas
seleccionadas aleatoriamente de muestras variando el flujo
de aire y el flujo de la suspensi6n)
 

Flujo Flujo 
 Didmetro
suspensi6n aire 
 perlas Media 
 Desviaci6n
(marca) (1/min) 
 (unidades) 
 standard
 

4.0 10.0 6.25 
6.40
 
6.30
 
6.30
 
6.40
 
6.30
 
6.40
 
6.20
 
6.60
 
6.30 
 6.345 .1117
 

7.0 15.0 
 5.60
 
5.80
 
5.80
 
5.60
 
5.80
 
5.80
 
5.40
 
5.70
 
5.80
 
5.80 
 5.710 .1370
 

4.0 
 20.0 
 3.90
 
3.90
 
3.80
 
3.90
 
3.80
 
3.90
 
3.80
 
3.80
 
3.75
 
3.90
 
3.85
 
3.80
 
3.90
 
3.80
 
3.80 
 3.840 .0541
 

• . o/ 
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4.0 25.0 2.70 
2.80 
2.70 
2.90 
2.90 
2.80 
2.90 
2.80 
2.90 
2.90 
2.80 
2.90 
2.90 
2.80 
2.80 2.833 .0724
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Se obtuvo el valor del didmetro para 
una muestra
 
significativa de perlitas (columna 3). 
 El valor corresponde
 
a la medici6n microsc6pica hecha 
en una placa "Vermieer'.
 
Para el primer lote (10 L/min de de 8.6
flujo aire), 

unidades corresponden 
a 2 mm. En otras palabras, si la
 
media de la muestra 
fue de 6.345 unidades, el diAmetro
 
promedio fue de 1.46 
mm. Asi, para el segundo lote (15
 
L/min), 8.8 unidades corresponden a 2 mm, entonces el
 
diAmetro promedjo fue de 1.3 mm. Para el tercer lote (20
 
L/min), 8.7 unidades corresponden 
a 2 mm y el diAmetro
 
promedio a .88 mm. 
 Y, para el cuarto lote (25 L/min), 8.9
 
unidades corresponden a 2 mm, y su 
diAmetro promedlo a .64
 
mm. Se presenta adems la desviaci6n estAndar para 
el
 
diAmetro del lote de perlitas seleccionado aleatoriamente.
 

Estas cifras expresadas 
en mm para los cuatro lotes son:
 
.03, .03, 0.1 
y 0.2 respectivamente.
 

7.3 Construccifn del reactor
 

Con fines experimentales se decide utilizar un proceso
 
por tandas o 'batch'. 
 Para este caso el tipo de reactor mas
 
adecuado es el roactor agitado de mezcla perfecta porque se
 
dispone de un mejor control del avance de la reacci6n..
 

El reactor (fotograflas adjuntas) consiste de un tanque
 
enchaquetado, que por 
medio de un baflo con temperatura
 
regulable mantiene la temperatura de raacci6n 
(mAs o menos
 
cincuenta grados centigrados). Al 
tanque se le introduce
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Cuadro 6. Fotografia del reactor de mezcla perfecta
operado pot tandas I
 

il* *•~ 
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una jaula hecha de malla metAlica y que evita que las perlas
 
qua estAn siendo agitadas se muevan libremente por todo el
 

reactor.
 

Esto se hace por dos razones: 

1) Mantener la r riz de perlitas confinadas en un espacio
 

para mejorar asi el intercambio mAsico.
 

2) Evitar taponamientos on la 
succi6n y descarga de las
 

boquillas del sistema de agitaci6n.
 

El sistema de agitacin consiste 
en una bomba de
 
recirculaci6n 
con 
flujo variable y dos boquillas; una de
 
succi6n y una de descarga. Estas son elaboradas a partir de
 
vidrieria de laboratorio y a la descarga se le disefia de tal
 

forma que se desarrolle una corriente tipo 'jet stream' en 

la salida.
 

Al reactor 
se le acopla una tapadera de "plexiglass'
 

con dos agujeros. 
El primero, para introducir los tubos de
 
succi6n y descarga, y al segundo, para poder introducir alli
 

primera prueba piloto las 

una jeringa y obtener los 5 ml de muestra con mayor 

facilidad. 

La alicuota se introduce inmediatamente a un tubo de 
ensayo para su anAlisis de azdcares reductores. 

Se verifica con la 

condiciones 
 de reacci6n. La agitacidn fue aceptable
 
pudidndose pensar en buena transferencia de masa, ademAs las
 
perlitas presentan una buena resistencia a los esfuerzos
 

fisicos creados durante la agitaci6n.
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7.4 Conversiones 
a diferentes 
niveles de sacarosa
 
inicial
 

En los cuadros 7 9
al se presentan los datos de
 
conversi6n para 10% (cuadro 7), 15% (cuadro 8), 
 y 20%
 

(cuadro 9).
 

Se obtuvieron muestras del 
reactor de mezcla perfecta
 
cada 5 min para los primeros 20 min, despuds se 
aument6 el
 
tiempo de muestreo a intervalos de 20 min entre muestra y
 
muestra. 
En los tres experimentos, se concluy6 la prueba al
 
ilegar 
a la muestra No. 15 correspondiente a 240 min 
transcurridos (ver columnas 1 y 2). 

A cada alicuota de 5 ml se le hicieron las diluciones
 
convenientes (columna 3). 
 Se prepararon triplicados para
 
poder leer las absorbancias a 575 nM; 
se presenta dnicamente
 
el promedio de las tres lecturas (columna 4). 
 La desviaci6n
 
est~ndar de la primera muestra del cuadro 7 fue de .001528,
 
con este valor se calcula el intervalo de confianza a 95% 
en
 
la forma tradicional 
que da un valor de .0005. Como se
 
puede apreciar, el intervalo por el cual andan las lecturas
 
con respecto al promedio es muy pequefio, lo cual es indicio
 
que el promedio que 
se toma es representativo. 
 Las demos
 
muestras presentan un comportamiento similar.
 

Para poder encontrar la concentraci6n (columna 6) de
 
azdcares reductores en cada muestra 
se hizo uso de las
 
gr~ficas de calibraci6n de DNS que aparecen en el Apdndice
 
de este trabajo. Se ilustrarA el procedimiento para la
 
muestra No. 1. 
Del cuadro 7 se obtiene que la lectura
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I Cuadro 7. Conversifn de sacarosa en una soluci6n al 10% 
(40 g) utilizando .17 g de levadura encapsulada L-170 

Nuestra 
I 

Tiepo 
min 

Diluc1 Absorbancia Correccida 
voluen 

Concentraci6n 
g/lL 

Azdcares 
reductores 

Conversidn Substrata 
residual 

L g mg/l. 

1 5 1:100,1:3 .083 400 29.61 11.84 28.12 71.88 

2 10 1:100;1:3 .159 395 46.11 18 21 43.25 56.20 

3 15 1:100;13 .208 390 56.61 22.08 52.44 46.22 

4 20 1:100,1:3 .248 385 65.19 25.10 59.61 38.06 

5 40 1:100,1:10 .054 380 78.71 29.91 71.04 25.23 

6 60 1:100;1:10 .099 375 .110.86 41.57 98.73 -

7 80 1:100,1:10 .040 370 68.00 25.16 59.76 -

8 100 1:100,1:10 .060 365 83.00 30.3 71.96 21.14 

9 120 1:100,10lO .066 360 87.29 31.42 74.62 17.09 

10 140 1:100,1:10 - 355 - - - -

11 160 1:100,1:10 350 - - - -

12 180 1:100,1:10 .090 345 104.43 36.03 85.57 0.79 

13 200 1:100,1:10 .090 340 104.43 35.51 84.34 0.78 

14 220 1:100,1:10 .091 335 105.15 35.23 83.67 0.90 

15 240 1:100,1:10 .090 330 104.43 34.46 81.84 0.80 
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SCuadro 8. Conversi6n de sacarosa en una soluc16n al 15%1
 
(60 g) utilizando .17 g de levadura encapsulada L-170
 

Ruestra Tiespo 
fin 

DiluciOn Absorbancia Correcci6n 
volumn 

Concentraci6n 
mg/aL 

Azdcares 
reductores 

Z Conersi~n Substrata 
residual 

mL g ag/L 
1 5 1:100,1:3 .002 400 13.29 5.32 8.42 137.37 

2 10 1:100;1:3 .004 395 13.71 5.42 8.58 136.98 

3 .15 1:100;1:3 .072 390 23.29 9.08 14.38 127.87 

4 20 1:100,1:3 .097 385 26.96 10.34 16.37 124.48 

5 40 1:100,4:10 .006 380 46.19 17.55 27.79 106.12 

6 60 1:100;1:10 .072 375 77.38 29.02 45.95 76.49 

7 80 1:100,1:10 .106 370 94.29 34.89 55.24 60.42 

8 100 1:100,1:10 .112 365 96.67 35.28 55.66 58.16 

9 120 1:100,1:10 .125 360 102.38 36.86 58.36 52.74 

10 140 1:100,1:10 .134 355 107.14 38.03 60.21 48.22 

11 160 1:100,1:10 .143 350 111.43 3.00 61.75 44.14 

12 180 1:100,1:10 .167 345 122.86 42.39 67.12 33.28 

13 200 1:100,1:10 .198 340 137.14 46.63 73.83 19.72 

14 220 1:100,1:10 .225 335 150.00 50.25 79.56 7.50 

15 240 1:100,1:10 .180 330 129.81 42.51 67.31 27.63 
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ICuadro
9. Conversifn de sacarosa en una soluci6n al 20%
(80 g) utilizando .17 g de levadura encapsulada L-170
 

estra Tieapo Diucidn Absorbancia Correccidn Conrentracidn Azdcares IConversi6n bsrt 

I in vo uaem g/L reductores residual 

L g 5ig/L 

1 

2 

5 

10 

1:10011:3 

1.100;13 

.005 

.006 

400 

395 
16.29 
16.43 

6.52 
6.49 

7.74 
7.71 

184.52184.39 

3 15 1:100;1:3 .010 390 16.96 6.61 7.85 193.89 

4 20 1:100,1:3 .017 385 17.75 6.83 8.11 193.14 

5 40 1:100,1:10 .034 380 66.67 25.33 -

6 60 1:100;1:10 .011 375 56.97 21.36 25.37 145.88 
7 80 1:100,1:10 .094 370 93.59 34.63 41.12 111.09 
8 100 1100,1:10 .245 365 160.20 58.47 - -
9 120 1:100,1:10 .135 360 111.67 40.20 47.74 93.91 

10 140 1:100,1110 .194 355 137.71 48.89 58.06 69.18 

11 160 1:100,1:10 .425 350 239.63 93.97 - -
12 180 1:100,1:10 .167 345 122.86 42.39 67.12 33.28 

13 200 1:100,I:I0 .198 340 137.14 46.63 73.83 19.72 

14 220 1W100,1:10 .225 335 150.00 50.25 77.56 7.50 
15 240 1:100,1:10 .180 330 129.11 42.51 67.31 27.63 
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promedio es .083, 
esto corresponden a una concentracifn de
 

99 Ug/mL.
 

De acuerdo con el cAlculo siguiente:
 

concentraci6n de azdcares reductores = 
a*(absorbancia)+b
 

Y = 707.221*(.083) + 40.706'
 

y = 99 

Ahora bien, tomando en cuenta el factor de diluci6n, la
 
concentraci6n real de la muestra serA de 99 Ug/mL x 3 x 100
 
= 29 700 Ug/mL, que equivale 
a 29.7 mg/mL (las diferencias
 
en las cifras decimales corresponden a aproximaciones en la
 
ecuaci6n de regresi6n). El anAlisis anterior es vAlido para
 
poder encontrar los restantes valores de la columna 6.
 

Para poder hallar el valor 
en gramos totale do
 
azdcares reductores presentes en 
cada muestra (columna 7),
 
es indispensable 
corregir el volumen para 
cada muestra.
 
Recordemos que se est~n extrayendo 5 mL del reactor cada vez
 
que se 
hace un muestreo. 
 De aqui pues, siempre para la
 
muestra 
No. 1, 29.61 mg/mL x 400 
mL (de la columna 5)
 
= 11 844 mg que equi'vale a 11.84 g. 
El mismo procedimiento
 
es vAlido para encontrar los demos valores de esta columna.
 

El porcentaje de conversi6n (columna 8) se encontr6
 
dividiendo la 
cantidad de azcares 
reductores 
a un tiempo
 
determinado entre el valor inicial. 
 Como el valor inicial
 
estA en tdrminos de sacarosa, es necesario expresar dste en
 
valores 
 de azdcares reductores. Siempre para la 
muestra
 
No. 1: g 
azdcares reductores / g 
sacarosa iniciales 

1.0526; esto en ndmeros equivale a: 11.84 g / 42.104 g x 100
 

x 
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= 28.12. Los demAs valores de conversi6n se obtienen de una
 

forma similar. 

La concentraci6n en mg/mL de substrato residual 
(columna 9) no es mcs que el valor de sacarosa que no ha 
sido hidrolizada. 
Sabemos que la concentraci6n inicial para
 
el cuadro 7 es 
de 100 mg/mL, si restamos de este valor la
 
cantidad que ha sido hidrolizada; expresada 
en tdrminos de
 
sacarosa obtenemos los valores para esta columna. 
 Siempre
 
para la muestra No. 
1, tenemos entonces que: 100 mg/mL ­
((29.61 mg/mL) x (.95)) = 71.88 mg/mL. Los demos valores se
 

obtienen de igual forma.
 

El procedimiento 
para obtener los valores de los
 
restantes cuadros (8 y 9) es el mismo, lo dnico que varla es
 
el uso de la apropiada curva 
de calibraci6n de DNS y la
 

concentracifn inicial de sacarosa.
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Grifica 1. Conversi6n Je una soluci6n de sacarosa al 10%
 
con respecto al tiempo
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Grifica 2. Conversi6n de una soluci6n de sacarosa al 15%
 
con respecto al tiempo
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Grifica 3. Conversi6n de una soluci6n de sacarosa al 20%
 
con respecto al tiempo
 

CONVERSION DE SACAROSA 
CONC. INICIAL AL 20Z (80 g.)
 

.17 g de levadura encapsulada L-170
 
100
 

c 80 

0D 
Bo - ° ' - -° - ­> 0 

ci1 
 0
50 

40 

L 30 
IL
 

I0 0000o
 

I I I I I 
 I I I I I I 

0 20 
40 80 80 10o0 12D140 
180 180 2D0 220 240 260 
t iempo (min) 



40 

8. DISCUSION DE RESULTADOS
 

8.1 Intrrducci6n
 

Es fdcil de observar en las tres gr~ficas (grdficas 1,
 
2 y 3) que se presentar en 
la secci6n de resultados, que
 

definitivamente 
existe una inhibici6n en 
la reacci6n a
 
medida que se aumenta la concentraci6n inicial de substrato.
 

Para tomarse de una 
idea de la medida de la inhibici6n, al
 

hecho de que se alcanza un 70% de conversi6n en 40 min para
 

10% de substrato inicial, comparado con 
180 min para 15% y 
240 min para 20% de substrato inicial. Se verifica, que 

existe la misma regi6n de inhibici6n por substrato para 

cepas de levadura pretratadas 
con etanol, con aqudllas que
 

no han tenido ningan tratamiento previo.
 

Uno de los objetivos de este trabajo era el de obtener
 

de los datos experimentales, 
 un modelo cindtico que
 
representara adecuadamente la inhibici6n de la invertasa. 
Esto se hard seguidamente, ya que el autor pens6 que el 
efecto de dicha inhibici6n se mostraria mejor al considerar
 

el proceso industrial en su totalidad.
 

8.2 Bases para elProceso
 

El proceso consiste de la hidr6lisis de la 
sacarosa
 

presente en 
el jugo de cafia. La materia prima siendo jugo
 

de cafia (guarapo) a una 
concentraci6n de aproximadamente
 

10 g/L. Como biocatalizador se emplearA biomasa de levadura
 

pretratada inm6vil 
 y el producto de la reacci6n se
 



41 

denominard, mieles invertidas (fructosa + glucosa + sacarosa
 

residual).
 

La posible demanda 
del producto en Guatemala se puede
 
establecer 
en base a su 
principal competidor que seria 
la
 
glucosa liquida tambidn conocida como jarabes de maiz.
 

De acuerdo a datos 
para 1984 (34) 
se importaron 2300
 
toneladas 
como soluci6n 
al 70% de s6lidos 
a un precio de 
Q.I.06/Kg. Tomando como base este dato y 300 dias de 
operaci6n al aho, la producci6n diaria en una planta 
necesaria para cubrir el 100% del mercado seria entonces:
 

(2300 * .7 * 1000) / 300 
= 
5367 Kg de s6lidos
 
Ahora bien, un producto nuevo en 
un mercado 
que desconoce
 
los posibles 
usos de este, es conveniente 
reducir la
 
producci6n diaria, a decir un 40% del mercado cubierto (2147
 
Kg de s6lidos), siempre teniendo en cuenta que la demanda es
 
din~mica y cambiante y, cuando ya el mercado estd educado y
 
conozca del 
 producto, se 
 podrd pensar en cubrir
 
progresivamente en un 60, 80 y 100% al mercado, asi:
 

Cuadro 10. Producci6n diaria necesaria para cubrir en
diferentes porcentajes al mercado nacional
 

Mercado cubierto
(%) Producci6n diaria 
(Kg)
 

100 
 5 367
 
80 


' 294
60 
 3 220

40 
 2 147
 

Con base a 
estas cifras preliminares 
se ha decidido
 
fijar 
entonces la capacidad 
diaria de producci6n de la
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planta a disefiar en 2147 Kg de s6lidos. 
 PodrA argumentarse
 
que el procedimiento para llegar 
a este dato no tiene una
 
base s6lida de estudio del mercado. 
 Pero debe 
 de
 
comprenderse que dicho estudio estA 
fuera de 
los alcances
 
del presente trabajo, ya que el mismo como 
antes se dijo,
 
estA dirigido al estudio de la 
cindtica de la enzima que
 
cataliza la 
 reacci6n de 
 inversi6n de 
 sacarosa y su
 
proyecci6n hacia 
 la posible sintesis 
 do ui proceso
 
industrial. 
 El autor cree 
que dicha aproximaci6n de la
 
capacidad de producci6n estaria acorde 
y en la misma
 
magnitud que una cifra mds refinada.
 

8.3 Alternativas para un proceso
 
Se establecen 
dos opciones 
 para poder operar el
 

biorreactor: 
 a) bajas concentraciones de substrato inicial
 
(10%) y, b) concentraciones 
altas do substrato 
inicial
 
(40%). Se seleccion6 10% para concentraciones bajas pues
 
esta concentraci6n 
es un aproximado del porcentaje do
 
sacarosa 
en el guarapo de cafia, 
y 40% para concentraciones
 
altas pues a este valor definitivamente ya existe inhibici6n
 
y ademAs la viscosidad de este sirope no es lo excesivamente
 
alta para pensar en posibles problemas do manejo. La primera
 
consistiria 
en procesar el jugo la
de cala tal cual, es
 
decir con un 10% de s6lidos; la reacci6n a estas condiciones
 
no se encontrarA inhibida. Sin embargo, so pensaria quo para
 
aumentar la capacidad volumdtrica del reactor, o en otras 
Palabras, disminuir el volumen do biorreactor requerido para
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lograr una conversi6n dada, convendria 
 incrementar 
la
 
concentraci6n de s6lidos en la entrada al biorreactor. 
 La
 
inhibici6n de la velocidad de reacci6n aumentaria conforme
 
dicha concentracifn 
de sdlidos aumentase, de manera que
 
aunque subiera la carga volumetrica al reactor, el volumen 
requerido del mismo podria tambidn aumentar. El andlisis 
consistiria 
en fijar la concentraci6n 
 de la soluci6n
 
alimentada 
al biorreactor de 
tal forma que optimizarA el
 
sistema de acuerdo a un 
criterio establecido y que seria
 
aqudl que minimizase el 
costo total de operaci6n. Con esta
 
base y fijando la topografia del proceso es posible definir
 
las capacidades de las diferentes unidades 
 para las dos
 
alternativas. 
Es importante sefialar 
 que aunque en el
 
andlisis subsiguiente se describird 
el proceso a nivel
 
industrial, dste no 
debe tomarse como un diseio final, ya
 
que hay muchos parAmetros que pudieran hacer que el diseho
 
como tal re.3ulte imprActico y que por razones de tiempo 
no
 
se definieron 
en este trabajo. 
 Entre otros podemos
 
mencionar el hecho de 
establecer claramente 
el tiempo de
 
reemplazo del 
catalitico de 
los biorreactores. Obviamente
 

hecho conlleva a alguna
este estrategia 
en donde se
 
optimice; por un lado, mientras mAs largo sea al periodo de
 
reemplazo, la 
actividad 
del catalitico 
disminuirA 
y serd
 
necesario por consiguiente, disminuir el 
flujo de solucidn
 
al reactor para 
mantener 
la misma conversi6n. 
 Esto
 
resultard 
en una disminuci6n 
de la productividad 
en la
 
planta. Por el otro lado, mientras mAs corto sea 
el periodo
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de reemplazo, sera 
 necesario producir mAs catalitico y
 
consecuentemente los costos de inmovilizacidn serAn mayores.
 

Entonces el lector 
podrA comprobar que la decisi6n 
final
 

resulta de sacrificar un 
poco la productividad por reducir
 

costos, o aumentar 
 los costos de inmovilizaci6n para
 

mantener una productividad fija.
 

El otro pardnetro que habrA que identificar antes de 
proseguir con cualquier estudio disefiode final de una 
planta, es el hecho de que por ser un proceso que utiliza 

levaduras inm6viles,es 
de etremada importancia el cuidado
 

de evitar focos 
de contaminaci6n de 
otros microorganismos
 

competidores tanto en los biorreactores 
como en el flujo de
 
mieles de cafia. 
 Como resulta muy dificil esterilizar en si 

el area en donde se coloquen los biorreactores, se podrA 

pensar en pasteurizar el jugo antes de la entrada a dstos y 
mantener el 
 Area de inmovilizaci6n bajo un 
 ambiente
 

controlado. 
 AdemAs de la necesidad de esterilizar ciertas
 

soluciones durante los pasos del proceso de inmovilizaci6n,
 

entre otras, el 
medio en donde se crecerA la levadura, el
 

gel y la solucion de biomasa pretratada que se introduzca al
 

aparato de inmovil 
zaci6n, la soluci6n le cloruro de calcio 

que se utilice par el almacenamiento de las perlas, etc.
 

Teniendo entonces en 
 mente estos parAmetros que
 

pudieran 
llegar a limitar el buen funcionamiento de la
 
planta industrial, 
se describirA a continuacj6n el disefio
 

para las dos alternativas anteriormente mencionadas.
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Para facilitar al lector las diferencias en el proceso
 
de las dos alternativas, 
se presentan a continuaci6n los
 
diagramas de bloques de los dos procesos.
 

Cuadro 11. 
 Diagramas de bloques para representar los
 procesos de las diferentes alternativas
 

Primera Alternativa
 

Guarap R0co Ev ador 0Mieles
 

Segunda Altern tiva
 

40% 40% 
 70%
 
Gur1 Evador R ctor Evaporador. Mieles 

8.4 
 Disefio a bajas concentraciones (10%)
 

El disefio se limitard a las principales piezas 
de
 
equipo siendo dstas 
 los biorreactores, 
 el sistema de
 
evaporacidn y la red de intercambiadores de calor.
 

8.4.1 R
 

Se dan dos alternativas de biorreactores:
 
1) Columnas empacadas de lecho fijo en paralelo operando
 

continuamente con flujo descondente.
 

2) 
 Tanques operadoa por lotes con recirculacidn externa.
 

Al dimensionar los primeros, puede hacerse referencia
 
al proceso industrial de isomerizaci6n 
de la glucosa en 
donde se emplean columnas de hasta 2 a de difmetro por 6 m
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de alto, con volumen de 18.84 m3 
(4, 6, 29). Si se disminuye
 
la escala manteniendo 
la misma relaci6n geomdtrica de
 
didmetro a longitud, se 
puede escoger como tamafio adecuado
 
una columna de 
0.5 m 	de didmetro x 1.5 m de alto, 
con un
 
volumen equivalente a 294 L. Para asumir un tamafio adecuado
 
a las 	necesidades del 
mercado guatemalteco, 
 se pueden
 
seleccionar tanques de 
10 000 L para el proceso 'batch'.
 
Estas suposiciones pueden 
ser criticadas, sin embargo se
 
cree que las dimensiones escogidas se adecuan 
 a la
 
disponibilidad 
de materiales 
y a la experiencia 
de los
 
talleres mecnicos 
en el 	pais. 
 De todas maneras las
 
compafiias de disefio escogen dstas basadas en su experiencia.
 

Para poder llegar a la ecuaci6n cindtica que nos de el
 
tiempo necesario para que una 
cierta concentraci6n 
de
 
componente A alcance una conversi6n X en un reactor operado
 
en forma 'batch' se sigue el andlisis siguiente:
 

De un balance molar para el componente A (en este caso
 
especial 
siendo .carosa) tenemos 
que para un sistema
 

'batch':
 

-dNA/dt = (-rA) V (1) 

donde: 
 NA = 	concentraci6n de componente A en moles a un
 
tiempo determinado
 

rA = tasa de velocidad
 

V = 	volumen
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Para reacciones 
 en fase liquida sabemos que:
 

NA/V = C, donde -q es la concentraci6n en moles por 

litro. Entonces la ecuaci6n (1) se convierte en:
 

-dCA/dt = rA (2)
 

Para aqudllas reacciones 
que siguen la cindtica de
 
Michaelis-Menten, tal 
es el caso de la hidr6lisis de sac­

arosa a concentraciones de substrato inicial bajos, tenemos
 

que:
 

-rA = VVX CA + CA ) (3) 

Substituyendo (3) 
en (2) llegamos a:
 

-dCA/dt = VX CA /( IN +q ) 

que es igual a:
 

dt = -(K + q /V C ) d . (4) 

Integrando la ecuaci6n 
(4) de t=O a t y CA Cko a CA
= 

tenemos que:
 

CA + oCA
 

t --------- dCA +
/ VA CA 

= --- -. CAdi 
VK CACAO 
 CA 

La soluci6n de esta integral corresponde a una integral
 

definida; despuds de un rearreglo se llega a:
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t = Kl/L in Cao/Ca + Cao - Ca /VMX (5)
 

Pero sabemos que:
 

Ca = Cao - CaoX 

= CAO (l-X) 

La ecuacidn (5) 
en tdrminos del grado de conversidn serd:
 

t = IC/VxL In 1/-X + CaoX/VN 

Esta es, entonces, la ecuaci6n de disefio para 
un sis­
tema de reactores operado por tandas que relaciona el tiempo
 
que se necesita para lograr una conversi6n dada. N6tese que
 
es indispensable conocer el valor numdrico de los parAmetros
 
cindticos. 
 Por otro lado, para 
 un sistema continuo
 
(reactores de columna empacada) nos interesa obtener el vo­
lumen de reactor necesario para que una cierta concentracifn
 
*de componente A alcance una conversi6n X.
 

Sabemos que para un sistema continuo:
 

-dFA/dV =-r (6) 

donde: FA - flujo molar del componente A en 
moles/min;
 

adem~s se tiene quo:
 

FA Q 
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Entonces la ecuaci6n 
(6) se puede arreglar de la si­

guiente forma:
 

-QdCA/dV =-r (7)
 

Al substituir en la ecuaci6n (7) la ecuaci6n 
(3) para
 

reacciones que sigan el modelo de Michaelis-Menten:
 

-QdCA/dV = V., Cai(Km + Ca) 

Una separaci6n de variables nos da:
 

dV = -Q x ( 1 +(;)/VM x Ca dCa ; 

Al integrar de V=O 
 a V y de CAO a C* 

CA 
 C o
Y'" +Km + CaVmx Ca V,- Ca 

CA 0C 

La integral corresponde' a 
una integral definida.
 

Despuds de un rearreglo liegamos a:
 

V/Q - K/Vm in Cao/ Ca+ Cao- Ca/Vx (8) 

La ecuacin (8) en tdrminos del grado de conversi6n
 

serd: 
 V/Q - KI/VpA x (in 1/1-X) + CaoX/Vmx
 

= V/Q - Km x ln(1/I-X)/Vm, + CaoX/VNAx
 

= V/Q x V - KmX -ln(1-X) + CaoX
 

= V/Q x Vm 
 = CaoX -Km in (l-X) 
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Ahora bien, se introduce el tdrmino epsilon que toma en
 
cuenta la fracci6n de volumen de reactor 
no utilizable, 
en 
otras palabras, el volumen de reactor sin actividad 

catalitica. 

La ecuaci6n de diseo para 
un sistema de reactores
 

operando continuamente es entonces:
 

(V/Q) x epsilon x Vx = CaoX - Km in (1-X) 


la cual relaciona el volumen de reactor requerido para lo­

grar una conversi6n dada.
 

Debe tenerse en mente que el 
diseio es para reactores
 
ideales. Para aqudllos que trabajan por lotes 
(de recircu­
laci6n externa) se entiende 
por ideal, omitir cualquier
 
efecto de transferencip de masa tanto interna como externa.
 
Para los reactores de 
columna empacada que se consideran
 
ideales, ademas de lo anterior, se descarta cualquier efecto
 
de dispersi6n axial y radial que pueda ocurrir dentro de la
 

misma columna.
 

Se explic6 c6mo se 
llega a la ecuaci6n de diseho para
 
un sistema de reactores 
operando continuamente. 
 Esta
 
ecuaci6n servird para encontrar el ndmero de reactores nece­
sario para satisfacer la demanda que se pudiera Ilegar 
a
 
tener y que c6mo el lector recordard, equivale a 2 147 Kg de
 
s6lidos. 
Al darle valores a las variables de los parhmetros
 

I 
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cindticos 
 KH y V , a epsilon, y al grado de 
conversi6n deseado; al. tener fijos los valores para el
 
volumen de reactor 
(294 L) y la concentracifn de substrato
 
inicial (100 g/L), 
se 
obtiene de la ecuaci6n de disefio el
 
flujo volumdtrico Q en la columna. 
 La productividad diara
 
en el reactor en Kg se obtiene al multiplicar el flujo Q por
 
la concentracifn de producto en la salida; de aqui:
 

Productividad = Q x P x 60 x 24/1000
 

El lector f~cilmente comprobard 
que el 60 
y el 24 se
 
introducen para tener una 
base diaria y el 1000 para
 
expresarse en kilogramos. Recordemos que 
la cantidad de
 
substrato 
en la salida equivale a CA 
 = * - q OX.
 
La cantidad de producto P en la salida serd entonces:
 

P = (CA0 - CA) x 2 x 180.16/342.3. 
Los ditimos tdrminos se introducen para corregir a gramos de 
azdcares reductores por litro. De aqui una sencilla ope­
raci6n nos dard el numero de biorreactores: 

Nu = (1/Productividad) x 2 147. 
Se introduce el tiempo de residencia, Tau en horas como: 

Tau = V/Q x 1/60.
 
y ademds se introduce el tdrmino velocidad espacial, yE, que
 
corresponde 
a la cantidad de veces 
que podemos mover 
una
 
cantidad de liquido equivalente al volumen del reactor. 
Se
 
expresa en volfmenes alimentados/volumen reactor-hora:
 

VE = 1/TAu
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El diseo 
del reactor 
 se hizo resolviendo 
 las
 
ecuaciones anteriores empleando 
el logicial EUREKA 
para
 
diferentes valores de algunas de las variables de disefio.
 

Primero se exploraron los 
efectos de los pardmetros
 
cindticos sobre el ndmero de biorreactores de columna. 
Toda
 
y Shoda 
(49) ofrecen los siguientes valores: 
 Vmx = 1 g/L 
min, y K. 20 g/L para sistemas con levaduras inm6viles
 
sin pretratamiento. 
Si se fijan epsilon - 0.6, y 
X = 0.95, y se resuelven las ecuaciones anteriores, 
se
 
obtiene un numero necesario de reactores igual a 13.
 

ZQud pasaria si Vx aumentase? 
 Podria incrementarse a
 
2.8 g/L min, que es 
el valor que reporta Bowski 
(5) para
 
sistemas en, los 
cuales la reacci6n estA catalizada 
por
 
enzima en soluci6n. 
Con todos los demAs parametros iguales,
 
al repetir los c~lculos se ve 
una disminuci6n asombrosa en
 
el 
ndmero de biorreactores, ya qlue 
se necesitan de cinco
 
unidades. 
 Por lo tanto la velocidad mAxima tene una alta
 

sensibilidad en la respuesta.
 

Por el contrario, 
Iqud pasaria si aumentase 
el otro
 
pardmetro cindtico que es Km? 
 Fij~ndolo en 54.7 g/L que es
 
el valor que reporta Bowski 
(5), regresando el valor de VA 
a 1 g/L min y los demos parAmetros iguales, el ndmero de 
biorreactores aumenta a 22. 
 Por lo tantovalores grandes de
 
Km tienen un efecto negativo al querer minimizar el ndmero
 

de reactores.
 

Ya que ambos parAmetros cindticos tienen 
un efecto
 
apreciable sobre el ndmero de biorreactores necesarios para
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lograr la producci6n deseada, deberia hacerse la pregunta de
 
Icudles 
son los valores numdricos de los parcmetros que
 
pueden obtenerse de los datos experimentales obtenidos del
 
reactor operado al 10% de sacarosa inicial?
 

Para procesar los datos se utilizaron tres tdcnicas:
 

1) Mdtodo integral de an~lisis
 

2) Mdtodo diferencial de an~lisis con regresi6n linear, y
 
3) Mdtodo diferencial de analisis con regresi6n no linear.
 

8.4.1.1 Mdtodo interal-de an lisis
 
La ecuaci6n de Michaelis-Menten en su forma mAs general
 

puede escribirse como:
 

K1 x S
 
r -------- w
 

1 + K2 x S 

Integrando esta ecuaci6n da la relaci6n linear siguiente:
 

In S0/s 
 K1 x t
 
so K2 -+ - -- ­- S S - S 

Los datos experimentales 
 pueden substituirse
 
directamente 
en la misma y, con la regresi6n linear, 
se
 
obtienen los valores de 
los parAmetros. El intercepto es
 
igual a -K2 y la pendiente igual a 
K1. Debe recordarse
 

que =
K2 1/; y K1 = Vx/KM.
 

Se tomaron diez datos del cuadro 7 y se arreglaron de
 
la manera siguiente:
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Cuadro 12. 
 Arreglo de datos para el analisis lineal del
 
mdtodo integral
 

SO = 100 

Tiempo 
 S 
 in (So/s) t
 

So-s 
 So-s
 

0.05 
 71.88 
 0.0117 
 0.1778
10.00 
 56.20 
 0.0132 
 0.2283
15.00 
 46.22 
 0.0144 
 0.2789
20.00 
 38.06 
 0.0156 
 0.3229
40.00 
 25.23 
 0.0184 
 0.5350
100.00 
 21.14 
 0.0197 
 1.2681
120.00 
 17.09 
 0.0213 
 1.4474
180.00 
 0.79 
 0.0488 
 1.8143
200.00 
 0.78 
 0.0489 
 2.0157
240.00 
 0.80 
 0.0487 
 2.4194
 

Los valores obtenides fueron: 

-(11Km) = 0.0079 y (Vm I ) = 0.0173 
con un coeficiente de correlaci6n linear 
R cuadrado - 0.83.
 

Desafortunadamente el valor de K4 no puede ser negativo 
por lo que el m6todo integral no nos ofrece ninguna 

soluci6n. 

8.4.1.2. Mdtodo diferencialconrecresinDea
 

Para poder emplear este m~todo los datos experimentales
 

de la concentracifn de 
la sacarosa con respecto al 
tiempo
 
deben de diferernciarse, de manera 
que la diferencial pueda
 

obtenerse para cada punto.
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Para efectuar 
la diferenciaci6n 
se emple6 el mdtodo
 
geomdtrico de 
LeDuy 
y Zajic (52). Los diferenciales
 

obtenidos fueron:
 

Tiempo 
 -dS/dt
 

0 
 5.64
 
5 3.74 

10 2.36 
15 1.79 
20 
 1.24
 
40 
 0.46
 

100 
 0.17
 
120 
 0.22
 
180 
 0.06
 
200 0.00 
240 
 0.00
 

La ecuaci6n de Michaelis-Menten en su forma
 

diferencial:
 

-dS/dt = VK S/KM +S 

puede rearreglarse para dar la relaci6n linear que se conoce
 

como Lineweaver-Burk (2, 51):
 

-1/dS/dt = 1/VX + KM /VN * 1/S 

Se tomaron todos los datos anteriores con excepcidn de
 
los tiempos iguales a 100, 200 y 240, para hacer mejor el
 
ajuste y se ordenaron de la manera siguiente:
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1/-dS/dt 1/S
 

.3185 
 .0139
 
.4237 
 .0178
 
.5587 
 .0216
 
.8065 
 .0263
 

2.1739 
 .0396
 
4.5455 
 .0585
 

16.6667 
 1.2658
 

La regresi6n dio los valores siguientes:
 

1/VK = 1.0884 y 
KM /V, - 12.3828
 

de donde:
 

Vx = 0.92 y KM 
 11.38.
 

8.4.1.3. Mdtodo diferencial con regresidn no-lineal
 
La ecuaci6n de Michaelis-Menten en su forma diferencial
 

es una ecuaci6n no-linear. 
 Puede emplearse un algoritmo de
 
minimizaci6n para obtener directamente de esta ecuaci6n los
 
par~metros 
VH y K , . Para esto se toman los puntos
 

escogidos en los valores de S y -dS/dt.
 

Se emple6 el algoritmo de Marquardt de acuerdo con el
 
programa 
dado por Nash y Walker-Smith (38). 
 Los valores
 

obtenidos para las constantes fueron:
 

VN = 5.25 KN - 100
 
Con los diferentes pares de constantes obtenidas, ae integr6
 

numdricamente 
la 
ecuaci6n de Michaelis-Menten empleando 
un
 
mdtodo de Runge-Kutta 
de acuerdo al logicial POLYMATH.
 
Estos resultados 
dan la terdencia 
de c6mo disminuia el
 

substrato con respecto al tiempo.
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Para comparar todas las 
 curvas 
 en los tiempos
 
experimentales 
se 
resolvi6 la ecuaci6n de Michaelis-Menten
 

integrada par& cada par de par~metros empleando el logicial
 
EUREKA.
 

En la grdfica 4 se muestran los datos experimentales de
 
la disminuci6n del 
substrato con respecto al tiempo, 
los
 
obtenidos a partir de las constantes de Toda y Shoda (49)
(que son muy parecidas a las obtenidas por el mdtodo 
diferencial linear), los 	obtenidos a partir de Bowski (5) 	 y 
por 	diltimo 
 los que se obtuvieron a partir del mdtodo 
diferencial no linear (que se identifican como SR y aparecen 
con un asterisco en dicha grAfica). 

Pueden observarse los puntos siguientes: 

a) Toda y Shoda, que trabajaron con perlas de alginato con 
levadura intacta sin 	 pretratamiento, 
 muestran 
una
 
aproximaci6n con los datos experimentales dnicamente en
 
una regi6n intermedia del tiempo (100 a 180 min).
 

b) 	 Bowski, que trabaj6 con enzima pura en soluci6n muestra
 
un acercamiento a los datos experimentales en la regi6n
 
inicial de reacci6n (de 0 a 80 min).
 

c) 	 Los parAmetros obtenidos por el mdtcdn, diferencial no 
linear con levadura inmovilizada y pretratada, muestra
 
una mejor representaci6n de los datos experimentales en
 
la regi6n inicial de reacci6n (de 0 a 80 min), que
 
muestran 
 una ligera desviaci6n 
 al comportamiento
 
normal, puede decirse que 
la mejor representaci6n de
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Grifica 4. Disminuci6n del substrato con respecto al tiempo
 
para diferentes valores de los pardmetros cindticos
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los datos experimentales se 
obtiene con los pardmetros
 

del mdtodo diferencial no linear.
 

Con este modelo se resolvieron de nuevo las ecuaciones
 
de disefio obtenidndose en este caso la necesidad de operar
 
seis biorreactores de columna empacada en forma continua.
 

ZQud pasa ahora con el ndmero de biorreactores si se 
varia epsilon, el volumer de reactor activo? 
 En la grAfica
 
5 se muestran 
los resultados de dicha simulaci6n para 
los
 
parAmetros de Bowski 
(5). Esta tendencia es similar para 
cualquier conjunto de parAmetros. Puede verse que el ndmero 
de biorreactores disminuyo a medida que el volumen de. 
reactor activo aumenta, lo cual es 16gico. Sin embargo hay
 
un valor 6ptimo, ya que valores muy altos de dicho parAmetro
 
causan problemas de operaci6n hidromecdnicos, como son una
 
alta caida de presi6n y un posible colapso 
 de las perlitas
 
de gel. Para propdsitos de este estudio se fiJ6 el volumen
 
de reactor activo en 
0.6 
que es un valor normal en la
 

prActica.
 

Puede simularse tambi6n el efecto do 
la conversi6n
 
fraccional.. 
 En la grAfica 6 so muestra el efecto de aumen­
tar la 
misma desde 0.95, quo so tom6 
como valor pivote, 
hasta un 99% de conversi6n. Se observa que hay un aumento 
no linear del ndbnero de biorreactores requeridos, hacidndose
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Grifica 5. 
Variaci6n en el ndmero de biorreactores en

funcin del volumen de reactor activo para cindtica de
 

Michaelis-Menten
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Grifica 6. 
Variaci6n en el numero de biorreactores en

funci6n de la conversi6n fraccional para cin6tica de
 

Michaelis-Menten
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dste infinito al 
100% de conversi6n. 
 Esta tendencia 
era
 
esperada. Para 
 prop6sitos 
 de este estudio, en forma
 

conservadora se escogerd 
X = 0.95.
 

En resumen 
se necesitan de seis biorreactores de 294 L
 
y de 0.5 m de di~metro por 1.5 m de alto para satisfacer la
 

producci6n diaria.
 

De la ecuaci6n de diseo para un sistema de 
reactores
 
u -"' o por lotes, 
se obtiene el tiempo necesario para que
 

una cierta concentraci6n de substrato alcance una conversi6n
 

deseada. 
 Al darle valores a los parAmetros cindticos K y 
Vmx se fija el tiempo t (en horas). Al variar epsilon
 
(EPS) y definir el tamafio del reactor (10 000 L) se obtiene
 

el valor para el volumen real del reactor.
 

Con estos datos se procede 
a calcular la productividad
 

diaria en Kg de acuerdo a la siguiente ecuaci6n:
 

Productividad: 
 X x So x 2 x 180.16/342.3 x V. x 24/(1000 x
 

(t + .2 x t) )
 

donde Va equivale al volumen real 
del reactor y el tdrmino
 
(t + .2 x t) se 
refiere al tiempo de reacci6n mAs un tiempo
 
prudencial para carga y descarga del reactor, y que se 
tom6
 
como un 20% del 
tiempo de reacci6n. 
 De aqui una operaci6n
 
sencilla nos darA el ndmero de biorreactores:
 

Nu = (i/Productividad) x 2 147
 
El andlisis de sensibilidad que resulta para 
este sistema,
 
es el mismo que para el de 
sistemas con 
reactores 
de
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columnas empacadas. Para el formato con EPS = 0.6 y 
X = 0.95 y empleando los parAmetros que reportan Toda y 
Shoda (49) se obtiene que se necesitan de 17 biorreactores
 

para satisfacer la demanda diaria. 
Ahora bien el tiempo que
 
se necesita para que 
6000 L de una soluci6n de sacarosa a
 
una concentraci6n inicial de 100 g/L alcance una conversi6n
 

en azdcares reductores del 95%, es casi cuatro dias.
 

Como es esencial alimentar continuamente el sistema de
 

que planta
 

evaporadores, se deberA de contar con de por lo menos 
biorreactores para facilitar la programaci6n de carga y 
descarga, y de esta manera asegurarse asi la 

produzca los 2 147 Kg de s6lidos diarios.
 

En otras palabras el sistema de reactores operando por 
lotes tendrA que trabajar de una forma qua simule un sistema 

continuo. 

Aunque la reacci6n de hidr6lisis se controla con mds 
facilidad utilizando biorreactores qua trabajen por tandas, 
el ndmero que se requiere de dstos, es exageradamente mcis 
alto para sistemas operando 
por tandas, a aqullos que
 
operan continuamente. 
 Se consider6 conveniente utilizar
 
entonces reactores de 
columna empacada para el subsiguiente
 

anAlisis econ6mico.
 

8 .4 .2..Sistema-de evaDorgci6n 

El sistema de evaporaci6n es utilizado para concentrar 
las mieles invertidas procedentes de los biorreactores a un 
70% aproximado en sdlidos. El uso de un sistema de
 

68 
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mdltiples efectos 
contra un 
solo evaporador estA 
regulado
 
por un an~lisis econ6mico. 
 Para un sistema de varios
 
efectos el vapor generado del primer efecto se utiliza como
 
fuente de calor para el segundo efecto y 6ste a la vez 
es
 
utilizado en el tercer efecto y asi sucesivamente.
 

El principio 
 de Rillieux 
 (40) establece 
 que en
 
condiciones ideales, una 
unidad de vapor evaporarA tantas
 
unidades de agua como ndmero de efectos haya en el sistema.
 
Es comdn encontrar sistemas de hasta cinco 
efectos en la
 
industria 
azucarera. 
 En este trabajo se calcularA para 
un
 
sistema de tres efectos, es decir, un 
evaporador de triple
 
efecto, a sabiendas 
 de que un estudio mAs refinado
 
encontraria el nfmero 6ptimo de los mismos.
 

La mayoria de referencias bibliogrAficas presentan 
en
 
su anAlisis varias suposiciones que limitan la aplicaci6n de
 
tales modelos a sistemas de evaporadores reales.
 

Entre dstas 
las m~s importantes 
son: -desprecian
 
cualquier efecto por 
 elevaci6n del punto de ebullici6n,
 
-descartan el efecto que tenga la composici6n de la soluci6n
 
sobre su valor entAlpico.
 

Se elabor6 un 
programa de computadora 
en donde se
 
resuelve por medio del mdtodo iterativo de Gauss, el set de
 
ecuaciones algebrdicas que describen 
la operaci6n de un
 
evaporador y que son: 
 1) la ecuaci6n que establece 
el
 
balance entalpico, 
 2) la que establece la tasa de
 
transferencia de calor, y 
 3) la ecuaci6n del balance de
 

masa.
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Al resolver para las nueve ecuaciones simultAneas (tres
 
para cada efecto) y al suponer valores de entrada para las
 
condiciones del vapor de alimentaci6n (aqudl que entra a la
 
calandria del primer efecto), 
condiciones del vapor saturado
 
saliendo del dltimo efecto, concentraci6n y temperatura del
 
liquido de entrada, composici6n final del jugo y datos para
 
los coeficientes 
de transferencia 
de calor, es josible
 
encontrar el drea de transferencia que se supone igual para
 
todos los efectos. Adem~s es 
posible obtener 
 otros
 
pardmetros que influyen en el andlisis econ6mico como lo es
 

el consumo de vapor total.
 

El programa 
 incluye los efectos por elevaciones en el
 
punto de ebullicion. Se utilizaron los datos que reportan
 
Radovic y. colaboradores 
 (44). AdemAs utiliza las
 
expresiones que propone Hugot (35) 
 para calcular las
 
capacidades calorificas de soluciones de azdcar en 
funcin
 
de su composici6n y la que 
propone Regnault tomada del
 
articulo de Esplugas 
y Mata (15) el
para calculo de los
 

calores latentes de vaporizaci6n.
 

El programa toma los valores obtenidos para las 
areas
 
individuales de cada evaporador y las compara con un valor
 
promedio. La convergencia se alcanza hasta quo la 
diferencia sea igual o menor quo una tolerancia 

preestablecida. 

El listado 
en BASIC del programa escrito 
se encuentra
 

en el Apdndice.
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Al ejecutar el programa es fAcil de observar que el 
hecho de variar las condiciones del vapor de alimentaci6n y
 
la temperatura de saturaci6n del vapor saliendo del dltimo 
efecto dictaminan la economia del sistema, como se ilustrarA
 

en los ejemplos siguientes:
 

Para el primer ejemplo, si se utiliza vapor vivo
 
sobrecalentado a 138 0C segdn lo recomienda Radovic 
(44), es
 
posible verificar que la temperatura del liquido en los dos
 
primeros efectos, es elevada como se observa en 
el Ejemplo
 
1. Esto incide en que se debe 
de alimentar el licor de
 
mieles invertidas a una temperatura muy por encima de 
su
 
punto de ebullici6n y que ambos efectos deben de trabajar
 
bajo presi6n. 
 Pueden ocurrir posibles reacciones
 
secundarias 
 en los evaporadores debido a las altas
 
temperaturas 
como lo son obscurecimiento 
y formacin de
 
colores no deseados en el licor. 
El dltimo efecto operarA a
 
un vacio manomdtrico aproximado de 11 pulgadas de Hg segdn
 
Radovic (44), valor que 
corresponde a una 
temperatura de
 
87.5 0
c para un sirope de 70% de s6lidos.
 

El segundo ejemplo (Ejemplo 2) opera con vapor agotado
 
proveniente de las turbinas de los generadores eldctricos de
 
un ingenio, tal como se 
recomienda (40); tipicamente este
 
vapor se encuentra saturado digamos a 103 0C
 

Como 
es f~cil de observar en los resultados de la
 
simulaci6n, la temperatura del 
liquido en los tres efectos
 
so disminuy6 notablemente, por lo que puede pensarse en un
 
control do las reacciones secundarias indeseadaso AdemAs el
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hecho de que la 
alimentaci6n 
a los evaporadores podra
 
hacerse abajo del punto 
de ebullici6n 
de las mieles de
 
azdcar invertidas. 
 La limitaci6n 
a este disefio radica en
 
%ae todos 
los efectos deben de trabajar bajo vacio. El
 
dltimo se fij6 en aproximadamente 25.5 pulgadas de Hg (40)
 
que corresponde a una temperatura de 58.3 0 C para un 
sirope
 

de 70% de s6lidos.
 

Los resultados de estos dos ejemplos, pueden resumirse
 

de la manera siguiente:
 

Ejemplo 
 Area d5 efecto Delta T°C 
 Consumo de vapor

m 
 1 2 3 
 Kg/h
 

1 
 4.86 10.5 15.0 
 25.0 352
2 5.66 9.2 13.4 22.2 344
 

El mayor vacio en el segundo ejemplo 
hacen que los
 
diferenciales de temperatura sean menores, por ende aumenta
 
el Area requerida de intercambio y la eficiencia del 
vapor
 

mejora.
 

Para 
el tercer ejemplo (Ejemplo 3) se utiliza vapor
 

proveniente 
de una pequefia caldera pirotubular propia.
 
Suponiendo una 
 presi6n de operaci6n de 20 
 psia, la
 
temperatura de saturaci6n del vapor serA de 1090 C. 
Con esto
 
se controla ademAs de las temperaturas elevadas en los tres
 
efectos, la temperatura de entrada del liquido del 
primer
 
evaporador (se podrA 
suponer que entra a su punto de
 
ebullici6n 100 0C). 
 Los dos primeros efectos, se pueden
 
considerar que operan a condiciones atmosfdricas y el illtimo
 
efecto trabajando a un vacio aproximadado de 11 pulgadas de
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Hg, como en el 
primer ejemplo. El 
Area de intercambio
 

obtenida, que 2
fue de 11.88 m
 por efecto, resulta en casi
 
tres veces mayor por cada 
efecto comparada con los 
demAs
 
ejemplos. 
 Las caidas de temperatura son de 
4.5, 6.3 y
 
10.4 0C para los diferentes efectos. Esto 
se considera
 

inaceptable debido 
a una reducci6n 
en la transferencia 
de
 
calor. 
 Se considera 6ptimo tener una caida de temperatura
 

promedio de 12-150 C a travs de cada efecto (40).
 

Por 
lo tanto, para siempre emplear la caldera propia
 

del proceso para la generaci6n de vapor, y reducir las areas
 

de intercambio, conviene aumentar el vacio.
 

El cuarto ejemplo (Ejemplo 4) ilustra 
los resultados
 

obtenidos con un vacio de 25.5 pulgadas de Hg.
 

La soluci6n para nuestro sistema de evaporaci6n radica
 
en operar 
con vapor saturado a 
baja presi6n y utilizando
 

vacio en los dos itimos efectos. El sistema tiene una Area
 
por efecto de 2
4.98 m , un diferencial de temperatura
 

promedio de 16.9 0C y un consumo de vapor de 343 Kg/h.
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Ejemplo 2 

HpitUS LLEGADO A LA CONVERGENCIA EN 2 ITERACIONES 

EFECTO I 
LA TEMP. DEL. L. IUI[DG ES 19J7 .. :?
 
L TEMP. DE SATURACION 
 ES 126.9?S
 
EFECTO 2
 
LA TEP. DEL I ES 

LA TEMPI-. DE SATURACIrjN ES 111.01.56
 
EFECTO 3
 
LA TEMP. DEL LIUU[DO E:S 8.5
 
Li, TEMP. DE SATURACIUN ES 83.5
 

L I D E 11 2.01%5&-

L FLUJO DEL PRIMER LICOR ES 551.?33 KG/HR 
CON UNA COMPOSICION DE
EL FLUJO DEL SEGUNDO LICOR ES .1621574
201.276 
KG/,HR CON UNA COMPOSICION DE
EL FLUJO DE FRODUCTO ES .444663112'7.8572 KGHR CON UNA COMPOSICION DE .7LA CANTIDAD DE VAPOR FRODUCIDO EN CADA EFECTO ESEFECTO 1 303. 06 7 KG /HR
EFECTO 2 350.657 KG/HR
EFECTO 3 73. 11S8o KG/HRLt CAIDA DE TEMPERArURA A TRAVES [E CADA EFECTO ES
EFECTO I I ? ". 6)' C 
tFECTO 2 1.+ . '--i C
EFECTO 3 25.0160:)8 CEL AREA DE T~rJERCAr8 DE C~LR FRA,CADA EFECTO ES 4.859221LA CM=ID D DE VAPOR CONSUMIDA ES 352.0865 KG/HR 

M'2 

http:111.01.56
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EJemplo 2 

EMOS LLEGADO A LA CONVERGENCIA EN 2 ITERACIONES 

IEFECTO 

LA TEMF,. DEL. LIGUIDO ES 93.88051
 
LA TEMP. DE SIATURACION ES 93.18051
 
EFECTO 2 
LA TEMP. DEL LIQUIDC ES 79.8037 
LA TEMP. DE SATURACION ES 7'8.3037 
EFECTO 3 
LA TEMP. DEL LIDUIDO ES 58.3 
LA TEMP. DE SATUR(CION ES 54
EL FLUJO DEL PRIMER LICOR ES 553.644 KG/HR CON UNAi COMPOSICION DE .1616562EL FLUJO DEL SEGUNDO LICOR ES 205.8e26 KG/HR CON UNA COMPOSICION DE .4348333EL FLUJO DE PRODUCTO ES 127.8572 KG/HR CON UNA COMPOSICION DE .7
LA CANTIDAD DE VAPOR PRODUCIDO EN CADA EFECTO ES 
EFECTO 1 341.356 KG/HR
EFECTO 2 347.819 KG/HR
[FEClO 3 77.96886 KG/HR
LA CA IDA DE TEMPERATURA AITRAVES DE CADA EFECTO Es 
FEC TO I '. 219153 C 
FECTO 2 13.37693 C 
FECTO 3 22.20392 C 
L A DE INTERCAMr'BIO DE CALOR PARAGE CADA EFECTO ES 5.b60289 H 2ACANIDAD DE VAPOR CONSUMIDA ES 343. 7799 KG/HR 

.. .. . ,... .-. **. 
. . , ***. ;*., ! * ,*-*- . .,.. ­
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Ejomplo 3 

,IoS LLEGADO A LA CONVERGENCIA EN I ITERACIONESj". * 4' ""-" ' . . ' %. *******... **** . . 

jFECTO I 
,; PErIF.DEL LIQUID] ES 104.5101
 

I1ENF. DE SATURACION ES 103.8101
 
EFEC ro 2 
ATEIF. DEL LIQUIDO ES 97.45846
 
_, fE'F. DE SATURACION ES 95.95846
 
FECTD 3
 

:A TEIIP. DEL LIQUIDO ES 87.8
 
LA TENI'P. DE SATURACION ES
EL FLUJO DE.L 83.5F'RIMER LICOR: ES 549.962 KG/HR CON UNA COMPOSICION DE .1627385EL FLUJO DEL SEGUNDO LICOR ES 201.58 KG/HR CON UNA COMPOSICION DE .4439925 
EL FLUJO DE FRODUCTO ES 127.8572 KG/HR CON UNA COMFOSICION DE .7 _- CANTIDAD DE VAPOR FRODUCIDO EN CADA EFECTO ES 
EjECTO 'I 3"45. 038 KG/HR

ELUT 2 348.382 KG/HR 
:700 3 73.72286 KG/HR
Lm CA IDA DE TEMPERATURA A TRAVES DE CADA EFECTO ES 
EFECTO 1 4. 489897 C 
-FECTO 2 6.352576 C 
EFECTO 3 10.35753 C
EL AREA DE INTERrAMBIO DE CALOR FARA CADA EFECTO ES 11 .86327 M2 
-4 1A*ZWIDAD DE VAPOR CONSUMIDA ES 354.2139 KG/HR+ '* *********************" .* . .*-*.-* ***** * * *' * * * *- *. * *. *. * * * *. * * * * * * .* 
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iEjemplo 4 

EMOS LLEGADO A LA CONVERGENCIAi EN 2 ITERACIONES 

IEFECTO 
A TEMP. DEL LIOU IDO ES 98. 60 1 2
 

LA TEMP. DE SUTLJRACION ES 97.9'161
 
2
EFECTO 

LA TEMP. DEL LIQUIDO ES 82.V?9511
 
LA TEMP. DE SATLRACION ES 91.29511
 

3EFECTO 
LA TEMP. DEL LIDUIDO ES 58.3
 
LA TEMF. DE SATURA~CION ES 5+

EL FLUJO DEL PRIMER L-.COR ES 554.061 [GHR 
 CON UNA COMPOSICION DE .1615346
EL FLUJO DEL SEGUNDO LICOR ES 205.802 KG/HR CON UNA COMPOSICION DE .434884EL FLIJJO DE PRODUCTO ES 127.8572 KG/HR CON UNA COMPOSICION DE .7LA CATID(iD DE Y(I-FR FOD--uuDO EN CADA EFECTO ES 
EFECTO 1 , 939 kG/HF 
EFECTO 2 34 8.25'7 KG/HR
EFEC TO 3 '7 -o +,a6 [.13/HR
LA CAIDA DE TE1PERFATLIRA A TRrA'ES DE CADA EFECTO ES 
EFECTO I I .3'781 C 
EFECTO 2 15.1 )69 C 
EFECIO 3 25. 1'5 C
EL AREA DE II',IERCAIfiOiU DE CALOR FRAi CADA EFECTO ES 4.975697 t1'2
LA CANTIAD DE VA":FOR CCiNSUr1IOA ES 343.4703 VG/HR 
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Diagrama de L6gica do CAlculo
 

Programa para simular la operaci6n de un sistema de
 

evaporaci6n de tres efectos
 

1. 	 Ingreso de datos del jugo de alimentaci6n:
 

X --- Composici6n en porcentaje en peso de s6lidos
 

F --- Flujo mdsico en Kg/h
 

TF -- Temperatura de entrada en °C
 

1.5 	 Sea K = 
0 (contador)
 

2. 
 Ingreso de temperatura del vapor al primer efecto 
(TO)
 
3. 
 Ingreso de temperatura del vapor satlirado saliendo del
 

ditimo efecto (T(3))
 

4. 
 Ingreso de la composici6n de salida del licor (X(3))
 

5. 
 CAlculo del flujo del producto en Kg/h:
 

L (3) = (F + X) / x (3) 

6. 
 Ingreso de elevaci6n en el punto de ebullici6n (BPE(I))
 

y coeficientes 
 de transferencia 
 de calor global
 

Kcal/m 2hoC (U (I)) para cada efecto
 

7. 	 Calcule TAU la
(3), temperatura de ebullici6n 
del
 

liquido en el tercer efecto:
 

TAU 	 (3) = BPE (3) + T (3) 

8. 	 Calcule la caida de temperatura a travds de todo el 

sistema (DELTAT):
 

DELTAT = TO - TAU (3)
 

9. 
 C~lculo de la caida de temperatura a travds del primer
 

efecto (DELTAT (1)) utilizando 
tdcnica de Wegstein y
 

definiendo la ecuaci6n en terminos de:
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DELTAT (1) = DELTAT - (U(1)/U (2)) * DELTAT (1) -

(U(1)/U(3)) * DELTAT(1) 

10. 
 CAlculo de la caida de temperatura para los 
restantes
 

efectos (DELTAT(2) y DELTAT(3)):
 

DELTAT(2) 
 = DELTAT(1) * (U(1)/U(2))
 

DELTAT(3) 
 = DELTAT(i) * (U(1)/U(3)) 

11. Asigne el valor de 
 DELTAT(2) a DELTATA(I) donde
 
DELTATA(I) es la caida de temperatura asumida para cada
 

efecto
 

12. Calcule TAU y T para 
los primeros dos efectos, donde
 

TAU es la temperatura de ebullici6n del llquido y T la
 
temperatura 
de saturaci6n 
del solvente puro a la
 

presi6n del efecto:
 

TAU(i) = TO-DELTATA(1) 

T(1) = TAU(1) - BPE(1) 

TAU(2) = T(1) - DELTATA(2)
 

T(2) = TAU(2) - BPE(2)
 

13. Sea A= 
0
 

14. 
 C~lculo de entalpias y calores latentes de vaporizaci6n
 

independientes de la composicifn.
 

La entalpia 
se expresa en funcidn del calor especifico
 

y quo tiene un valor de 1 Kcal/KgoC.
 

El calor latente de vaporizaci6n (LAMBDA(I)) se calcula
 

para cada efecto asi:
 

LAMBDA(1) ­ 606.5 - .695 * TAU(1) 

15. CAlculo de los 
flujos de licor saliendo del primer y
 
segundo efecto (L(l) y L(2)) de acuerdo a un rearreglo 
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de las ecuaciones del balance entAlpico para el segundo
 

y tercer efecto. Utilizaci6n del metodo de Gauss para
 

resoluci6n de las 
siguientes ecuaciones 
simultAneas 

lineales: 

L(l) (TAU(i)-TAU(2)-LAMBDA(i)-LAMBDA(
2 )]+L(2) [LAMBDA(2)] 

= -[F*LAMBDA(1)] 

L(l) [LAMBDA(2) ]+L(2) 	[TAU(2)-TAU(3)-LAMBDA(2)-LAMBDA( 
3 )] 

= L(3)*LAMBDA(3) 

16. 	 Es A = 0? - No -- 17. 	 Asigne el valor de la
 

composici6n del licor
 

Si 	 saliendo del primer y 

segundo efecto (X(1) y 

(X(2) a las 'variables
 

mudas' XX(1) I XX(2)
 

18. 	 Calcule el valor de la composici6n del licor saliendo
 

del primer y segundo efecto (X(1) y X(2)):
 

X(1) - (F * 

X(2) = (F * 

19. 	 ZEs A = 0? -


Si 


X) / L(1) 

X) / L(2) 

No -t 20. Compare (X(1)-XX(1) y 

(X(2)-XX (2)) 

ZSon menor o igualque 

.02?- Si 

No 
CAlculo de entalpias y calores latentes de vaporizaci6n
 

en funcidn de la composici6n de cada efecto.
 

20 
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La entalpia se 
expresa en funci6n del calor especifico
 

y que equivale a:
 

CP(I) = 1 - .006 * (X(I) * 100) 
El calor latente de vaporizaci6n se recalcula asi para 

cada efecto: 

LAMBDA 1 = LAMBDA(1) + (TAU(1) ­ CP(1) * TAU(1)) 
LAMBDA 2 = LAMBDA(2) + (TAU(2) - CP(2) TAU(2))* 

LAMBDA 3 = LAMBDA(3) + (TAU(3) - CP(3) TAU(3))* 
21. Calculo de los flujos de licor saliendo del primer y
 

segundo efecto 
(L(1) y L(2)) 
de acuerdo a un rearreglo
 

de las ecuaciones del balance entAlpico para el segundo
 

y tercer efecto. Utilizaci6n del mdtodo de Gauss para
 

la resolucion de las siguientes ecuaciones simultAneas
 

lineales:
 

L(l) (CP(1)*TAU(1)-CP(2) TAU(2)-LAMBDA(1)-LAMBDA2] + 

L(2)(LAMBDA2] 
 = -[F*LAMBDA(1)]
 

L(l) [LAMBDA(2) ]+L(2) (CP(2)*TAU(2)-CP(3)*TAU(3) -
LAMBDA(2)-LAMBDA3] 
 = L(3)*LAMBDA3 

21.5 Sea A = 1
 

22. Vaya hacia 16
 

23. 
 Calcule el calor especifico (CPF) y el calor latente de
 

vaporizaci6n (LAMBDAO) del vapor al primer efecto:
 

LAMBDAO = 606.5 
- .695 * TO
 

CPF = 1 - .006*(X*100)
 

24. 
 Calcule la cantidad de vapor introducido al primer
 

efecto VO en Kg/h:
 

VO = ((F-L(l))*LAMBDA-F*(CPF*TF-CP(1)*TAU(I)))/LAMBDAO
 



77 

25. 	 Calcule la cantidad de vapor producido en cada efecto
 

V(I) en Kg/h:
 

V(l) = F-L(l)
 

V(2) = L(l)-L(2) 

V(3) = L(2)-L(3) 

26. 	 CAlculo de las Areas de intercambio de cada efecto 

suponiendo Areas iguales en los tres efectos y de 

acuerdo a las ecuaciones de transferencia de calor: 

A(1) = (VO*LAMBDAO)/(U(1)*DELTATA(1)) 

.A(2) = (V(1)*LAMBDA(1))/(U(2)*DELTATA(2))
 

A(3) = (V(2)*LAMBDA(2))/(U(3)*DELTATA(3))
 

27. 	 Calcule el Area promedio APROM de acuerdo a: 

APROM = ((A(1)*DELTATA(l))+(A(2)*DELTATA(2))+ 

(A(3)*DELTATA(3)) )/DELTAT 

28. 	 Calcule la caida de temperatura corregida a travs de 

cada efecto: 

DELTAT(I) = (A(I)/APROM)*DELTATA(I) 

29. 	 Para cada efecto ZEs ABS (DELTAT(I) - DELTATA(I)> 

o.001)? - i -- 30. Sea K K + 1 
o
 

31. Vaya hacia
 

32. 	 Imprima
 

- Resumen para cada efecto
 

i) TAU(I)
 

ii) T(I)
 

iii) L(I)
 

iv) X(I)
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T) V(I) 

vi) DELTAT(I) 

- El Area de intercambio de calor para cada efecto en 

- La cn tidad de vapor total consumido en Kg/h
 

33. Stop
 

34. End
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8.4.3. Red de intercambiadores de calor
 

En una planta industrial donde se tiene un 
fluido que
 

se va a calentar y se dispone de varias 
corrientes de
 
fluidos calientes, 
el reto quo encuentra un ingeniero de
 
procesos es poder llegar a calentar el fluido "problema' con
 

el calor que encuentra disponible en los fluidos-calientes y
 
utilizando, lo menos posible, servicios tanto de vapor como
 

de agua de enfriamiento.
 

El arreglo que conlleva tal situaci6n puede volverse
 

bastante complicado y engorroso. 
 Ante tal problema puede
 

recurrirse al mdtodo desarrollado por Linhoff y
 
colaboradores (26). 
 Este anAlisis denominado m6todo 'Pinch'
 

fue elaborado alrededor del 
aho 1970 por ingenieros de la
 

Compaia inglesa: Imperial Chemical Industries -ICI- y ha
 

venido a complementar el an~lisis do las redes 
 do
 

intercambiadores de calor (Heat Exchanger Networks) quo
 
tanto campo han encontrado en los ditimos auos, pues vienen
 

a minimizar el uso do vapor y agua de enfriamiento dentro de
 

una planta industrial.
 

Para ejemplificar el metodo so desarrollar& el analisis
 

para nuestra planta productora de mieles invertidas.
 

El primer paso 
en el m6todo consiste en identificar
 

todos los flujos de fluidos quo posean una cantidad de calor
 

que puedan ceder, ademAs se seftala al flujo o flujos
 

problema' quo haya quo calentar.
 

En el diagrama adjunto se han identificado los flujos a
 
calentar y los flujos a enfriar. 
 Los primeros estAn
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asociados a la operacion de la bateria de bioreactores: hay
 

que calentar el guarapo que se alimenta a los biorreactores;
 

ademas hay que calentar tambidn, el 
flujo de mieles inver­

tidas que se alimenta a los evaporadores. Los flujos a
 

enfriar son los condensados de los diferentes efectos y el
 

sirope que se va a almacenamiento.
 

FLUJOS A CALENTAR 
 FLUJOS A ENFRIARSE
 

Evaporadores
 

Bateria
 
de
 

reactores 
 Cl
 y
C2 H3 H2 H3 H4 P 

Para cada flujo se fijaron las temperaturas de entrada
 

y salida (ver mas adelante) y con el Delta T y la capacidad
 

calorifica (producto del 
flujo mdsico por el calor especi­

fico) se calcularon los flujos de calor o carga 
calorifica
 

de cada fluido.
 

Flujo Nomenclatura T entrada°C 
T salida°C Delta
 

Condensado
 
ler evaporador 
 H1 109 
 60 49
 

Condensado
 
2do evaporador H2 
 97.9 60 
 37.9
 

Condensado
 
3er evaporador H3 
 81.3 60 
 21.3
 
Condensado de agua
 
removida del ultimo
 
evaporador 
 H4 54 
 50 4
 

Mieles al 70%
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Mieles al 70%
 
saliendo del sistema
 
de triple efecto 
 p 58.3 25 
 33.3
 

Mieles al 10%
 
entrando a los
 
reactores 
 C2 18 
 50 32
 

Mieles al 10%
 
entrando a los
 
evaporadores 
 C1 50 100 50
 

Flujo 
 C=mCp Kcal/h°C Q=C*Delta Kcal/h
 

HI 
 343.47 
 1.683 x 104
H2 
 340.94 
 1.2922 x 104
H3 
 348.26 
 7.4179 x 103
H4 
 77.95 
 311.8
P 
 74.16 
 2.4695 x 103
C1 841.30 
 4.2065 x 104

C2 841.3 
 2.6922 x 104
 

La cantidad de calor necesaria para enfriar los flujos
 

H1, H2, H3, H4 y P ascienden a 39 951.2 Kcal/H, mientras la
 
cantidad de calor necesaria para calentar los flujos C1 
y C2
 
es de 68 937 Kcal/h. Al comparar estas cifras es obvio que
 

se necesita vapor, 
sin embargo siempre serd menor que
 

aqudllos que se requeririan sin un an~lisis 'pinch'.
 

Es importante sefialar c6mo se 
fijaron las temperaturas
 

de salida de los 
flujos "calientes'. 
 Para los condensados
 

de los evaporadores (HI, H2, H3) 
se asume que despuds de que
 

hayan cedido su calor sensible, una temperatura adecuada, si
 
es que se recirculan para alimentar 
a las calderas, podria
 

ser de 600C. Para el 
flujo H4 que tambidn se recirculj a
 

las calderas, una temperatura adecuada de salida podria 
ser
 

de 500 C. Para el flujo de 
producto P una temperatura de
 

250C evita cualquier problema durante y
el almacenamiento 


posterior envase.
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El calor especifico del guarapo y de las 
mieles
 

invertidas al 10% supusieron iguales a la del agua.
se 
 Sin
 
embargo para el 
sirope se calcul6 de acuerdo a la f6rmula
 

que propone Hugot (35) y que es:
 

Cp = 1. - 0.006 * X
 

en donde, X es la concentraci6n en grados Brix del fluido.
 

El segundo 
 paso del mdtodo consiste en asignar
 

intervalos de temperatura segdn el siguiente criterio:
 

i) Dejar la temperatura de los flujos frios intactos
 

ii) Ajustar la temperatura de flujos calientes
los 
 de
 

acuerdo a un Delta T minimc: 
 DELTAT min.
 

Como una definici6n al problema se 
fija el DELTATmin = 

100C como es comdn hacerlo; de 
manera que las temperaturas
 

quedarian asi:
 

Flujo Temperatura Ajustadas Orden
 

H1 
 99 
 segundo
 
50 quinto
 

H2 
 87.9 
 tercero
 
50 duplicada
 

H3 
 71.3 
 cuarto
 
50 duplicada
 

H4 
 44 
 sdptimo
 
40 octavo
 

p 
 48.3 
 sexto
 
15 ddcimo
 

C2 18 
 noveno
 
50 duplicada
 

C1 50 
 duplicada
 
100 primero
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Se ordenan las temperaturas 	 sin
en forma descendente 


tomar en cuenta las que se repitan (ver ultima columna).
 

El tercer paso del 
metodo consiste en llevar a cabo
 
balances de 
calor integrados de acuerdo 
con las siguientes 

formulas: 

Qi-Qi- 1 = DeltaH y DeltaH = (ZCCLENTE -C 
 FRIO ) (Ti-Ti+1)
 
Los balances en bloques se hacen de acuerdo al orden de
 

las 	temperaturas; el algoritmo es 
el siguiente: suponga Q
 
vapor inicial, igual 
a cero y defina las dos primeras posi­

ciones, es decir: 
 T1 = 	100 y T2 = 99
 

1
 
T1 = 100 4 QVAPOR =0
 

DeltaH = -841.3
 

T 2 = 99 	 Q1 -841.3
 

L
 
Para 	el 
primer bloque DeltaH tiene el 
siguiente valor
 

(0-841.3) x (100-99) 
= -841.3. El dnico fluido que sufre un
 
cambio de temperatura entre el rango de 99 
a 100 0C es C1 .
 
El lector podra verificar que 
el C para este flujo es de
 

841.3 	Kcal/hOc.
 

Al tener el DeltaH y el Q para el 
bloque anterior se
 
puede hallar facilmente Q1 
= DeltaH + QvApOR = -841.3. 

A continuaci6n se detallara la cascada de bloques desde 
T1 = 100 a T1O = 15. El procedimiento para encontrar el
 

DeltaH y el calor de cada bloque es el mismo que el descrito
 

anteriormente.
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LLEVAR A CABO BALANCES DE CALOR INTEGRADOS 

Suponer QVAPOR = 0 

T1 100 I QVAPOR 

DeltaH = -841.3 

T 2 99 Qi = -841. 

2 
DeltaH = (343.47-841.3) (11.1) 

5 525.91 

T3 87.9 Q2 =-6 367.2 

3 FDeltaH = (343.47+340.94-841.3) 
16.6) = -2 604.4 

T4= 71.3 Q3 = - 971. 

DeltaH = (343.47+340.94+348.26­
841.3) (21.3) = -4 076.2 

T5 50 Q4 - -4 895.4 

DeltaH = (-841.3) (1.7) 
-4 -1 430.2 

T6 = 48.3 6 5= -60325.6 

DeltaH = (74.16-841.3) (4.3) 
= -3 298.7 

T 7 = 44 Q6 = -

DeltaH = (77.95+74.16-841.3) (4) 
= -2 756.8 
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T8 = 40 Q7 = -

DeltaH = (74.16-841.3) (22)
 
= -16 877.1
 

T9 = 18 
 Q8 = =-29.258.2 

DeltaH = (74.16) (3) = 222.5
 

T = 15 QAF -29 035.7 

* QAF = calor que remueve el agua de enfriamiento
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El cuarto paso en el mdtodo consiste en identificar el
 

bloque en la cascada de calor que presente el valor negativo
 

mcs alto. Este valor se hace cero sumdndole la misma
 

magnitud con signo opuesto y se 
suma este valor a todos los
 

demds bloques. En nuestro 
caso este es Q8 que es 
igual a
 

-29 258.2 Kcal/h. 
 La cascada luego de la operaci6n tendrd
 

la siguiente forma:
 

T = 100 QVAPOR = 29 258.2 Calor a ceder
 
por el vapor
 

T2= 99 r Q1 = 28 I
416.9 


T3 = 87.9 Q2 = 22 891 I 

T4 71.3 
 jQ3 
20 286.6
 

T5 50 
 Q4 24 362.3
 

T6= 48.3 Q5 = 22 932.6 

T7 = 44 
 Q6 =19 633.9
 

=~ 40 Q7 16 877.1
 

T9 18 LQ8 0 
 Pinch
 

Calor a remover
=
T10 15 QAF = 222.5 por el agua de 
enfriamiento 
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Como se puede ver, el 
 Pinch ocurre a 180 C. El arreglo
 

topogrdfico para el sistema de flujos en 
 la planta
 

productora de mieles invertidas se representa asi:
 

Pinch
 

Hl
 
109-------------------
* 60 

H2
 
97.9 ------------
 60
 

H3
 
81.3------------- 60 

H4 
54 ----------- 50 

P
 
58.3 ------------------­ w 28 28 --*25
 

Cl
 
100 . ----------- 50 

50 4--------------- 18
 

QVAPoM 
 = 29 258.2 AL /h Qagua fria = 222.5 Kcal/h / 

El quinto 
paso en metodo
el consiste en encontrar
 

combinaciones para aprovechar a calentar los flujos C1 
y C2
 
con la energia disponible de todos los demds Esto
flujos. 


se hace bajo las siguientes restricciones:
 

1) No transfiera calor a traves de 'pinch'
 

2) Enfrie H1 , H2 y H3 hasta hasta sin
600C y H4 500 C 


emplear agua fria; si lo hace 
 subirdn los
 

requerimientos de vapor
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3) 	 Para poder hacer una combinaci6n 'arriba' del pinch, es
 
decir, 
 a la izquierda del 
 pinch, la capacidad
 
calorifica 
(C) del fluido frio deberd ser mayor o igual
 

la del fluido caliente.
que En otras palabras: 

CF > q , para poder hace: una combinaci6n 'abajo' del 
pinch, es decir, a la derecha del pinch Cc ? q • 

Teniendo estas 
restricciones 
en 
mente el lector podra
 
verificar que 
esta 	parte 
del 	mtodo consi~te en probar y
 
errar. Se 
presenta el 
juego de combinaciones para este
 
ejemplo en especifico que minimiz6 el ndmero de unidades de
 
intercambio (cada unidad esta representada por una linea que
 

une dos flujos):
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Q Pinch C
 

H1 
209 - - - -60 343.47
 

x10 1 H2
 
97.9 - 60 340.94 

7.4139 H3
 
xl0 81.3 ----- o---t- 60 348.26
 

311.8 H4
 
2.243 54 -- o-* 50 77.95 
xl0 P
 

58.3-------- o 25 
7~.16 

85.4 C1 

1004- - - - - 50 841.3
 

50 18 841.3 

29.9 21 20.7 

i) 'Arriba' del pinch ii) "bajo' del pinch
 

a) Combine HI+H 2 con Cl a) La cantidad de calor a
 
remover para enfriar el flujo


841.3 684.41; P de 28 a 25 equivale a 
C, Ccl+Cc 2 Q = 74.16 (28-25) = 222.5 

Al mezclar dcs flujos calientes con 
temperaturas de entrada de 109 para H1 
y 97.9 para H12 se alcanza un equilibrio 
termico segi n la ecuaci6n 343.47 (109-
T) = 340.94 (T-97.9) donde T = 

103.47 C 

Al nezclar estos dos flujos equivale a
 
tener un liquido caliente entrando a
 
103.470C y con una capacidad calorifica
 
de 684.41. El calor que se va a ceder
 
al enfriar este liquido hasta 600 C 1o
 
ganara el flujo C1 . Es necesario
 
entonces encontrar la temperatura a la
 
cual se calentara C1 :
 

2.9751 x 10 = 841.3 (T-50)
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T = 85.4 0 C 

b) El calor necesario para calentar
 
C1 de 85.4 a 100, va a ser
 
proporcionado por vapor de la planta
 
y equivale a 
282.98 KCAL /h. 

Q = 841.3(100-85.4) = 12 

c) Combine P con C2 
841.3274.16; C2 CP 

Al enfriar el flujo P de 58.3 a 28, 
tenemos disponible calor que puede 
ser
 
utilizado para calentar C2. Es
 
importante recordar que una de las
 
restricciones era de no transferir
 
calor a travds del 'pinch'. En este
 
caso el 'pinch' para el flujo P
 
corresponde a 28°C (180C+DeltaTmin).
 

Es necez3ario encontrar la temperatura a
 
que se calentara C2 :
 

2.247 x 103 = 841.3 T-18)
 

T = 20.67 C 

d) Combine H4 con C2 :
 

841.3277.95; Cc2 4 

Enfrie H4 hasta 50. C2 se calentard a:
 
311.8 	= 841.3 T-20.67) 

T = 21.04 C 

e) Combine H3 con C2
 

841.3 348.26; Cc22!q 3 

Enfrie H3 hasta 0. C2 se calentara a: 
7.4179 x 10 = 841.3 T-21.04) 

T= 29.86 C 

f) El calor necesario para calentar
 
C2 de 29.86 a 50 va a ser proporcionado
 
por vapor de la planta y equivale a:
 

Q = 	841.3 (50-29.86) = 16 946.11
 

http:50-29.86
http:841.3277.95
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En consecuencia el metodo establece que se necesitan
 

siete unidades (equipd de transferencia de calor) sefialadas
 

con doble circulo en el diagrama anterior. Ademds se 

requieren de (12.282.98 + 16 946.11) 29 229.09 KCAL /h 

proporcionadas por vapor y 222.5 KCL /h removidas por el 

agua de enfriamiento, que concuerda 
con los requerimientos
 

de servicios que se obtuvo del balance de calor integrado.
 

En resumen lo importante del mdtodo es que se establece
 

un arreglo optimo en donde por 
un lado, se puede llegar a
 

minimizar las unidades de equipo necesarias para el trabajo
 

y se minimizara la cantidad de vapor y agua de enfriamiento
 

a utilizar.
 

Llama 
 la atenci6n comparar estos resultados con
 

aquellos que se obtendrian al no utilizar el mdtodo.
 

Sin Integracion (enfriando y calentando cada flujo por
 

separado):
 

-necesidad de equipo = 7 unidades
 

-cantidad de vapor = 39 951.2 K L /h
 

-cantidad de agua de enfriamiento = 68 987 KcL /h 

integrado (utilizando el m~todo 'pinch' y con las 

combinaciones descritas): 

-necesidad de equipo = 7 unidades 

-cantidad de vapo-- = 29 229.09 KCAL /h 

-cantidad de agua de enfriamiento = 222.5 KL /h 



92 

El lector podria preguntarse Iqud hubiera 
pasado al
 

utili~ar diferentes combinaciones? La respuesta es simple,
 

es muy probable que se hubiera liegado a un resultado donde
 

se necesitara de mas unidades de equipo. 
 Como se explico
 

con anterioridad, 
 el autor presento el juego de
 

combinaciones que diera el ndmero 
menor de unidades fisicas
 

pero enfatiza que no obstante las combinaciones que se use,
 

siempre el 
metodo minimiza los requerimientos de servicios.
 

En la 
 actual crisis energetica, esto 
es un factor de
 

importancia en la selecci6n de 
equipo industrial en una
 

planta de proceso.
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Se presenta la red de intercambiadores de calor, identificdndose
 

las siete unidades de intercambio:
 

HI- - - .4 H2 
109 
 97.9
 

3.5 

Cl 
 -- (55 (A evaporadores)
85.4 
 100
 

Vapor
 

60
 
(A caldera)
 

P H4 H3

58.3 
 54 
 81.3
 

20.7 21.01 29.8 50 

8 

4 
A reactores) 

428 Vapor 

Agua 50 
 60

fria (A caldera) (A caldera)
 

25
 
(A bodegas)
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Nomenclatura:
 

UnidadQ 	Intercambiador de calor
Fluido caliente entrando 
a 103.5 0C y saliendo a
 
600C
 
Fluido frio entrando a 500 C y saliendo a 85.4 0C
Cantidad de calor intercambiado 2.9751 x 104
 
KCAL /h 

UnidadG 	Intercambiador de calor
 
Fluido caliente entrando a 58.3 0C y saliendo 

280C	 

a
 

Fluido frio entrando a 180 C y saliendo a 23.7 0C
Cantidad de calor intercambiado 2.247 x 10 
 KcL /h
 

Unidad® 	Intercambiador de calor
 
Fluido caliente entrando a 540C y saliendo a 500C
Fluido frio entrando a 20.7 0C y saliendo a 21.010C
Cantidad de calor intercambiado 311.8 KCL /h
 

Unidad® 	Intercambiador de calor
 
Fluido caliente 
entrando 	a 81.3 0 C y saliendo a
 
600C
 
Fluido frio entrando a 21.01 0C y saliendo a 29.80

Cantidad 
de calor intercambiado 
7.4179 x 10
 
KCAL /h 

Unidad 	 Condensador
 
Fluido caliente; vapor saturado a 109 0C
Fluido frio entrando a 85.4 0C y saliendo a 100 0C
Cantidad de calor intercambiado 12 282.98 KAL /h
 

Unidad 	 Condensador
 
Fluido caliente; vapor saturado a 109 0C

Fluido frio entrando a 29.8 0 C y saliendo a 50°C

Cantidad de calor intercambiado 16 946.11 KAL /h
 

UnidadQ 	Enfriador o *Chiller'
 
Fluido caliente entrando a 280C y saliendo a 250C

Fluido frio; agua proveniente de una torre de
 
enfriamiento
 
Cantidad de calor intercambiado 222.5 KCL /h
 

Ya que tanto para la unidadQ como para la el calor
 

intercambiado 
es pequeho comparado con las demds, se podrd
 

omitir tales 
equipos con las siguientes restricciones.
 

Primero, 	al omitir la 
unidad ( el flujo calirnte se
 

recirculard a las calderas a 540 C en vez de 500C, sin mayor
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trascendencia. 
 Eso si, la carga sobre el condensador
 

(unidad 6), sera mayor aumentando insignificativamente 
el
 
consumo 
de vapor, o alternativamente 
la carga sobre la
 
unidad@sera mayor, aumentando tambien insignificativamente
 

el area. Segundo, 
es posible enfriar el producto sin
 
utilizar agua de enfriamiento utilizando 
la unidad Q para 
tal prop6sito. 

Entonces se puede pensar en una red de intercambiadores
 

de calor consistente de 
5 unidades en 
vez de 7, y una 

necesidad de 29 229.09 KCL /h de vapor.
 

Dimensionamiento o diseho del equipo
 

Todo equipo que involucre una transferencia de calor se
 
dimensiona de acuerdo al 
drea de intercambio. 
 En la etapa
 
preliminar de disefio 
 de una planta, es innecesario y
 

antiecon6mico 
utilizar los procedimientos detallados 
de
 
diseho de equipo de intercambio de calor; 
ante tal situaci6n
 

el ingeniero de 
proceso encuentra una herramienta latil y
 
rapida en las 
tablas de diseho preparadas por la TE
 

(Tubular Exchanger Manufacturers Association). 
 Turton,
 
Ferguson y Levenspiel (50) adoptaron tales tablas y
 
presentan un juego 
de tablas en las cuales 
basta obtener
 

cuatro pardmetros 
 para encontrar 
 el area necesaria.
 

Ilustremos este 
rdpido mdtodo 
para el dimensionamiento de
 
las tres unidades que componen 
 nuestra red 
 de
 
intercambiadores 
(se excluyen los condensadores pues se
 

utiliza un procedimiento diferente).
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LTNIDADG
 

Suponiendo que el 
fluido caliente correrd 
en la concha
 

y el frio dentro de los tubos. 
 Los requerimientos seran
 

entonces:
 

Concha: Capacidad calorifica 
del fluido 684.41 Kc, /h°C
 

(Cc) 

Temperatura de entrada del fluido 103.5
 0 C (TI)
 

Temperatura de salida del fluido 600 C (T2 )
 
Tubos: 
 Capacidad calorifica del fluido 841.3 K L/h°C (F)
 

Temperatura de entrada del fluido 500C (tl)
 

Temperatura de salida del fluido 85.4 0 C (t2 )
 

Procedimiento:
 

1) Defina el pardmetro R que equivale a la tasa de 

Capacidades calorificas, fluido frio a fluido caliente 

R = CF/q = 841.3/684.41 = 1.23 

2) Defina el parAmetro P que equivale a la diferencia de 

temperatura en el lado del tubo a la diferencia de la 

temperatura de entrada del lado de la concha y la 

temperatura de entrada del lado del tubo. En otras 

palabras: 

P = (t2 -t!)/(Tl-tl) = (85.4-50)/(103.5-50) = 0.66 

3) Segin la Figura 5 de dicho articulo y que presenta la 

tabla de diseo para un intercambiador de calor de 

concha y tubos con cuatro pasos en la concha y ocho 

pasos en los tubos. Los valores de los parcmetros r 
que representa la eficiencia del equipo y NTU que es el 
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ndmero de unidades de transferencia son 0.92 y 
2.7
 

respectivamente.
 

Nota: la eficiencia, r , es 0.92 que es 
aceptable. En
 

caso de r
que este abajo de 0.8, pruebe con una
 

configuraci6n diferente de pasos 
de concha a pasos en
 

los tubos.
 

4) Definimos 
NTU como UA/C F donde U es el coeficiente
 

global de transferencia de calor. 
 Perry (41) establece
 

que para sistemas de 
aqua a agua (suponemos que el
 

fluido frio por 
ser tan diluido en 
azucares reductores
 

se comporta como aqua), el U de diseho puede
se tomar 

como 1 100 KCL /hm 2 °C. Entonces el area de intercambio 

equivale a: 

A = (NTU) (CF)/U = (2.7) (841.3)/1100 = 2.065m2:22.2ft 2 

El area de intercambio necesaria para la primera unidad
 

es de 22.2 ft2
 

UNIDADO
 

Seguimos el mismo procedimiento de calculo que se
 

detalla para la Unidad® En resumen se tiene que:
 

Requerimientos:
 

Concha: Capacidad calorifica del fluido 74.16 KL 
/h°C (Cc)
 

Temperatura de ent'ada del fluido 58.3 0 C (TI)
 

Temperatura de salida del fluido 
 250C (T2 )
 

Tubos: 
 Capacidad calorifica del fluido 841.3 KcL /h°C (CF)
 

Temperatura de entrada del fluido 180C (tl)
 

Temperatura de salida del fluido 21.010 C (t2)
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1) R = 11.3 

2) P= .07 

3) Segdn la Figura 2 que presenta la tabla de diseho para 

un inteicambiador 
de calor de ccncha y tubos con un
 

paso en la concha y dos pasos 
en los tubos. Los
 

valores de 
r y NTU son 0.95 y 0.17 respectivamente.
 

Nota: se acepta como valida esta configuraci6n de un
 

paso en la concha a dos pasos los
en tubos ya que la 

eficiencia as muy buena. 

4) En este caso no podemos suponer que el sistema es agua
 

a aqua, pues el esta
p--oducto concentrado en azucares
 

reductores. Perry (41) establece que se tome un valor
 

de disefio para el 
coeficiente global de transferencia
 

de calor (U) para sistemas de soluciones de azdcares o
 

melazas al 50% 
a agua de 275 KCAL /hm2 °C.
 

Entonces el area la
de unidad serd de 0.60 m
 

.
6.5 ft
2
 

UNIDAD@
 

Requerimientos:
 

Concha: Capacidad calorifica del fluido 348.26 KCL /h'C
 

(Cc) 

Temperatuca de entrada del fluido 81.3"C (TI)
 

Temperatura de salida del fluLdo 60"C (T2 )
 

Tubos: 
 Capacidad calorifica del fluido 841.3 KCL /h'C (CF)
 

Temperatura de entrada del fluido 21.01C (tj)
 

Temperatura de salida del fluido 29.8"C (t2 )
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1) R = 2.4 

2) P = 0.15 

3) Segun la Figura 2, los valores r y NTU son 0.98 y 0.2 

respectivamente. 

4) El valor de diseho de U se puede asumir igual al
 

utilizado para la unidad G 
 es decir, 1100 KCL /hm2 °C.
 

El area de intercambio necesaria para la Unidad 
D sera
 

2
de 0.15 m ;1.65 ft2 .
 

Segun Rohsenow, Hartnett y Ganic (45) para poder 

disefiar un condensador se deben de definir los siauientes 

puntos: 

1) Selecci6nese el tipo de condensador
 

2) Determinese la carga de calo- sobre el condensador
 

3) Fijense las temperaturas del fluido 
en los tubos y
 

calcule la temperatura logaritmica media
 

4) Estimese 
 un valor para el coeficiente global de
 

transferencia de calor (U
0 )
 

5) Calcule el drea.
 

Para nuestro caso en especifico se seleccion6 
un
 
condensador conven-ional de concha y tubos 
(de un paso en la
 

concha y un paso en los tubos), 
de acuerdo a los siguientes
 

pardmetros:
 

i) Va a existir condensaci6n parcial 
 de un dnico
 

componente que es vapor de agua
 

ii) No existird subenfriamiento del condensado
 



100 

iii) El vapor fluira horizontalmente por la concha
 

iv) El sentido del flujo sera en contracorriente, y
 

v) Se proveeran desviadores ('baffles') para mejorar el
 

intercambio de calor.
 

La carga de calor sobre el condensador se calcula segin
 

la f6rmula:
 

q = U0 A DELTAT m
 

donde: 
 U0 = coeficiente de transferencia de calor
 

A 
 = area del equipo
 

DELTATLN = 
 delta de temperatura logaritri'ca media
 

TtNIDAD
 

Requerimientos:
 

Concha: Temperatura fluido 109"C
 

Tubos: Temperatura de entrada fluido 85.4"C
 

-Temperatura de salida fluido 100"C-


La temperatura logaritmica media se define como:
 

DELTArLH = DELTAT2-DELTAT1/1n(DELTAT2/DELTAT1 ) 

donde: 

DELTAT2 es igual a (Tc, - Tfo ) 

Tc = temperatura entrada fluido caliente
 

Tfo = teinperatura salida fluido frio
 

DELTAT1 es igual a (Tco - Tf1 )
 

Tco = temperatura salida fluido caliente
 

Tf1 = temperatura entrada fluido frio
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Numericamente:
 

DELTATLm = (109-100) - (I 0 9-85.4)/n((09-00)/(09-85.4))= 

15.14"C.
 

Segun Geankoplis 
(17) se puede estimar el valor de
 

diseho del coeficiente Uo para condensadores, vapor de agua
 

a agua entre 250-400 Btu/°F ft2
 . Un valor razonable es
 

tomar el promedio entre ambos limites que resulta 
1 587.63
 

KCAL /h m2 . C. 

Sabiendo que la cantidad de 
calor intercambiado en la 

Unidad 0 es de 12 282.98 KAL /h se calcula el area de 

acuerdo a: 

12 282.98 KCAL/h = (1 587.63) (A) (15.14"C) 

el area resulta en 0.51 M 2 5.51 ft2 . 

UNIDAD®
 

Requerimientos:
 

Concha: Temperatura fluido 109°C
 

Tubos: Temperatura de entrada fluido 29.8°C
 

Temperatura de salida fluido 50°C
 

DELTATLN = (109-50) - (i0 9 -29.8)/ln((109-50)/(109-29.8)) 
­

68.6"C.
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Sabiendo que la 
cantidad de calor intercambiado en la
 

Unidad es 
de 16 946.11 KCAL /h, se calcula el Area tomando 

el mismo valor para U0 : 

16 946.11 KCAL /h = (1 587.63) (A) (68.6'C)
 

el Area resulta en 0.16 M 2 
; 1.68 ft2 . 

EL TOTAL DE AREA NECESARIA EN LA RED DE INTERCAMBIADORES, ES
 

ENTONCES 37.54 ft 2
 .
 

8.4.4. Analisis econ6mico
 

Previo a encontrar el costo 
capital para el proyecto
 

del montaje de una 
planta productora de mieles 
invertidas,
 

es conveniente preparar un 
plano en donde se esquematice la
 
ubicaci6n y colocacion del equipo asi se el
como indique 


flujo de producto y principales utilidades de apoyo 
(vapor,
 

agua, etc.). Ver plano en grafica 7.
 

El guarapo almacenado se 
filtra para remover particulas
 

en suspensi6n, luego se 
eleva su temperatura a 500C a traves
 

de tres intercambiadores 
 en serie. Se 
 almacena
 

tamporalmente para ajuste de pH y luego 
se distribuye a los
 

seis reactores de columna empacada operando en paralelo. 
 El
 

flujo convertido 
se pasa a travds de dos intercambiadores en
 
serie para llevarlo a la temperatura de alimentaci6n de los
 

evaporadores. 
 Pasa a travds del sistema de triple efecto y
 
el producto concentrado se pasa a traves 
de un adsorbedor
 

para remover cualquier color indeseado formado. 
 Despuds se
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Grifica 7. 
Plano planta productora de mieles invertidas de
 
acuerdo a la primera alternativa de proceso
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enfria en un intercambiador y 
se manda a bodega donde es
 

posteriormente envasado.
 

Para preparar el biocatalitico, una secuencia tentativa
 

de operaciones seria: levadura
la se propaga en medios
 

esteriles hasta 
obtener una cantidad de biomasa. 
 Esta se
 
centrifuga y se trata 
con etanol al 95% por un tiempo dado.
 

Se lava y se 
mezcla con una soluci6n de alginato al 3.5% en
 
peso. La misma hace pasar al
se aparato de inmovilizaci6n
 

en donde se forman las perlitas en un baho 
de cloruro de
 

calcio. Estas se recogen y estan listas para 
ser usadas o
 

almacenarse en un cuarto frio.
 

El hecho que se este trabajando con guarapo a 
soluciones diluidas 
en sacarosa (10°Brix) y que resulta un
 
'caldo' ideal 
para cualquier 
crecimiento bacteriano, nos
 

restringe el 
localizar la planta industrial cerca de un
 

ingenio azucarero. Se menciona 
un ingenio, pues 
se asume
 

que de aqui se obtendra la materia prima para el proceso.
 

Teniendo esto 
en mente podemos pensar en almacenar una
 

cantidad de guarapo equivalente a la producci6n de un dia.
 

Para dimensionar el 
tanque de almacenamiento requerido
 

para tal prop6sito 
y que se identifica con el numero
 

seguimos el 
siguiente razonamiento: 
 2 147 Kg de s6lidos de
 

azucares reductores 0.95
x = 2 040 Kg de sacarosa s61±da. 

Esto equivale a 20 397 Kg de guarapo al 10% en sacarosa, si
 

tomamos que la densidad del guarapo diluido igual
es a la
 

del agua a esa misma temperatura. Entonces riecesitariamos
 

de 20 400 L que aproximadamente equivale a 5 370 galones de
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capacidad de almacenaje. Si sobredimensionamos el tanque, 
a 

decir un 20%, el volumen de este seria 5 370 + 1 075 galones 

6 445 galones (24.5 m3 ). 

Asumiendo una geometria cilindrica para el tanque: 

24.5 m3 = (1/4) (d) 2 (1) 
Al darle un valor de 2.5 m de diametro, la altura del tanque
 

seria entonces de aproximadamente 5 m. Esta 
es una relaci6n
 

de 2:1 en altura:diametro, qxie 
es comun.
 

Para poder determinar 
un. costo aproximado para este
 

tanque utilizamos 
 las correlaciones 
 desarrolladas 
 por
 

Corripio y colaboradores (13). 
 Por 
medio de f6rmulas
 

desarrolladas en computadora 
es posible obtener el 
costo con
 

un 30% le exactitud, suficiente para un 
estudio preliminar.
 

El costo se estima del volumen total 
del tanque y depende
 

del material de construcci6n.
 

De acuerdo a la f6rmula 
 CT = C 8 FM , donde 

Cr = costo total en d6lares a enero de 1982 

CB = equivale a la siguiente expresi6n: 

exp [2.331 + 2.3673 
(lnV) - 0.063088 (inV)2 ] 

FM = equivale a 1, pues se toma como base de construcci6n
 

acero al carb6n
 

Entonces un tanque de V 
= 
6 445 galones, anda alrededor de
 

edificio propiamente de
 

$12 968.00. 

Como se vio en la grcfica 7 se detalla el posible 

ordenamiento del equipo dentro del 

producci6n. Resalta 
dentro del diagrama: la bateria 
de
 

reactores de columna empacada, el 
sistema de evaporadores de
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triple efecto y 
la red de intercambiadores 
 de calor
 

arreglada de tal 
forma que armonice con el flujo de producto
 

dentro de la planta y con el resto del equipo.
 

Para el equipo que ocurre con mas frecuencia, es
 

decir, b~mbas centrifugas como reciprocantes, tanques de
 

almacenamiento y recepci6n, 
tuberia y accesorios, es muy
 

dificil en un estudio preliminar entrar a tal grado 
de
 

detalle para poder especificar cada uno de ellos. Sin
 

embargo de acuerdo a una l6gica de flujos se puede
 

someramente llegar a dimensionar los tanques.
 

Se pens6 
en tener un tanque, sehalado con el ndmeroO 

en el plano adjunto, que pudiera tener la capacidad de
 

retener por lo menos seis horas de la producci6n diaria, con
 

tal de tener la flexibilidad de 
 poder contar con un
 

almacenaje temporal 
 en caso de que ocurriera cualquier
 

desperfecto dentro de la planta.
 

Seis horas equivalen a 5 100 kg de guarapo al 
10% en
 

sacarosa. Si seguimos el mismo razonamiento que para el
 

tanque de recepci6n de materia prima, 
la capacidad de esta
 

unidad seria de:
 

1 340+270 galones (20% sobredimensi6n) = 1 600 galones (6m3)
 

de acuerdo a una geometria cilindrica para el tanque:
 

36 m = (1/4) (d)2 (1) 

Al darle un valor de 1.55 m de diametro, la altura del
 

tanque seria entonces de aproximadamente 3.10 m.
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Utilizando la 
correlaci6n desarrollada 
por Corripio y
 
colaboradores 
(13), un tanque de 1 6r0 galones anda por
 

$7 980.00. 

Se ve necesario tener un tanque antes de a
la entrada 


los biorreactores. 
 Sealado con 
el ndimero S este tanque
 
con capacidad 
de por lo menos una hora de 
la producci6n
 

diaria, funcionara 
para mantener el pH de las 
mieles, al
 
nivel adecuado para la acci6n 
enzimatica. Aunque se
no 

indique 
en el costo, estara euqipado con su agitador,
 
sistema de control de pH consistente de una pequeia bomba de
 
recirculacion y un 
tanque conteniendo la soluci6n del 
acido
 
a utilizar, ademas contara con su aislamiento apropiado.
 

Una hora equivale a 850 kg de 
guarapo al 10% en
 
sacarosa. La capacidad de 
esta unidad sera entonces 225 + 
45 galones (20% sobredimensionamicito) = 270 galones 

(1 m3 ). 

Asumiendo una geometria cilindrica para el tanque:
 

3
1 m = (v/4) (d)2 (1)
 

al darle valor 0.85
un de 
 m de diametro, la 
 altura
 

aproximada del tanque sera de 1.70 m.
 

Las correlaciones 
 desarrolladas 
 por Corripio y
 
colaboradores (13) 
no 
son validas para tanques muy pequehos.
 

Ante tal situaci6n se recurre 
a las graficas que presentan
 

Hall y colaboradores (20). la
En grafica 2 de dicho
 
articulo se encuentra 
una curva en donde se presenta el
 
costo en d6lares segdn la capacidad de 
tanques verticales,
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atmosfdricos de acero inoxidable y hasta de 3000 galones de
 

capacidad.
 

Segin dicha figura, un tanque de 270 
galones anda
 

costando aproximadamente $2 500.00.
 

Se requiere ademas de un tanque la
en salida de los
 
biorreactores, este 
esta sefialado con el ndmero 0 De la 

misma capacidad que el tanque para control de pH, 
este
 

tanque servira como receptor de las mieles 
 invertidas
 

provenientes de los reactores.
 

El precio de esta unidad sera tambien de $2 500.00.
 

En la bodega de producto terminado se requiere de 
un
 

tanque sefialado con 
 el numero ( con capacidad para
 

almacenar la producci6n de un dia. En este caso se 
estara
 

hablando de jarabe de azucares reductores al 70%.
 

2 147 kg de azdcares reductores equivale a 3 070 kg de
 
soluci6n al En
70%. este caso no podemos decir que 
la
 

densidad de dicha soluci6n 
sea igual a la del agua. La
 

densidad de mieles de 
azucares invertidas al 70% es de 1.4
 
kg/L (3). Entonces necesitariamos 
 de 2 195 L que
 

aproximadamente equivalen 
a 575 galones de almacenaje. Si
 
sobredimensionamos el tan-ue, a decir, un 20%, el volumen de
 

este seria 575 + 115 galones = 700 galones (2.7 m3 ).
 

Asumiendo una geometria cilindrica para el tanque:
 

2.7 m3 = (v/4) (d)2 (1) 

al darle un valor de 1.20 m de diaimetro, la altura 
del
 

tanque seria entonces de aproximadamente 2.40 m.
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Utilizando las graficas que presenta 
 Hall y
 
colaboradores (20) podemos 
calcular el costo de 
esta unidad
 

con un 10% de exactitud. El 
monto para este tanque sube a
 

$3 500.00.
 

Cuadro 13. Costo de los tanques para la primera
 
alternativa de proceso
 

Resumiendo los costos de los diferentes tanques serian:
 

3
Ndmero Volumen, m Costo, $
 

25 
 24.5 12 968

1 
 6.0 7 980

8 1.0 2 500 

10 1.0 
 2 500
 
24 2.7 3 500
 

El lector recordard que se necesitan 
 de seis
 
biorreactores 
 si se utilizan los parametros cineticos
 

obtenidos experimentalmente 
para cubrir la
con demanda
 

diaria.
 

El catalitico 
en el orreactor tiene 
una vida util,
 

disminuyendo su actividad conforme 
transcurre el tiempo de
 

operaci6n. 
 Esto hard que llegara un momento 
en donde la
 

conversi6n 
ya no sea adecuada y sera necesario cargar el
 

biorreactor con 
nuevo catalitico. 
 Ahora bien, como 
el
 

proceso es continuo, 
se pens6 en duplicar la bateria 
de
 
biorreactores 
 para mantener 
 seis de ellos siempre
 

trabajando. 
Cada par de columnas cuenta con sus respectivas
 

llaves de paso para facilitar el 
flujo de guarapo a la hora
 

que se proceda a limpiar cualesquiera de elias.
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Hall y colaboradores 
(20) 	presentan una grafica 
en
 
donde es posible obtener el 
costo en d6lares a enero de 
1982
 
con un grado de exactitud del para
10% columnas empacadas
 
hechas de acero al 
 carb6n con una secci6n de empaque
 

equivalente 
a 4 pies y sostenida 	 de
por una estructura 

nierro de 1.82 
m de alto. El costo esta en funci6n del
 

diametro de la columna (en pulgadas).
 

Para nuestros requerimientos de doce columnas de veinte
 
pulgadas de didmetro y 4.92 pies 
 de alto, el costo
 
aproximado por unidad 
 es de $5 700. La bateria de
 
biorreactores 
costaria $5 700 x 12 
= $68 400.00. a
 

Los costos para las unidades que componen la red 
de
 
intercambiadores de 
calor fueron calculados 
en base a la
 
correlaci6n hecha por Corripio y colaboradores (13). 
 Estos
 
desarroliaron 
ina 	f6.mula 
en donde se estima el costo a
 
partir del Area de intercambio de calor sin tomar en 
cuenta
 

detalles de 
diseho como diametro de la concha, y
numero 


largo de los tubos, etc. Para 
estudios preliminares la
 
exactitud de esta sencilla correlacion es mas que suficiente
 

(aproximadamente un 30%).
 

La f6rmula es la siguiente: 
 CE = C 8FDFp FM 
donde: CE = costo total de la unidad
 

CS 	 = costo base para una unidad de acero al
carb6n con disefio de cabezas flotantes ydisefiado para una presi6n de operaci6n


de 100 psig. La expresi6n es
 

CB=exp[8.551-0.308
63 (lnA)+0.0 68 11(lnA)2]
 



F = factor de diseho del tipo de
 
intercambiador. 
Si es de cabezas fijas. 

FD=exp[-l.1156+0.0906(nA)] 

Fp = factor de correcion de la presion de 
operaci6n 

FM = factor de correci6n para materiales de 
construcci6n diferentes del acero al
 

carb6n
 

Para la unidad 0 suponemos que no hay necesidad de
 

tener cabezas flotantes, presiones de operacion no mayores
 

de 100 psig y construccion en acero al 
carbon. La formula
 

para encontrar el costo total seria entonces:
 

CE = exp(8.551-0.30863(lnA) + 0.06811(lnA)2
 

exp(-l.1l56 + 0.0906(lnA))
 

Dicho intercambiador de calor tiene 
22.2 pie 2 de area de
 

transferencia; 
 de acuerdo 
 a tal f6rmula costaria
 

aproximadamente $2 182.00.
 

Se sigue el mismo procedimiento para estimar el 
costo
 

de las restantes unidades que componen la red de 

intercambiadores de calor. 

Para la unidad 0 que tiene 1.65 pie de area de 

intercambio, el costo aproximado para las mismas 

especificaciones de disefio seria de $1 380.00. 

Para las unidadesQy 
que son los condensadores y que
 

tienen 5.51 y 1.68 pie2 
 de area de transferencia
 

respectivamente, el costo aproximado es d; $1 545.00 para el
 

mas grande y $1 380.00 para el pequefio.
 

Para la unidad@suponemos que se requiere de un disefio
 

distinto pues en la concha va 
a fluir jarabe de azdcares
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invertidos al 70%. 
 Se requiere de un disefio que facilite la
 

limpieza manual 
pues se advierten serios problemas 
con
 

soluciones tan 
vicosas. Tomando un de
disefio cabezas
 

flotantes y manteniendo 
la presi6n de operacion y el 

material de construccion iguales, la f6rmula se reduce a: 

CE = exp(8.551-0.30863(lnA) + 0.06811(lnA) 2) 
Dicha unidad cuenta con 6.5 pie 2 de Area, su costo
 

aproximado de $3 685.00.
 

EL COSTO TOTAL DE LA RED DE INTERCAMBIADORES DE CALOR A 

ENERO DE 1982 ASCIENDE A $10 170.00, distribuido asi:
 

Cuadro 14. 
 Costo de las unidades que componen la red de
intercambiadores de calor para la primera alternativa de
 
proceso
 

NCmero Area, pie' 
 Costo, $
 

1 22.2 2 181
 
4 1.65 1 380
 
5 5.51 1 545

6 1.68 1 380

2 6.5 3 685* 

* Intercambiador de cabezas flotantes 

Para poder tener una idea del estimado del costo para
 

el sistema de evaporaci6n utilizamos 
la correlaci6n que
 

propone Zimmerman y Lavine (53).
 

Los evaporadores se cotizan 
dependiendo del Area de
 
intercamhio de calor. 
 Para aquellos del tipo de calandria y 

con superficies de y decobre carcasa hierro forjado, el
 

costo se calcula asi:
 

CT = ($22.7/piel) 
(Area total de los tres efectos)
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El area total para los tres efectos es de 160.62 pie', 
 el
 

costo sin incluir fundiciones especiales, estructuras de
 

soporte, tuberia de proceso e interconexiones, escaleras,
 

etc. es de $3 645.00.
 

Zimmerman propone:
 

i) Agregar $500/efecto para incluir costos por estructuras
 

de soporte, escaleras, etc.
 

ii) Agregar $1 500/efecto para incluir costos por
 

fundiciones especiales, tuberia, etc.
 

El costo 
 total del sistema excluyendo el eyector es de:
 

$9 646.00
 

El eyector se dimensiona segun la capacidad 
y la
 
presi5n absoluta que debe de mantener en 
la succi6n. Para
 

un eyector de sola
una etapa con post-condensador
 

incorporado 
y para mantener un vacio 
 aproximado de 


pulgadas de Hg y 
con una capacidad de 180 
lb/h de iemoci6n
 

de vapor, su costo aproximado viene siendo de $560.00 
(53).
 

Es importante sefialar que 
la unidad consume 500 kg/h de
 

vapor vivo.
 

El costo total del sistema de evaporaci6n de triple
 

efecto es de $10 206.00. Ahora bien, 
este dato representa
 

el costo del sistema a enero de 1950. 
 Para llevar el costo
 

a enero de 1982, que es la base con se
la que ha calculado
 

el resto del equipo, utilizamos el indice de CE Plant Cost
 

Index (8). 
 Si suponemos que la variaci6n en 
los precios de
 

equipo de 
proceso no varia significativamente 
de 1950-1959
 

como lo es la variaci6n de 1959-1982 entonces tenemos:
 

3 
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CT1982 = ($10 206) (314/100) 

tomamos como base 100 para enero de 1959.
 

CT19a2 = $32 000 

este costo se puede asumir con un 30% de exactitud.
 

El costo del equipo para generar vapor se dimensiona de
 

acuerdo a la demanda de vapor en 
la planta. La demanda se
 

desglosa asi:
 

-Consumo de vapor en los condensadores: 120.8 lb/h

-Consumo de vapor en 
calandria del primer evaporador:


755.63 lb/h

-Consumo de vapor en el eyector: 1 100 lb/h
 

El consumo promedio de vapor en la planta es de
 

1975 lb/h. Si tomamos un colchon del 25%, el 
consumo maximo
 

de vapor seria de aproximadamente 2500 lb/h. Se selecciona
 

una caldera pirotubular para capacidad
una maxima de
 

generaci6n de vapor de 3000 lb/h. 
 Presi6n de operacion
 

hasta 200 psi y que trabaje a base de bunker.
 

Zimmerman (53) 
establece una correlacion para hallar el
 

precio de una caldera en 
funcion de su tamaflo:
 

CT = 
($2.40/lb/h vapor producido)(3000 lb/h vapor producido)
 

CT = $7 200.00
 

Este precio a enero 
de 1950 puede corregirse para enero de 

1982: 

CT19a2 = ($7 200) (314/100) = $22 608.00. 

El costo para una caldera pirotubular es de $22 608 con
 

una exactitud de mais o menos 30%.
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Nota: este precio no incluye auxiliares a planta generadora
 

de vapor; 
estos serian bombas de agua y combustible, plantas
 

de tratamiento de agua, lineas de vapor y aislamiento.
 

Se resume en el siguiente cuadro el listado del equipo
 

que compone la infraestructura de proceso de la planta:
 

Cuadro 15. Listado del equipo que compone la
 
infraestructura de proceso para la primera alternativa
 

Costo total Desviaci6n en la
 
$ estimacion
 

I. Tanques 
 29 448 7 134
 

II. Intercambiadores de calor 
 10 172 3 053
 

III.Reactores 
 68 400 6 840
 

IV.Sistema de evaporadores 32 050 9 615
 

V. Calderas 
 22 608 6 782
 

El costo total del equipo asciende a $160 678 con un
 

grado de exactitud de mds o menos $33 
424.
 

El costo del equipo para enero 1988, que 
es la fecha
 

mas reciente de la cual se pudo obtener los indices de la CE
 

Plant Cost Index (8): 

C,1988 = ($160 678)(342.5/314.0) = $175 265.00 

El precio FOB del equipo USA es $175 265. Se puede estimar
 

mas o menos un 10% en conceptos de flete maritimo, seguros y
 

demos gastos de importaci6n. El precio 
CIF del equipo
 

estimado en Guatemala es de US$192 790. 
 Quetzalizando este
 

monto y tomando como referencia (lUS$=Q2.80) el total suma
 

Q.540 000.
 

http:lUS$=Q2.80
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Los impuestos de importaci6n se calculan asi:
 

- 5% por concepto de arancel segun el acuerdo
 

centroamericano de tratado de aduanas
 

- 4% pago obligatorio.
 

El monto del impuesto 
es del 9%. El costo del equipo
 

con impuestos es de Q.588 
600. A este dato hay que
 

agregarle el impuesto del valor agregado IVA que es 7%:
 

Q.588 600 + Q.41 202 
= 

Este es el 
costo total de la inversi6n en equipo principal.
 

Para estudios preliminares, el metodo mas sencillo para
 

encontrar los 
costos de capital fijo 
es el que propone Lang
 

(21) y se estima por 
medio de un factor que varia
 

dependiendo de la naturaleza del proceso de la planta:
 

CFC = fL ZC EQ 

De aqui el costo fijo (CFc) se al
encuentra multiplicar la
 

suma del total del 
costo del equipo (ZCEQ) por 3.10 si se
 

procesan s6lidos en 
la planta; 3.63 si es una combinaci6n de
 

proceso con solidos y liquidos y 4.74 si un
es proceso que
 

involucre liquidos.
 

Se han hecho varios intentos por desglosar el factor de
 
Lang a una 
serie de factores que representen con mayor
 

claridad el 
tipo de planta y ia naturaleza del proceso. 
 El
 

que mas aceptaci6n ha tenido aqudl
es que sugiere Chilton
 

(10). La 
f6rmula para encontrar el costo 
fijo se describe
 

como:
 

CFC = 0 10 20 3ECEO 
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El factor 
0I se usa para convertir los costos del equipo 

puesto en planta a costos de equipo instalado. Pdra plantas 

que involucren procesos con liquidos, como es nuestro caso,
 

Chilton sugiere utilizar un valor adecuado 
de 1.15 para
 

representar el factor para costos de instalaci6n.
 

Los restantes factores 02 Y 03 
se evaldan de acuerdo a:
 

02 = 1 + fl + f2 
+ f3 + f4 + f5
 

03 = 1 + f6 + f7
 

Los subfactores f tienen diferentes valores de acuerdo a las
 

diferentes condiciones que representan y que se detallan
 

segUn:
 

i) fl representa el 
factor para costos de tuberia, bombas
 

y accesorios. 
 Se tomo un valor de 0.2. Esto significa
 

que los 
costos por tuberia y bombas representan un 20%
 

del costo total del equipo.
 

ii) 
f2 representa el factor para costos de instrumentaci6n.
 

Se tom6 un valor de 0.08.
 

iii) f3 representa el 
factor para costos de construcci6n de
 

edificios. Para construcci6n no se utiliz6 
ningun
 

factor pues se calcularon los de
costos acuerdo a
 

valores promedios de construccion reportados en
 

Guatemala. Para bodegas 
el costo aproximado es de
 

Q.200.00/m y Q.250.00/m 
para oficinas.
 

iv) f4 representa 
el factor para costos de facilidades.
 

Entiendase subestaci6n electrica, dep6sito de 
agua,
 

cepario y cuarto 
 frio, cuarto de siembra y
 

microbiologia, laboratorio 
de inmovilizaci6n, pozo de
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agua y bomba submergible, auxiliares a planta
 

generadora de vapor, etc. 
 Se tom6 un valor de 0.6.
 

v) f5 representa el para
factor costos de lineas de
 

transmisi6n. 
 Es decir, lineas de vapor, electricidad y
 

aguas de proceso, desecho, 
etc. Se 
tomo un valor de
 

0.2.
 

vi) f6 representa 
el factor para costos de ingenieria y
 

construcci6n, tales 
 como honorarios de ingenieros
 

constructores, 
subcontratistas 
 y asesores tecnicos,
 

planos, salarios de supervisores y demas personal
 

indirecto, imprevistos, etc. Este en
rubro Guatemala
 

no es tan alto como en 
otros paises industrializados.
 

Se tomo un valor de 0.25.
 

vii) f7 representa el factor que 
relaciona el costo total
 

contra contingencias 
 en tecnologia tanto como 
 en
 

proceso. 
 Ya que es un proceso nuevo, se tom6
 

conservadoramente un valor relativamente alto 0.40.
 

Con estos datos se puede elaborar un cuadro en donde se
 

muestren los elementos que componen la estructura del costo
 

de inversi6n, que a continuacion se muestra:
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Cuadro 16. Inversi6n de costos fijos, planta productora

de mieles de azucares invertidas
 

Capacidad maxima: 
 hasta el 40% del mercado cubierto
 
2 147 
kg de solidos diarios y 3 067 kg de soluci6n al 70%
 

Q.
 
Costo del equipo FOB 
 490 742

Costo del equipo CIF 
 539 812
 
Impuestos 
 89 802

Terreno (a) 
 30 100
Inventario de toneles (b) 
 66 736

Instalaci6n (01) 
 88 302

Instrumentaci6n (f2) 
 47 094

Edificios (c) 
 93 500

Tuberia, dep6sito de agua, bombas y accesorios (fl) 117 736

Electricidad (d) 
 89 584
 

Tuberia de vapor. 
Accesorios y aislamiento.
 
Preparaci6n planta generadora de vapor (e) 
 101 358
 

Equipo de laboratorio de microbiologia,
 
control de calidad y planta de
 
inmovilizaci6n (f) 
 280 000
-Costo fisico 
 1 503 088
 

Ingenieria y construccion (f6 ) 
 147 170

-Costo directo 
 1 650 258
 
Contingencias (f7 ) 
 235 471
 
-Inversi6n fija 
 1 885 729
 

Capital de trabajo (g) 
 138 772
 

Arranque planta (h) 
 46 257
 
185 029
 

INVERSION TOTAL 
 2 070 758
 

Explicaci6n de las notas de pie:
 

(a) Se tom6 como drea de terreno el doble del drea

construida, es decir 860 M 2 
. El ml en la regi6n de

Escuintla tiene 
un valor de Q.35. Dato proporcionado
 
por la secci6n de Catastro de la Municipalidad de
 
Escuintla.
 



120 

(b) 	La producci6n diaria de mieles invertidas al 70% 
es de
aproximadamente 580 
 galones. Se necesitan de 11
toneles de 55 galones para 
almacenar la produccion
diaria. Si suponemos que se cuenta con una politica de
retorno y compra
se 	 el inventario necesario
almacenar la produccion de tres 	
para
 

meses, se incurrirc a
la compra de 990 toneles a Q.67.41/unidad. Precio
proporcionado por 
una industria lider en el campo de
venta de toneles para uso industrial en Guatemala.
 

(c) 	De acuerdo al plano de dimens-ones de la planta, se
necesitan de 2
280 m de bodegas y 150 m2 de oficinas.

Siendo un total de 430 m2 
 de area construida.
 

(d) 	El costo 
 total de electricidad 
 lo comprende la
preparacion de la subestacion electrica y las lineas de
transmision. 
Se tomo un 45% 
del monto total del factor

f5 y un 10% del monto total del factor f4 ­

(e) 	El costo de lineas de vapor 
se tomo como 
un 55% de la
suma 	total del 
costo que presenta el factor 
f5 Y se
agrego un 10% del 
costo total del factor f4 para
incluir la preparacion de la planta generadora de vapor

(equipo auxiliar).
 

(f) 	El de
equipo laboratorio 
que 	 incluye cuarto frio,
cuarto de siembra, cepario, control 
 de calidad e
inmovilizaci6n, se tom6 como un 80% 
del total del costo
 que presenta el factor f4 que son costos para

facilidades.
 

(g) 
Se tom6 como tres meses 
de los costos directos de

operacion (ver mas adelante).
 

(h) 	Se tomo como un mes de los costos directos de operaci6n

(ver mas adelante).
 

Se presenta el cuadro que muestra la estructura del
 

costo para el precio de venta por kg de s6lidos como de
 

soluci6n al 70%:
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Cuadro 17. 
 Costo total de manufactura, producci6n de
 
mieles de azdcares inrtidas
 

Ventas anuales:
 
644 100 kg de solidos anuales
 

920 143 kg de solucion al 70% al aho
 

I. Costos directos Unidad/dia Q/afio Q/kg %Costo
 

MATERIA PRIMA
 
1*. Mieles de cafia, kg 2 040 141 026 
 0.219 0.1163
 

(base seca)

2. Catalitico inm6vil, 
 59 307 35 584 0.0552 0.0294
 

ml
 
3. Toneles de 55 gal 
 2.75 55 613 0.0863 0.0459
 

unidad
 

232 223
 

SERVICIOS
 
4. Vapor 
 182 595 
0.2835 0.1506
5. Electricidad 
 16 000 0.0248 0.0132
6. Agua 
 1 211 0.0019 0.001
 

199 806
 

MANO DE OBRA
 
7. turno 1 
 18 000 0.0279 0.0148
turno 2 
 18 000 0.0279 0.0148
turno 3 
 18 000 0.0279 0.0148
 

SUPERVISION
 
8. Supervisi6n 
 5 400 0.0084 0.0045
 

MANTENIMIENTO
 
9. Mantenimiento 
 45 258 0.0703 0.0373


Implementos de planta 
 11 314 0.0176 0.0093
 

115 972
 

Total de Costos Directos 
 548 001 0.8508 0.452
 

II. Costos Indirectos
 

10 Prestaciones laborales 
 16 440 0.0255 0.0136
11. Fondo de Indemnizaci6n 
 7 440 0.0116 0.0061
12. Indirecto General 
 5 800 0.0090 0.0048
 

Total de Costos Indirectos 
 29 680 0.0461 0.0245
 

. 00./ 
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III. Costos Fijos
 

13. Depreciac16n equipo 
 196 502 0.3051 0.1621
13. Depreciaci6n edificio 
 24 524 0.0381 0.0202
14. Seguro e impuesto 
 4 414 0.0069 0.0036
15. Administraci6n 
 105 600 0.1639 0.0871

16. 	 Interes sobre Capital


fijo 
 282 860 0.4392 0.2333
16. 	 Interes sob:e Capital

de Trabajo 
 20 816 0.0323 0.0172
 

634 716
 

Total de Costos Fijos 
 634 716 0.9855 0.5235
 

COSTO TOTAL DE MANUFACTURA 
 1 212 397 
 1.88 1.000
 

* Ver explicaci6n de todas las notas numerales mas 
adelante.
 

Para encontrar el 
costo por kg de s6lidos dividimos el
 

costo de manufactura por las ventas anuales. 
De aqui:
 

Q.1 212 397/644 100 kg = EQ-l.88/kg 

De igual forma se procede para calcular el costo por kg
 

para la soluci6n al 70% 
en s6lidos.
 

Q.1 212 397/920 143 kg = IQ..32/kg 

El precio del kg de lo que conoce
se 
 como glucosa
 

liquida en Guatemala es de Q.1.06 (34). El 
impacto en los
 

EEUU de los edulcorantes con altos contenidos de fructosa ha
 

sido grande, en Espahol reciben el 
nombre de jarabes de
 

isoglucosa, conocidos 
generalmente como HFCS 42%
al de
 

fructosa y tambidn 55%
al de fructosa. Estos serian los
 

principales -ompetidores de 
 las mieles de azicares
 

invertidas. Segn dato proporcionado por la CPC Intl. 
(Corn
 

Products Corporation) 
(12) la libra en base humeda del
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jarabe HFCS-42-
 que contiene 42% de 
 fructosa y 70% de
 

s6lidos, es de $0.1656.
 

Esto equivaldria 
a Q.l.u2/kg 
 (al cambio actual 
 de
 
lUS$=Q.2.80), 
sin incluir flete, seguro maritimo e impuesto.
 

Es interesante 
notar 
que a pesar que la planta este
 
trabajando a una 
capacidad del 40% 
del mercado cubierto, se
 
obtenga ya un precio venta
de competitivo. 
 De todos es
 
conocido que 
una planta 
se hace mas eficiente 
a medida que
 
su volumen de producci6n aumente. Ademas es 
importante
 
sefialar que dentro de la estructura del costo, el rengl6n de
 
costos fijos ocupe mas 
del 52%. A medida que se amorticen
 
los intereses 
sobre el capital fijo y de trabajo y se
 
deprecie el equipo, se podra pensar 
en eliminar estos
 
renglones del 
costo de manufactura y de esta 
forma abaratar
 

mas el producto.
 

Explicaciones de notas numerales:
 

Se requieren de 2 040 kg de 
sacarosa para satisfacer la
demanda diaria de mieles 
invertidas. 
 Una tonelada de
cafia contiene aproximadamente 
en base seca, 12.5% 
en
peso de sacarosa. Si asumimos que se tiene 
un 8% en
perdidas durante los pasos de molienda y extracci6n, se
necesitaran de 17.74 toneladas al dia, que viene siendo
5 322 
 al afio. El precio de la tonelada de cafia
establecido 
por la Asociaci6n 
de Azucareros para la
zafra del 
ano 1989 fue de Q.26.50/ton. Si asumimos que
el ingenio no 
le agrega un porcentaje por procesar el
guarapo, el total al aho de mieles de caa en base seca
 
es de Q.141 026.
 

http:lUS$=Q.2.80
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O El volumen de empaque se calcula sabiendo la fracci6n
 
de volumen vacio en el reactor como 
el diametro de la
 
columna, 
y la altura de la secci6n de empaque, de
 
acuerdo a:
 

VEMPAOE = 0.6(7/4(202))(48) 
= 9 048 plg3x(2.54mI/plg)3 
= 148 266.67 ml por biorreactor 

El volumen de perlitas requerido para ocupar seis

biorreactores es de 889 
600 ml. 	 Se observ6 de la
 
experiencia a laboratorio el
nivel Tie volumen que

ocupan las perlitas es la mitad del volumen inicial de

suspensi6n. Entidndase por suspensi6n soluci6n de
la 

levadura pretratada mas el alginato:
 

VSSPENSION 
 = 1 779 200 ml que se dividen asi:
 

50% de alginato al 3-4% peso/peso = 889 600 ml

50% de soluci6n de levadura a una concentraci6n de 12.5
 
mg de levadura seca/ml = 889 600 ml
 

De acuerdo 
al volumen de alginato se necesitaran de
 
35.6 kg 	 de dicha sal a 
 un costo de Q.50/kg

(proporcionado por la compahia Kelco). El costo total
 
de Q.1 780. De acuerdo al volumen y concentraci6n de

la soluci6n de levadura se necesitaran de 24.5 lb de

levadura seca a un precio de Q.l.28/lb (este dato se

tom6 Unicamente para ejemplificar los posibles costos
 
de catalitico y corresponde al precio por libra de la
 
levadura de panificaci6n en el mercado. En 
 una
eventual planta industrial se estard produciendo la
 
biomasa de levadura a partir de cepas). El costo total

de Q.31.35. Entonces un lote de 889 600 ml de perlitas

anda en Q.1 810. 
 El precio por ml de catalitico es de
 
Q.0.002. 	 Se mencion6 anteriormente en el 'trabajo el
 

establecer vida 
 del 

Existen ciertas discrepancias en literatura 


hecho de 	 la media catalitico.
 
la (39)


sobre este hecho y como se mencion6, el ingeniero de

planta debia de seleccionar entre dos alternativas
 
(i) aumentar el tiempo de reemplazo del catalitico
 
subiendo 
 los costos de inmovilizaci6n, a

(ii) disminuir dicho tiempo sacrificando la

productividad pero manteniendo los costos 
 de

inmovilizaci6n bajos. Como nuestro
en caso se puede

observar que dichos costos no son muy altos lo
como 

serian al utilizar enzima pura, el autor estableci6 un

tiempo 
de 15 dias como limite para reemplazar el
 
catalitico 	de las columnas.
 

Al fijar dicho periodo de vida util del catalitico se
 
deduce que se necesitarcn de 59 307 ml diarios a un
 
costo anual de 59 307 ml 
x Q.0.002/ml x 300 dias 

Q.35 584/afio.	 

­
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3?. Si se
no contara 
con una politica de reciclaje de
toneles, se necesitarian de 3 30 
toneles al aho. 
 Como
se toma que la tasa de retorno de toneles sera del 75%,
en otras palabras se tendran que 
reponer 825 toneles
anuales a un costo de Q.55 613.
 

El consumo promedio de vapor en 
la planta es de 1 975lb/h. Si suponemos el calor 
sensible, despreciable
comparado con 
el calor latente, entonces se necesitardn
1.8936 x 10 Btu/h para generar esta cantidad de vapor.
tomando el valor calorifico para el bunker como 138 000
Btu/gal (Heating value 
of Fuel No.
Oil 1 tomando de
Zimmerman y Lavine) (53) podemos calcular fdcilmente el
consumo diario en galones de bunker como sigue:
 

galones de bunker diarios 
= (1.8936x106)(24)/138 000
 
= 329 galones diarios
 

Como las calderas de 
este tamaflo generalmente operan 
a
un 80% de eficiencia, 
 el consumo diario 
sera de
entonces 411 galones. costo
El del gal6n de bunker
(dato proporcionado por 
el Ministerio de Energia 
y
Minas), es de Q.1.48. 
Los costos anuales serAn de:
 

411 gal/dia x 300 dias x Q.l.48/gal = Q.182 595
 

El consumo mensual promedio de una empresa 
pequeia­mediana en Guatemala es 
de 8 000-10 000 Kw-h. Este
dato se obtuvo de un promedio del consumo anual
varias 
fabricas de diferentes sectores 
de
 

industriales 
en
la ciudad capital. El precio del Kw-h en 
Escuintla es
de Q.0.16 (dato proporcionado por EEGSA). 
 Los costos
 
anuales seran:
 

(Q.0.16) (10 000) (10 meses operaci6n) = Q.16 000
 

Zimmerman 
y Lavine (53) establecen que el costo por
1000 galones de agua de proceso no tratada es de Q.0.05
y Q.0.10 por agua tratada; esto si utiliza de pozo
es

propio. El mayor consumo de agua 
se tiene para generar
la producci6n de vapor en 
la planta. Si a la capacidad
nominal de la caldera que de
es 1500 lb/h de vapor
producido le 
sumamos un colch6n, de decir 50% de agua
extra, el consumo por hora de agua es de 270 gal/h. 
 El
lector podra verificar en diagrama
el 
 de distribuci6n
de la planta que se cuenta con un flujo de 295 gal/h de
agua que se recupera del 
sistema de evaporadores y que
se decidi6 recircular a las 
calderas. 
 Si tomamos que
el consumo de agua para limpieza de la planta es un 20%
del agua 
que se necesita para producir vapor y la
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cantidad de 
agua para 	laboratorio y oficinas 
es un 7%
de este valor. El 
consumo de 	aqua se desglosa asi:
 

1 944 000 qalones al aio de agua tratada

524 880 galones de agua no tratada
 

El 
costo que estab]ece Zimmerman (53) es para 1950, si
utilizamos 
el indice de Marshall y Stevens (8) para
equipo y servicios (base 1929-100):
 

Costo agua 	no tratada = C1988 = (0.05) (813.6/148) = 
Q.0.27/1000 galones


Costo agua tratada = C198 = 
 (0.10) (813.6/148) = Q.0.55/1000 galones
 

El costo anual de consumo de agua se calcula asi:
 

1 944 miles gal/afio x Q.0.55/mil gal = Q.1 069.00
525 miles gal/aho x Q.0.27/mil gal = Q. 
142.00
 
Q.1 2-i.00
 

7. Holland (21) propone

f6rmula para 	

que se utilice la siguiente

calcular 
los requerimientos 
de mano de
 

obra:
 

logl0Y = 0.7831og10 X + 1.252 + B
 

donde:
 

Y = 	 mano de obra directa en horas-hombre/ 
paso de procesamiento-ton

X = capacidad planta en ton/diaB = factor dependiendo de la naturaleza dela planta; para aquellas que procesan
fluidos use -0.167
 

De 
 obtiene
aqui se que se requieren de 22.12 horas­hombre/paso de procesamiento-ton.
 

La distribuci6n del personal se podria hacer de acuerdo
a los pasos del proceso criticos, mencionamos:
 
i) reacci6n catalitica (reactores)


ii) evaporaci6n
 
iii) planta generaci6n de vapor

iv) 
 laboratorio de inmovilizaci6n
 
v) microbiologia
 

De acuerdo al nimero de pasos de procesamiento (cinco)
y a la capacidad de 
la planta (en kg de s6lidos) se
determina que se necesitan de 237 horas-hombre por dia.
Si suponemos tres turnos de 8 horas cada uno,
requerirdn de 10 hombres 	
se 

por turno 	 que tentativamente 
se podrian 	distribuir asi:
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-
cinco en edificio de producci6n
 
-
dos en planta generadora de vapor
- tres en laboratorio de inmovilizacion y microbiologia
El salario minimo en Guatemala es de Q.180/mes para el
interior del pals. 
 De aqui los costos anuales por mano
 
de obra son:
 

(30 hombres)x(Q.180/mes)x(lO meses) 
= Q.54 000
 

Supervisi6n 
se puede est±,,ar como un 
10% de los costos
anuales de mano de obra directa.
 

l mantenimiento 
se puede estimar como un 3% de la
inversion fija. Lo 
cual desglosado representa 
un 20%
en implementos de planta 
(grasas, lubricantes, etc.) y
el resto en repuestos de equipo, 
 mano de obra
(Ingeniero Mecanico, Mecanico de turno y su Ayudante).
 

Las prestaciones laborales 
incluyen: 6% de
IGSS, 1% de pago pago al
al INTECAP y Q.l/millar de pago al
IRTRA. Asi como un 
aguinaldo correspondiente a un mes
de sueldo por aflo trabajado y vacaciones pagadas por 15
dias. 
 La planilla por turno de personal de producci6n
 
es.
 

1
10 hombres con un sueldo de 
 Q.180/mes

- 1 supervisor con un sueldo de Q.250/mes

- 1 mecanico con un sueldo de Q.250/mes
 
- 1 ayudante con un sueldo de 0.180/mes
 

Q.2 4 80/turno x 3 turnos 
= Q.7 440/mes 

Los costos anuales de las prestaciones suman:
 
. IGSS: 
 Q.4 460.00
 
• INTECAP: 
 Q. 744.00
 
* IRTRA: Q. 74.40
 
* Aguinaldos: 
 Q.7 440.00
 
• Vacaciones: 
 0.3 720.00
 

Q16 440.00
 

Se toma como un mes por afio trabajado.
 

Este tdrmino se refiere a: 
 control de 
 calidad,
transporte 
para empleados, mantenimiento 
carreteras
servicios de comunicaci6n, facilidades 
y
 

de recreaci6n,
cafeteria, servicios sanitarios y conserjeria, etc.
 

Se estima como un 
5-10% de mano de obra directa,
supervisi6n, mantenimiento e implementos de planta.
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13. Del Decreto 59-87 
 Organismo Legislativo "Ley del
Impuesto sobre 
 la Renta" capitulo 7, articulo 20,
establece el porcentaje anual maximo de depreciacion de
equipo en 20 y 5% para edificios.
 

Para equipo se 
tom6 el monto del valor CIF + impuestos
+ instrumentaci6n 
+ inventario 
toneles
laboratorio, que + equipo de
suma un 
total de Q.982 510.00.
edificios se Para
tom6 en cuenta tanto instalaciones fisicas
como tuberia, electricidad, 
instalaci6n, 
preparaci6n
lineas de vapor, etc., 
esto suma Q.490 480.00.
 

14. Conforme el articulo 
11 de la Ley de Impuesto Unico
sobre Inmuebles, 
se establecen 
las tasas y escalas de
acorde 
 a: si el 
valor inscrito sobrepasa
Q.70 000.00 apliquese una tasa de 
los
 

9 por millar. El
impuesto sobre un inmueble valuado en Q.490 480.00 sera
de Q.4 414.00 anuales.
 

15. 
 Este rubro esta compuesto por los salarios de empleados
que no tienen relaci6n alguna 
con producci6n y con 
los
gastos de administraci6n y oficina y que representan un
10% del costo del personal administrativo (servicios de
comunicaci6n, mantenimiento y reposici6n de 
mobiliario
de oficina, etc.). 
 Se calcula asi:
 

Personal Gerencial:

Gerente General devengando 
 Q.30 000/aho
* 
Ingeniero de Planta devengando 
 Q.24 000/aho
* Quimico Microbi6logo devengando 
 Q.18 000/afio
Secretaria Gerencial devengando 
 Q. 7 200/aflo
Recepcionista devengando 
 Q. 3 600/aho
* 
Contador devengando 
 Q. 6 000/aflo
Personal de oficina 
(2) devengando 0. 7200/afio
 

Q.96 000/aho
 
El 
costo de los gastos de oficina serdn de Q.9 600/afo,
haciendo un total para 
gastos de administracion 
de

Q.105 600/aho.
 

16. A una tasa del 15% de interds anual.
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8.5 Disefio a altas concentraciones (40%)
 

Como se explic6 en el inciso 8.3, 
el proceso en estas
 

condiciones consiste 
en la concentraci6n del 
guarapo desde
 
10 hasta una concentracion de 
un 40%, luego su inversi6n en
 
reactores continuos 
y finalmente su concentraci6n final
 

hasta un 70%.
 

La operaci6n del reactor a 
40% de sacarosa implicaria
 

ventajas de operacion ya que habria 
menos riesgo de
 
contaminaciones, 
sin embargo dado que la 
 velocidad de
 
reacci6n esta 
inhibida por el substrato, es mds baja, por lo
 
que el volumen de los reactores tendria que ser mayor para
 

mantener la misma productividad.
 

Como antes se hizo, el 
 an~lisis de esta nueva
 
alternativa consistira en el diseo de 
las principales
 

piezas de equipo, los biorreactores 
continuos 
de lecho
 
empacado, los dos 
sistemas de evaporaci6n y la red de
 

intercambiadores de calor.
 

8.5.1. Reactores
 

Los 
 modelos cineticos 
 de inhibici6n 
por substrato
 

generalmente incluyen una constante adicional para describir
 

este fen6meno. En el 
caso de Michaelis-Menten:
 

-ra = VKx Ca/(Ca+Km+ ((Ca) -2/Ki) ) (2)
 
en donde las constantes 
VMAX 
 y Km tienen los significados
 

anteriores y Ki 
es la nueva constante de inhibici6%. 
 E te
 
modelo ha 
 sido apoyado corrientemente 
en la literatura
 

tecnica (36).
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De los datos experimentales cindticos obtenidos 
en la
 
regi6n de inhibici6n 
 de substrato 
y que son aqudllos
 
obtenidos 
con concentraciones 
iniciales de 
15 y 20%, deben
 
de obtenerse el valor de los parametros del modelo anterior.
 

ya sea con
 

El metodo integral de analisis no puede emplearse en 
este caso ya que la ecuaci6n del modelo de inhibici6n no 

tiene una integral definida. 

Es necesario emplear el metodo diferencial 

regresi6n linear 
o no linear. De todas formas el primer
 
paso consiste en obtener el valor de 
los diferenciales.
 

Para 
 .sto de nuevo se emple6 el mdtodo de 
Le Duy y Zajic
 
(52). Se tomaron once puntos del 
cuadro 2, y siete puntos
 
del cuadro 3, ademas de los valores iniciales y se ajustaron
 

a mano las curvas, a traves 
de ellos (ver grafica 8). De
 
dichas curvas se 
tomaron cada diez 
minutos valores 
del
 
substrato residual y en 
dichos puntos se estimaron el valor
 
de las diferenciales. 
Se obtuvo los resultados siguientes:
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Cuadro 18. Valor de las diferenciales para puntos en la
 
curva de soluci6n con concentraci6n inicial al 15%
 

Punto 
 Tiempo S residual dS/dt
 

1 0.0001 150 
0000 -1.45
 
2 
 10.0000 135.5000 -1.38
3* 20.0000 122.3000 -1.27
 
4 
 30.0000 110.0600 -1.04

5* 40.0000 101.0000 -0.94
 
6 50.0000 91.3000 
 -0.91
 
7 60.0000 82.7000 -0.79
 
.8 70.0000 75.4000 
 -0.71
 
9 80.0000 68.5000 
 -0.62
 

10 90.0000 63.0000 -0.52
 
11* 100.0000 58.0000 -0.45
 
12 110.0000 53.9000 
 -0.35
 
13* 120.0000 51.0000 
 -0.28
 
14 130.0000 48.2000 -0.25
 
15 140.0000 
 46.0000 -0.22
 
16 150.0000 43.8000 -0.22
 
17 160.0000 41.5000 
 -0.21
 
18 170.0000 39.6000 -0.18
 
19* 180.0000 37.9000 -0.13
 
20 190.0000 37.0000 
 -0.18
 
21* 200.0000 34.2000 -0.21
 
22 210.0000 32.8000 
 -0.16
 
23 220.0000 31.0000 -0.18
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tuadro 19. Valor de las diferenciales para puntos en la
 curva de soluci6n con concentraci6n inicial al 20%
 

Punto Tiempo S residual dS/dt 

1 
2 
3* 

0.0000 
10.0000 
20.0000 

200.0000 
187.0000 
174.5000 

-1.30 
-1.27 
-1.12 

4 
5* 

30.0000 
40.0000 

164.3000 
154.7000 

-0.99 
-0.96 

6 
7 
8 
9 

10 
11* 
12 
13* 
14 
15 
16 
17 
18 
19* 
20 
21* 
22 
23 

50.0000 
60.0000 
70.0000 
80.0000 
90.0000 

100.0000 
110.0000 
120.0000 
130.0000 
140.0000 
150.0000 
160.0000 
170.0000 
180.0000 
190.0000 
200.0000 
210.0000 
220.0000 

145.0000 
135.8000 
127.5000 
118.7000 
110.8000 
102.8000 
94.7000 
87.2000 
80.0000 
73.6000 
67.6000 
62.0000 
57.2000 
53.2000 
50.5000 
48.0000 
46.8000 
46.0000 

-0.94 
-0.87 
-0.85 
-0.83 
-0.79 
-0.80 
-0.78 
-0.73 
-0.68 
-0.62 
-0.58 
-0.52 
-0.44 
-0.33 
-0.26 
-0.18 
-0.10 
-0.08 
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Grafica 8. Reducci6n de sacarosa en funci6n del tiempo para
 
soluci6n con concentraci6n inicial del 15 y 20%
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Es posible arreglar algebriicamente 
 el modelo de
 
inhibici6n 
 para que por 
 una regresi6n linear 
 puedan
 
estimarse 
el valor de los 
tres pardmetros (14). 
 Sin
 
embargo, el metodo 
emplea valores de velocidades iniciales
 
estimadas 
para varias 
pruebas experimentales 
de diferente
 
concentraci6n 
inicial de substrato. 
 No puede tomarse una
 
curva entera 
de los cambios de substrato 
residual vs 
el
 
tiempo. 
 Por lo tanto en este caso, con solo dos velocidades
 

iniciales no es posible emplear esta metodologia.
 

Lo que se hizo fue estimar el valor 
de los tres
 
parametros para puntos experimentales escogidos empleando el
 
algoritmo 'simplex' de 
regresi6n no-linear. 
 Se escogieron 
seis puntos por curva, dos al inicio, dos en medio y dos al 
final; los mismos se encuentran marcados con asterisco. 

Los valores iniciales para iniciar el algoritmo fueron: 

Vmx = 1.5 g/L ain 

= 100 g/L 

Ki = 300 g/L 

Los valores promedio para los tres parametros fueron: 

VMAX = 1.5 g/L min 

= 97 g/L 

Ki = 333 g/L
 

Con estos valores se resolvi6 el modelo de 
inhibici6n
 

siguiente empleando el logicial POLYMATH:
 

-ra = -I.5*CA/(CA + +97 ((Ca)^2/333)) 

Los resultados de 
la simulaci6n de dicho modelo 
se comparan
 
con los datos experimentales en las graficas 9 y 10. 
 Puede
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Grifica 9. Comparaci6n de datos para modelo inhibicion
 
contra los experimentales al 15%
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Grafica 10. Comparaci6n de datos para modelo inhibici6n
 
contra los experimentales al 20%
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observarse 
que aunque el 
modelo predice aproximadamente el
 
valor final del substrato residual, el 
ajuste no es bueno.
 
Esto no necesariamen'.e implica que el modelo 
no sea el
 
adecuado; las discrepancias anteriores pueden 
deberse a
 
fen6menos de difusi6n y transfe-encia de el
masa externa en 


sistema que enmascaran los efectos cineticos.
 

Aun con estas limitaciones el modelo de 
inhibici6n con
 
los valores de los 
parametros encontrados podria 
usarse 
en
 
la ecuaci6n de operaci6n de un reactor de 
flujo de pist6n
 
ideal. 
 Con dicha substituci6n 
se generaria una 
ecuaci6n
 
diferencial 
que relaciona 
el volumen requerido de reactor
 
para una conversi6n dada. 
 Sin embargo de nuevo 
se tropieza
 
con el 
problema que dicha ecuaci6n diferencial no tiene una
 
soluci6n analitica por lo que 
su resoluci6n 
tendria que
 

aproximarse por mdtodos numericos.
 

Convendria preguntarse entonces 
si no 
habrian modelos
 
cineticos 
mcs sencillos algebraicamente que 
se ajustaran a
 
los datos experimentales, 
 aunque fueran 
 modelos de
 
pardmetros "globales' ('lumped parameters') o parametros que
 
mezclaran los efectos cindticos y de transporte 
en una sola
 

cifra.
 

Se ensayaron los 
dos modelos cindticos mcs sencillos,
 
i.e. de orden cero y de primer oden respectivamente:
 

-rA = k (3)
 

en donde: k = g/L min 

-rA = kq (4)
 

en donde: k = min - .
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De los 
 dos, el de ?rimer orden 
fue el mejor y
 
sorpresivamente 
su 
ajuste fue muy adecuado, como se 
muestra
 
en las graficas 11 
y 12. El valor de la constante k para
 
las dos concentraciones fue de:
 

So, g/L -1
k, min
 R2 de ajuste
 

150.0 
 7.24 x 10- 3 
 0.96
200.0 3
7.00 x 10­ 0.98
 
El ajuste parece mejorar a la 
mayor concentraci6n de
 

substrato 
inicial. Esto favorece el modelo pues de 
estos
 
datos 
 es necesario extrapolar 
 su valor para una
 
concentraci6n inicial del 40% de sacarosa.
 

La extrapolaci6n 
se haria en forma semilogaritmica
 
seguln el modelo de primer oden. 
 El valor que se obtiene es
 

el de 6.05 x 10- 3 min -1
 .
 

Sabemos que para un sistema continuo:
 

-QdCA/dV = -r (7) 
Al substituir ecuaci6n (7), ecuaci6n para
 

en la 
 la 


reacciones cineticas de primer orden, es decir:
 

-rA = kq 

tenemos,
 

-QdCA/dV = kCA 

Una separaci6n de variables nos da:
 

k/Q dV = -dCA/q 

Al integrar de 
V = 0 a V, y de CAo a CA tenemos qup: 

k/Q V = -(lnCA ­ lnCAO) = -ln(CA/CA 0) 

pero ,abemos que:
 

CA/qO = (1 - X) 
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Grifica 11. 
 Ajuste de datos experimentales (15%) al modelo
 
cindtico de primer orden.
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Grifica 12. 
 Ajuste de datos experimentales (20%) al modelo
 
cinetico de primer orden
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Fk/Q V -in (1- X) 

Ahora bien, introduciendo el termino epsil6n, la ecuaci6n de
 

diseho tendria la siguiente forma:
 

k/Q V*epsilon = -in (1 - X) 

Esta es la ecuaci6n 
de diseho para reactores operando
 

continuamente 
la cual relaciona el volumen 
de reactor
 

requerido para lograr una 
conversi6n dada.
 

El 
disefio del reactor se hizo empleando el logicial
 

EUREKA para resolver las ecuaciones de disefio que 
 se
 

utilizaron para la primera alternativa (al 10%).
 

No hubo necesidad de explorar los efectos que sobre el
 

resultado tenia 
la variaci6n de los pardmetros cindticos,
 

pues se 
utiliz6 de inmediato el dato 
de la extrapolaci6n
 

para el valor de k y que era de 6.05 x 103-min ­ '.
 

En la grafica 13 
se muestra la variaci6n del numero de
 

biorreactores al cambiar el 
valor de epsil6n; el volumen de
 

reactor activo para los parametros de la cindtica de primer
 

orden. Para prop6sitos de este estudio se fij6 tambidn el
 

valor de epsil6n en 0.6.
 

Puede simularse tambidn 
el efecto de la conversi6n
 

fraccional sobre el 
ntimero de biorreactores. 
 La tendencia
 

que se observa en la grcfica 14 es 
la misma que se obtuvo
 

para la 
 primera alternativa. 
 Se escogera entonces
 

conservadoramente un valor de X 
= 0.95.
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Grifica 13. 
 Variaci6n en el ndmero de biorreactores en
funci6n del volumen de reactor activo para cinetica de
 
primer orden.
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Grifica 14. 
 Variaci6n en el ndmero de biorreactores en
funci6n de la conversi6n fraccional para cinetica de primer
 
orden
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En resumen se 
necesitaran de diez biorreactores de 294L
 
y de 0.5 
m de diametro x 1.5 m de alto, para satisfacer con
 

la producci6n diaria.
 

8.5.2 Sistema de evaporaci6n
 

Se determin6 que en 
un sistema de evaporaci6n se podria
 
escoger entre minimizar el costo de 
inversi6n vs reducir el
 
consumo de vapor. 
 En un sistema de triple efecto en 
donde
 
se reduce considerablemente 
 el consumo de vapor, se
 

incrementa el 
costo de inversi6n pues hay un 
aumento en el
 
area de intercambio necesaria. 
 El analisis de factibilidad
 

para las dos alternativas es dependiente de los costos fijos
 

del equipo. Cabria preguntarse si 
para esta alternativa no
 
convendria utilizar sistemas de un solo efecto.
 

El analisis matematico para este modelo 
es mucho mcs
 

sencillo.
 

-Primer evaporador
 

Suponiendo que trabajamos con vapor a 109"C proveniente
 

de la pequefia caldera pirotubular propia; si fijamos la
 
topografia del 
sistema para que el evaporador tzabaje a 26.4
 
pulgadas de Hg que corresponde a una temperatura 
de 50°C
 

para un sirope de 40% de s6lidos (40). Fijamos 
 la
 
composici6n de entrada 
en 10% de sacarosa y un flujo de 850
 

Kg/h y la composici6n de salida 
en un 40% de sacarosa. De
 

un balance de masa para la sacarosa:
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(850) 	 (.1) (L) (.4) 

L = 212.5 Kg/h 
De 
un balance de masa para todo el sistema tenemos que:
 

LO= L 	 + V 

donde:
 

V =L	 - L
O 


V = 850 - 212.5
 

V = 637.5 Kg/h
 

De un balance de calor sobre todo el sistema:
 

vl : 	 V0X0 

donde:
 

X= calor latente de vaporizaci6n de vapor
 
saturado a 50"C = 1 025.78 Btu/lb
 

0 calor latente de vaporizaci6n de vapor
saturado 	a 109°C 
= 958.77 Btu/lb 

(637.5 Kg/h) (568.7 KAL /Kg) = (V0 ) (531.5 KCA /Kg) 

V0 = 682.12 Kg/h 
La carga calorifica sobre el evaporador (Q) corresponde a: 

Q = (637.5 Kg/h) (568.7 KAL /Kg) = 3.6255 	x 105 KCAL /h
 

La ecuaci6n de transferencia de calor:
 

Q = U0 A ( T 0 - T N 

donde: 

Uo = coeficiente de transferencia de calor global
 

A = 
 area de transferencia
 

To = temperatura del vapor entrando
 

TN = temperatura del producto saliendo
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A = Q/U0 (To - Tn) 

A = 1.517 x 106 KJ/h / (11 380 KJ/m 2hoC) (109-50"C) 

- (2.2598 m2 ) (3.28 ft/m)2 = [I. f 2 

Segn Esplugas y Mata (15) para concentraciones de
 

siropes con bajo contenido de s6lidos, 
los efectos de
 

elevaci6n en 
el punto de ebullici6n son descartables y no
 

muestran ninguna 
 variaci6n en el area de intercambio
 

necesaria. No asi para concentraciones de siropes con alto
 

contenido de s6lidos, 
en donde los efectos por elevacion en
 

el punto de ebullici6n son mayores.
 

Radovic y colaboradores (41) sugieren usar 
 un
 

incremento de 4°C en 
el punto de ebullici6n cuando 
se
 

concentran siropes el
en rango de 50-7 0 °Brix. Este es el
 

caso para los calculos del segundo evaporador que se
 

muestran a continuaci6n.
 

-Segundo evaporador
 

Si fijamos la topografia del sistema para que el
 

evaporador trabaje a 13.6 
pulgadas de Hg que corresponde a
 

una temperatura de 84°C para sirope
un de 70% de s6lidos
 

(40).
 

De un balance de masa para los azucares invertidos:
 

(233.1) (.4) = (L) (.7) 

L = 127.5 Kg/h
 

De un balance de masa para todo el sistema tenemos que:
 

L = L + V 
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donde:
 

V = 223.1 - 127.5
 

V = 95.6 Kg/h
 

De un balance de calor sobre todo el sistema:
 

A = v0X 

donde:
 

= 
calor latente de vaporizaci6n de vapor
 
saturado a 
80'C = 1 	000.00 Btu/lb
 

=
jko	 calor latente de vaporizaci6n de vapor
 
saturado a 109°C 
 = 	 958.77 Btu/lb
 

(95.6) 	(554.4) = (V0) (531.5)
 

V0 = 99.7 Kg/h
 

La car-a calorifica sobre el evaporador corresponde a:
 

Q = (95.6 Kg/h) (554.4 KAL /Kg = 5.3 x 104 KCL /h
 

La ecuaci6n de transferencia de calor:
 

Q = U0 A (T - TN
 

A = Q/U0 ( T - TN
 

A = 2.218 x 105 KJ/h / 
 (3171.5 KJ/m 2hoC) (109-840c)
 

= 2.7974 ml 
 = 30.1 ft'. 

8.5.3 Red 	de intercambiadores de calor
 

En el diagrama adjunto se han identificado los flujos a
 
calentar 
y los flujos a enfriar. 
 Los primeros est~n
 
asociados 
a la operaci6n de 
ambos evaporadores: 
 hay que
 
calentar el guarapo que entra 
al primer evaporador; ademis
 
hay que calentar tambien el 
flujo de mieles invertidas que
 
se alimenta al segundo evaporador. 
Los flujos 	a enfriar son
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los 
condensados de ambos evaporadores y el sirope que 
va a
 

almacenamiento.
 

FLUJOS A CALENTAR 

Cli Primer reactores C2 Segundo 

evaporador-- v evaporador
 

FLUJOS A ENFRIAR
 

H2 
 H4
 

Primer Segundo p
evaporador 
 aporador


H3
 
HI - r 


Las temperaturas de salida de los flujos 'calientes' se
 

fijaron de acuerdo al mismo criterio que para la primera
 

alternativa, es 
decir, 
se supone que se recircularan a las
 

calderas a 60'C. Para flujo es
el H2 obvio que no se
 
necesita 
 de ningun enfriamiento, se recircula para
 

alimentaci6n a las calderas a la misma temperatura de la que
 

sale del evaporador. 
 Para el flujo de producto P, una
 
temperatura de 
25°C evita cualquier problema durante 
el
 

almacenamiento y posterior envase.
 

La temperatura a la cual se 
encuentra el 
guarapo (Cl)
 
es de 18°C y se necesita incrementar a 500C para ser
 

alimentado al primer evaporador.
 



149
 

De la bateria de biorreactores 
sale el flujo C2 de
 
mieles invertidas 
que debe 
de alcanzar una temperatura de
 
80°C antes de ser introducido al segundo evaporador.
 

El calor especifico del guarapo 
se supuso igual a la
 
del agua. 
 No asi para las mieles invertidas al 
40% y para
 
el sirope se calcul6 
de acuerdo a la formula que propone
 

Hugot (35), que es:
 

Cp = 1 -0.006 * X 

en donde: X es la concentraci6n en grados Brix del fluido.
 

FLUJO 
 NOMENCLATURA 
T entrada°C T salida0 C DELTA
 

Condensado
 
1 ER evaporador H1 109 
 60 49
 

Condensado
 
aaua removida
 
1 evaporad;: H2 50 
 50 0
 

Condensado
 
20 evaporador H3 109 60 49
 

Condensado
 
agua removida
 
2° 
evaporador H4 
 80 60 20
 

Mieles al 70%
 
saliendo del
 
2" evaporador 
 p 84 
 25 59
 

Mieles al 10%
 
entrando al
 
1 ER evaporador Cl 
 18 50 32
 

Mieles al 40%
 
saliendo de los
 
reactores y
 
entrando al

2° evaporador 
 C2 50 
 80 30
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FLUJO 
 C = mcp Q = C*DELTA
 
KCAL /h'C 	 KCL /h 

HI 	 682.12 3..3424x10 4
 

H2 
 637.50 
 0

H3 
 99.70 	 4.8850x10 3
 
H4 	 3
95.60 	 1.9120x10
 
P 	 3
73.95 4.3630x10

C1 850.00 2.7200x10 4
 
C2 169.60 5.0860x10 3
 

Se seguira el procedimiento 
que se describi6 con
 

anterioridad del metodo *pinch':
 

FLUJO 
 TEMPERATURAS 
 AJUSTADAS 
 ORDEN
 

HI 99 50 primero 

quinto 
H3 99 
 50 duplicada
 

duplicada
 
H4 
 70 
 50 
 cuarto
 

duplicada
 
P 
 74 
 15 
 tercero
 

septimo
 
Cl 
 18 
 50 
 sexto
 

duplicada
 
C2 
 50 
 80 	 duplicada
 

segundo
 

Se lleva a cabo entonces el balance de bloques o 
de
 
calor integrado de acuerdo al metodo 
y que presenta el
 

siguiente arreglo:
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T1 = 99 Suponer QVAP0 = 0 

QVAPOR 

1DELTAH 
 = (682.12 +99*7 
(19) = 1.485xi0
 

T = 80
2 


4 

o1485x1

E4::
2 IDELTAH = (682.12+99.7-169.6) 

(6) = 3 673.3
 

TQ2 
 = 1.8523x104
 

3 IDELTAH 
 = (682.12+92.7+73.95­
169.6)(4) = 2 744.7
 

=4 70
 

T2.Q3 
= 
 1267x 4
 

4 
 DELTAH = (682.12+99.7+95.6+
 
73.95-169.) (20) =
 
1.5635x10
 

TQ4 
 = 3.6902x104
 

5 
 DELTAH = (73.95-8504 (32) 
=
 
-2.4834xI0
 

T 6 = 18 
Q~5=
 

6 
 IDELTAH 
 = (73.95) (3) 221.9
= 

T7 15 
 QAF* = 12292x104
 

*QAF = calor que remueve el agua de enfriamiento
 

http:682.12+92.7+73.95
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El siguiente 
 paso en el mdtodo consistiria 
 en
 
identificar el valor de la cascada con el valor negativo mas
 
alto. 
 Para este caso en particular, se presenta un problema
 
pues no 
existe dicha cantidad. La literatura (47, 27, 28)
 
establece que para 
estos casos en particular 
no se puede
 
tener un 'pinch'. 
 Tambidn pueden explorarse otros 
valores
 
de TmI. con el objeto de observar si 
se genera un 'pinch'. 
En este caso se prob6 con T,,, = 20"C y TIN = 5C y 

en 
ambos casos la busqueda fue negativa.
 

El ingeniero 
de procesos debe de 
tomar decisiones
 
l6gicas que para con el 
menor uso de servicios y equipo
 
logre (alentar o enfriar sus 
flujos 'problema,.
 

La carga calorifica del 
flujo H1 es similar a la 
del
 
flujo Cl lopor que se podria pensar en lograr hacer 
una
 
combinaci6n de ambos flujos. 
 El DELTAT para este caso es de
 

10°C lo que se toma como ideal.
 

Los requerimientos en el intercambiador de calor que se
 
iderL.ifica como el numeroGserdn entonces:
 

-Laeo de la concha (fluido caliente):
 

C 
 = 682.12 

T = 109 

T2 = 60 

-Lado de los tubos (fluido frio): 

= 850 

t = 18
 

t2 = 50
 

C 
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Tomar un U0 de diseho de 1100 K L /hm ' C ° , segan Perry (41) 

para sistemas de agua-agua.
 

Seguimos el mismo procedimiento que describen Turton,
 

Ferguson y Levenspiel (50) utilizado en 
la secci6n anterior 

de este trabajo: 

R = c/C = 850/682.12 = 1.25 

p = (t2 -tl)/(Tl-tl) = (50-18)/(109-18)=0.35 

De la figura 2 se obtiene que la eficiencia (r) del
 

intercambiador es de 0.92 y el NTU = 
.64.
 

El area del intercambiador de calor con una 
configuraci6n de un paso en la concha y dos pasos en los 

tubos, sera: 

NTU = A/cU0 

donde: A = (NTU) (c)/U 0 = (0.64) (850)/1100 = 0.5 m2 

= 5.32 ft 2 

Podremos pensar en retornar los flujos calientes H2, H3
 

y H4 a la misma temperatura que salen de los evaporadores a
 

las calderas y de esta forma evitar usar innecesariamente 

agua de enfriamiento. Necesitaremos utilidades de respaldo 

(agua de enfriamiento) para enfriar el producto P hasta su 
temperatura de almacenamiento 
y (vapor) para calentar el
 

flujo C2 de 50 a 80°C. 

Dimensionemos primero el condensador necesario para la
 

tarea de calentar C2 
y que se identificara con el 
nmero e 

Carga de calor sobre el equipo = Q = 5.086 x 103 KCAL /h. Se 

necesitaran de aproximadamente 10 Kg/h de vapor disponible 

de la planta saturado a l09°C segdn la siguiente ecuaci6n:
 

http:50-18)/(109-18)=0.35
http:850/682.12
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# Kg/h 5 .086 x 10 3_CAL Lh = 9.6 Kg/h
531.5 KCA/g 

Los requerimientos en el equipo seran los siguientes: 

-Concha: temperatura del fluido 109°C
 

-Tubos: temperatura de entrada del 
fluido 50"C
 
temperatura de salida del fluido 
 80"C
 

La temperatura logaritmica media se calcula asi:
 

DELTATIm = (109-80) - (109-50) = 42.24"C 
ln(109-80)/ (109-50) 

Utilizando el valor para U0 
que reporta Geankoplis (17)
 

para condensadores, vapor de 
 agua a agua y que equivale a
 

1 587.63 KCAL/h ml 
 *C, podemos calcular el area de acuerdo
 

a:
 

Q = U0 A DELTAT lm
 

donde:
 

A = 5.086 x 103 KCAL Lh. .08m' = 0.82 ft2
 
(1 587.63 KAL /h m2 rZ (42.24oc)
 

Dimensionemos ahora el intercambiador necesario para
 

enfriar el producto P hasta su temperatura de almacenamiento
 

y que sera identificado con el nmeroc0
 

Carga de calor sobre el equipo Q = 4.363 x 103 KCL /h.
 

Supongamos qae el agua de enfriamiento 
 se encuentra
 

disponible a una temperatura de entrada de 18°C. 
 Si ademds
 

suponemos que la velocidad del 
agua fria es de 1 ft/seg, a 

traves de una tuberia de diametro interno de 2 pulgadas, el 

flujo mdsico se calcula de acuerdo a: 

m = (A) (V) (() 
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donde:
 

A area seccional de flujo
 

V velocidad lineal


( densidad del agua (cte. igual a 1000 Kg/m3)
 

; = [ (7r/4) (d) 2 ] [V]IC] = 2 224.6 Kg/h 

La temperatura de salida del agua 
fria se calcula de
 

acuerdo a:
 

Q = m (t2 - t1 ) 

4.363 x 103 = 2 224.6 (t2 -18) 

t 2 = 20oC 

Requerimientos: 

-lado de la concha (fluido caliente): 

C = 73.95 

T = 84.00 

T2 = 25.00 

-lado de los tubos (fluido frio): 

c = 2 224.6
 

t = 18.0
 

t2 = 20.0 

siguiendo un
 

Tomar un U0 de diseho de 275 1 AL /h ml °C segdn Perry 

(41) para sistemas de soluci6n concentradas de azlcares o 

melazas-agua; el area del equipo se calculara 

enfoque diferente y de acuerdo a la siguiente ecuaci6n:
 

Q = U0 A DELTATim r 
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Suponiendo una eficiencia en el equipo de 0.95 que 
es
 

normal y calculando el valor para DELTATIm de acuerdo a:
 

DELTATIm = (8 4-20)-(25-18)/in(84-20)/(25-18) = 25.76oc 

A = 4 363 KIAL Lh = 0.65m' = 7ft 2 

(275 KAL /h m C) C-.76"C) (.95) 

EL TOTAL DE AREA NECESARIA EN LA ESRED DE INTERCAMBIADORES, 

ENTONCES 13.14 
ft 2.
 

8.5.4 
 Anlisis econ6mico
 

Se prepara el plano (ver grafica 15) 
que esquematiza la
 

distribuci6n del equipo y flujo de producto y principales 

utilidades de apoyo (vapor, agua de enfriamiento, etc.).
 

El guarapo almacenado se 
filtra para remover particulas
 

en suspensi6n y 
se hace pasar por un intercambiador de calor
 

para alcanzar la temperatura a 
la cual se alimenta al primer
 

evaporador y que es de 50"C.
 

Del primer evaporador se obtiene un sirope de 
sacarosa
 

al 40% de solidos, 
este se almacena temporalmente para
 

ajuste de pH y 
luego se distribuye 
a los diez reactores de
 

columna empacada operando en paralelo. El flujo convertido
 

en 
azucares reductores 
al 40% de s6lidos se pasa por un
 

intercambiador 
 para llevarlo a 
 la temperatura 
 de
 

alimentaci6n 
del segundo evaporador. Pasa a 
travs del
 

evaporador 
y el producto concentrado 
caliente 
se pasa a
 

travs de 
un adsorbedor 
para 
 remover cualquier color
 

indeseado formado, y luego por un 
 intercambiador 
para
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Grdfica 15. 
 Plano planta productora de mieles invertidas de
 
acuerdo a la segunda alternativa de proceso
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enfriar el producto a la temperatura de almacenamiento. Se
 

manda a bodega para su posterior envase.
 

Se podria pensar en 
hacer la primera concentraci6n de
 
s6lidos afuera de la planta, lo cual nos permite 
que la
 
planta industrial no necesariamente se encuentre cerca de un
 
ingenio azucarero. 
 Ahora bien, para facilitar mds la
 
comparaci6n entre 
las dos alternativas seguiremos 
el mismo
 
esquema de localizaci6n de la planta, es decir, 
cerca del
 

ingenio que proveera de la materia prima al proceso.
 

Teniendo esto en 
mente, podemos pensar 
en utilizar un
 
tanque similar al utilizado en la primera alternativa y que
 
se identific6 
con el nlmero 0 para almacenar el guarapo, 

equivalente a la producci6n de un dia. Como se recordarA el
 
tanque tenia una 
capacidad de almacenaje de 6 445 galones y
 
unas dimensiones de 2.5 
m de diametro por 5 m de alto. 
 El
 

costo aproximado era de $12 
968 a enero de 1982.
 

De acuerdo a la l6gica seguida para
misma 
 la primera
 

alternativa, se dimersionan los tanques, como sigue:
 
Se penso 
en tener un tanque a la salida 
del primer
 

evaporador y que tuviera 
la capacidad de almacenar por lo
 
menos seis horas de la producci6n diaria. 
Esta cantidad en
 
mieles al 
40% de s6lidos equivalen a 1 275 Kg. 
 La densidad
 

de soluciones 
de sacarosa al 
 40% es de 1.25 Kg/h (3).
 
Entonces necesitariamos 
de 1020 L que aproximadamente
 

equivalen a 270 galones.
 

Si sobredimensionamos la capacidad del tanque, 
 decir,
 

un 20%, el volumen seria el siguiente:
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270 gal + 54 gal (sobredimensi6n) 
= 325 gal (1.22 m3). 
De acuerdo a una geometria cilindrica para el tanque: 

3
1.22 m = (7r/4) (d)l (1)
 

Al darle un 
valor de 0.92 m de diametro, la altura del
 
tanque (1) seria entonces de aproximadamente 1.82 m.
 

Utilizando 
 las grdficas que presentan Hall y
 
colaboradores (20), 
un tanque 
de 325 galones anda costando
 

aproximadamente $2 800.
 

Se contara ademas con 
un tanque 	 a
antes de la entrada 


los biorreactores 
para mantener el pH adecuado para la
 
acci6n enzimatica. 
 Este tanque tendra la capacidad de
 
almacenar una 
hora de la producci6n diaria que en 
terminos
 

de sirope al 40% equivale a 213 Kg.
 

La capacidad de esta 
 unidad sera entonces 45 gal + 

9 gal (20% sobredimensionamiento) = 54 galones (0.2 m3 ). 
Asumiendo una geometrra cilindrica para el tanque: 

m30.2 = (7r/4) (d) 2 (1)
 

Al darle un valor de 0.5 m de didmetro, la altura aproximada
 

del 	tanque sera de 1 m.
 

Segdn Hall y colaboradores (20) un tanque de 
esta
 

capacidad anda alrededor de $1 500 a enero de 1982.
 

Tambidn es necesario contar con un 
tanque de la misma
 
capacidad que el anterior y que se ocupara para recibir las
 
mieles invertidas provenientes de los reactores. 
 El precio
 

de esta unidad serd tambidn de $1 500.
 

Por diltimo se contard con un 
tanque de almacenamiento
 

del producto terminado 
(soluci6n de azdcares reductores al
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70%). 
 Este serd de la misma capacidad que el utilizado en
 

la primera alternativa y que se identific6 con el nmero 3,
 

siendo su costo aproximado de $3 500.
 

Resumiendo, los costos de los diferentes tanques seria:
 
Cuadro 20. Costo de los tanques para la segunda
 

alternativa del proceso
 

Ndmero Volumen, m3 Costo, $
 

4 24.5 12 968
5 1.22 2 800
6 0.20 1 500
7 0.20 1 500
8 2.70 3 500 

Para los requerimientos de veinte columnas, en donde la
 

mitad de ellas se mantienen en operaci6n, y la otra mitad
 

esperando ser cargadas, el costo aproximado por unidad es de
 

$5 700 
(segdn las graficas que presenta Hall y colaboradores
 

(20) para columnas de veinte pulgadas diametro
de y 4.92
 

pies de alto). El costo total la de
de bateria 


biorreactores serd de $5 700 x 20 
= 5114 000.
 

Los costos para las unidades que componen la red de
 

intercambiadores 
 de calor fueron calculados usando la
 

correlaci6n hecha por Corripio y colaboradores (13).
 

Para la unidadQ suponemos que no hay necesidad 
de
 

tener cabezas flotantes, presiones de operaci6n no mayores a
 

100 psig y construcci6n en acero al carb6n. 
La f6rmula para
 

encontrar el costo total seria entonces:
 

CE = exp(8.551-0.30863(lnA) + 0.06811(lnA)2) 
x exp(-l.1156 + 

0.0906 (lnA) ). 



161 

Dicho intercambiador 
de calor tiene 5.32 pie' de Area de
 

transferencia; 
 de acuerdo a 
 la f6rmula costaria
 

aproximadamente $1 425.
 

Se sigue el mismo procedimiento para estimar el 
costo 

de las restantes unidades. Para la unidad 0 que es el 

condensador y que cuenta con un deArea 0.82 pie', si
 
suponemos las mismas especificaciones de diseo, el costo
 

aproximado seria de $765.
 

Para la unidadQ como 
estamos enfriando un jarabe de
 

azdcares invertidos al 70% 
 en s6lidos, es conveniente
 

utilizar un disefio de cabezas flotantes.
 

La f6rmula se reduce a:
 

CE = exp (8.551 - 0.30863 (inA) + 0.06811 (inA)
2 )
 
Dicha unidad cuenta con 7 pie2 de Area; su costo aproximado 

es de $3 700.
 

EL COSTO TOTAL DE LA RED DE INT"RCAMBIADORES DE CALOR A
 

ENERO DE 1982, ASCIENDE A $5 890, distribuido asi:
 

Cuadro 21. 
 Costo de las unidades que componen la red de
intercambiadores de calor para la segunda alternativa de
 
proceso
 

Nilmero Area, pie' 
 Costo, $
 

1 5.32 1 425
 

2 0.82 765
 

3 7.00 3 700*
 

Intercambiador de cabezas flotantes
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Para poder estimar 
el costo de ambos evaporadores
 

utilizamos la correlacion propuesta por 
Zimmerman y Lavine
 

(53).
 

El costo estaba en relaci6n al Area total de
 

intercambio de calor segdn la f6rmula:
 

CT = ($22.7/piel) (area total) 

Para el primer evaporador, el que concentra las mieles 

de sacarosa de un 10 al 40% en solidos, el Area necesaria se
 

estim6 en 24.31 ft2 ; se debe de agregar:
 

i) $500 para incluir costos por estructuras de soporte,
 

escaleras, etc.
 

ii) $1 500 para incluir costos por fundiciones especiales,
 

tuberia de interconexi6n, etc.
 

El costo total del sistema excluyendo el eyector es de
 

$2 551.84
 

El eyector se dimensiona segdn la capacidad y la
 

presi6n absoluta que debe de mantener en 
la succi6n. Para
 

un eyectur de una sola etapa con post-condensador 

incorporado y para manter un vacio aproximado de 

4 pulgadas de Hg y con una capacidad de 1400 lb/h de 

remoci6n de vapor, su costo viene siendo de $1 600. Es 

importante sefialar que la unidad consume 4 670 Kg/h de vapor
 

vivo.
 

El costo total del primer sistema de evaporaci6n es de
 

$4 151.84.
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Para el segundo evaporador, el que concentra las mieles
 

de azdcares invertidas de un 
40 al 70% en s6lidos, el Area
 

necesaria total 
se estim6 en 30.1 ft2 .
 

El c-sto total del sistema excluyendo el eyector es de
 

$2 683.27.
 

Para un eyector de 
una sola etapa con post-condensador
 

incorporado 
 y para -mantener 
 un vacio aproximado de
 

16 pulgadas de Hg y 
con una capacidad de 210 lb/h de
 

remocion de vapor, su costo aproximado viene siendo de $300.
 

Es importante sefialar que la unidad 
consume 160 Kg/h de
 

vapor vivo.
 

El costo total del segundo sistema de evaporacion es de
 

$2 983.27.
 

El costo total de ambos evaporadores es de $7 135.11.
 

Ahora bien, este dato 
representa el 
costo del sistema a
 

enero de 1950. Para 
llevar el costo 
a enero de 1982
 

utilizamos el indice de CE Plant Cost 
Index (8) como 
se
 

ilustr6 en el sistema de triple 
efecto de la primera 

alternativa: 

CT1 9 8 2 = ($7 135.11) (314/100) = $22 404.25. 

Este costo se puede asumir con un 30% de exactitud. 

El costo del equipo para generar vapor se dimensiona de 

acuerdo a la demanda de vapor en la planta. La demanda 
se
 

desglosa asi:
 

-Consumo de vapor en los condensadores, 22 lb/h
 

-Consumo de vapor 
en la calandria 
del primer evaporador,
 

1500 lb/h
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-Consumo de vapor en el eyector del primer evaporador, 

10 275 lb/h 

-Cons, mo de vapor en la calandria del segundo evaporador, 

220 lb/h 

-Consumo de vapor en el eyector del segundo evaporador, 

352 lb/h 

El consumo de vapor promedio en la planta es de 12 

lb/h. Si tomamos un colch6n del 
25%, el consumo maximo de
 
vapor seria de aproximadamente 15 
460 lb/h. Se selecciona
 
una caldera pirotubular para 
 una capacidad maxima de
 
generaci6n de vapor de 
16 000 lb/h. 
 Presi6n de operaci6n
 
hasta 200 psi y que trabaje a base de bunker.
 

Utilizando la correlaci6n que propone Zimmerman 
(53) y 

que es la siguiente: 

CT = ($2.40/lb/h vapor producido) (16 000 
 lb/h vapor
 

producido
 

CT = $38 400 

este precio a enero de 1950 puede corregirse para 
enero de
 

1982 como sigue:
 

CT1982 
= ($38 400) (314/100) = $120 576 

Este costo se puede estimar con 
un 30% de exactitud y
 
no incluye auxiliares a la planta generadora de vapor.
 

Se resume en el siguiente cuadro, el listado del equipo
 
que compone la infraestructura de proceso en la planta:
 

370 
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Listado de equipo que compone la
Cuadro 22. 

infraestrctura de proceso para la segunda alternativa
 

Costo total Desviacion
 
en la estimacion
 

i) Tanques 
 22 268 
 5 380
 
ii) Intercambiadores 
 5 890 
 1 767
 

de calor
 

iii) Reactores 
 114 000 
 11,400
 

iv) Sistema de 
 22 404 
 6 721
 
evaporadores
 

v) Caldera 
 120 576 
 36 173
 

El costo total del equipo asciende a $285 138 con un
 
grado de exactitud de mds o menos $61 441.
 

El costo del equipo para enero de 1988, que es la fecha
 
mas reciente de la cual se pudo obtener los indices de la CE
 

rlant Cost Index (8):
 

CT1988 = 
($285 138) (324.5/314.0) = $311 020
 

El precio FOB del equipo USA es de $311 020.
 

Este costo de inversi6n fija, es $135 755 m~s alto que
 
el misno rubro en la primera alternativa de disefio.
 

Como esta cifra 
representa aproximadamente el 
40% del
 
costo de producci6n, es obvio 
que un incremento 
de esta
 
naturaleza se 
reflejara en un significativo mayor costo de
 

producci6n.
 

Cabria hacer algunas consideraciones 
de c6mo puede
 
reducirse el de
costo inversi6n 
fija para esta segunda
 
alternativa, ya que desde el punto de vista operativo, tiene
 
ventajas, como 
son la mayor estabilidad de 
los guarapos a
 
mas alta concentraci6n 
de s6lidos y la reducci6n de los
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riesgos de contaminaci6n bacteriana en los biorreactores por
 

las mismas caracteristicas.
 

De los costos anteriores, son la caldera y la bateria
 

de biorreactores, los equipos que mds influyen. 
 La caldera
 

podria disminuir en costo si se reduce el mayor consumo de 

vapor que esta en el eyector del primer ev.porador.
 

Esto se lograria opercndose mds cerca a condiciones 

atmosfericas, sin embargo, esto implicaria una mayor 

temperatura de operaci6n en el evaporador que obligaria a 

tener un enfriador para llevar el 
guarapo concentrado a 40%
 

a la temperatura de entrada de los biorreactores.
 

El ndmero de biorreactores podria disminuir debido al
 

menor 
riesgo de contaminaci6n, puesto que su vida itil
 

podria ser mayor que 
 la de 15 dias anteriormente
 

establecida.
 

Sin embargo, 
para poder fijar esta cantidad, se
 

necesitarian de 
 datos experimentales confiables de la
 

operaci6n continua y prolongada de biorreactores piloto.
 

Ante estas incertidumbres y la existencia de tantas
 

alternativas, se 
pens6 no continuar con el analisis de esta
 

topografia de disefio, ya que aunque se cree 
que pueda
 

acercarse a la cifra de la 
inversi6n anterior, tambien 
se
 

tiene la opini6n que seria muy dificil bajar sustancialmente
 

de la misma.
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9. CONCLUSIONES
 

El orden de presentaci6n de las conclusiones estd dado
 
por la manera 
de c6mo fueron planteados 
los objetivos 
de
 
este trabajo (secci6n 4) y las 
hip6tesis experimentales 
a
 
comprobarse (secci6n 5).
 

9.1 Con el 
equipo construido para 
elaborar perlitas

fue posible producir un diametro dado de las mismas con muy
 
poca variacion. 
 Esto se logr6 ajustando 
el flujo de la
 
suspensi6n de levadura y el 
flujo de aire hacia el aparato.
 
Por ejemplo, 
 el diametro 
 finalmente 
 seleccionado 
 para

experimentos subsiguientes fue de 0.88 mm con una desviaci6n
 

standard de .01 mm.
 

9.2 Fue posible operar 
el biorreactor de 
400 mL de
 
volumen efectivo con soluciones de 10, 
15 y 20% de sacarosa
 
inicial 
 en el 
 mismo. 
 Se lograron 
 las conversiones
 
siguientes despues de 
180 min de operacion: 86, 80 y 65%
 
respectivamente del substrato inicial.
 

9.3 La 
velocidad 
inicial 
de la hidr6lisis 
de la
 
sacarosa 
fue funci6n de la concentraci6n inicial de la misma
 
presente. 
 Los valores 
obtenidos 
para 10, 
 15 y 20% de
 
sacarosa 
inicial fueron de: 
 5.64, 1.45 y 1.30 g 
sacarosa
 
hidrolizados por L y por min 
respectivamente. 
 Puede verse
 
claramente 
 que dichos 
 valores disminuyen conforme la
 
concentraci6n de sacarosa aumenta, reflejando este hecho un
 
cl~sico patr6n de inhibici6n por substrato.
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9.4 Cuando se emple6 una concentraci6n baja (10%) de 

sacarosa inicial, el modelo cindtico de Michaelis-Menten
 

represent6 adecuadamente los datos experimentales. El valor
 

de los parametros fueron:
 

VK = 5.25 g/L yK = 100 g/L 

9.5 Los valores de los parametros anteriores se
 

obtuvieron empleando ei 
mdtodo diferencial de analisis con
 

una regresi6n no linear 
 que utiliz6 el algoritmo de
 

Marquardt. Estos valores representaron mejor los datos que
 

los obtenidos por el 
mismo mdtodo con una regresi6n linear
 

(Lineweaver-Burk). 
 Por otro lado, el metodo integral de
 

analisis 
no pudo aplicarse porque se obtuvieron pardmetros
 

negativos.
 

9.6 Cuando se emplearon altas concentraciones de
 

sacarosa 
(15 y 20%) al modelo cinetico de Michaelis-Menten,
 

se le adicion6 un tercer pardmetro que tom6 en cuenta los 

efectos por inhibici6n de substrato. El valor de los 

pardmetros fue: 

Vmx = 1.5 g/L min, K. = 97 g/L y Ki = 333 g/L 

9.7 Los 
valores de los parametros anteriores se
 

obtuvieron empleando el 
metodo diferencial de analisis 
con
 

una regresi6n no linear que utiliz6 el 
algor..tmo 'Simplex'.
 

Sin embargo aunque el modelo predijo la conversi6n final, el
 

ajuste logrado 
 para tiempos intermedios present6
 

desviaciones que no fueron aceptables.
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9.8 Ante tal situaci6n se ensayaron modelos cineticos 
mas sencillos. El que mejor ajust6 los datos fue el modelo
 
cinetico 
de primer orden. 
 El valor para la 
constante
 
cinetica fue de 
 k = 6.05 x 10- 3 min -1
 .
 

9.9 Se evaluaron dos 
alternativas de 
diseho para la
 
sintesis del proceso: 
 una en donde el reactor operara a las
 
mayores velocidades 
de reacci6n 
(sin inhibici6n, 
pero con
 
concentraciones en 
sacarosa 
diluidas) comparada con 
la otra
 
en donde se operara el 
reactor a mayores cargas de substrato
 
(con inhibici6n 
 y una reducci6n 
 de la velocidad 
 de
 
reaccion). 
 De estas, la que requirio una menor inversi6n en
 
equipo fue la primera, por lo que se 
escogi6 como 
la
 
alternativa recomendada para un posible proceso industrial.
 

9.10 Los 
mayores costos de inversi6n en equipo 
en la
 
segunda alternativa 
se debieron a 
los factores siguientes.
 
Primero, debido al 
efecto inhibitorio sobre la velocidad de
 
reacci6n a altas concentraciones, el ndmero de biorreactores
 
necesarios 
 aumento. 
 Segundo, 
 el consumo 
 de vapor,
 
principalmente 
en los evaporadores, 
fue aproximadamente
 
cinco veces mas, 
con un consiguiente aumento en el 
costo de
 
la caldera. 
 Esto se debi6 a 
que en el primer paso de
 
evaporaci6n, 
en donde se procesa 
el jugo de cafia diluido
 
(10%), se emple6 
un solo efecto, comparado 
con la primera
 
alternativa, en 
donde 
para efectuar 
la concentracion 
del
 
jugo diluido, se emple6 
un sistema 
de triple efecto, en
 
donde se ahorr6 sensiblemente la demanda de vapor.
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9.11 
 Los costos de inversion en equipo para la segunda
 

alternativa fueron 1.8 veces 
los correspondientes 
a la
 

primera. 
Dichos costos representaron aproximadamente un 40%
 

del costo unitario total de operaci6n.
 

9.12 El costo unitario total de produccion fue de
 

Q.1.88 por Kg 
de s6lidos para una producci6n anual de
 
644 100 Kg. 
 Dicha cifra corresponde mas o menos a un 40% de
 

la posible demanda 
 en el pais para este producto
 

substitutivo 
de la glucosa 
liquida que actualmente se
 

importa.
 

9.13 Dicho costo es competitivo a nivel internacional
 

ya que el precio actual 
de las mieles ricas 
en fructosa
 

(42%) producidas enzimaticamente a partir de almid6n de maiz
 

es de Q.1.46/Kg (precio base ex-,fdbrica EEUU).
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10. RECOMENDACIONES
 

Lo 
 resultados y conclusiones de este estudio muestran
 
que el 
proceso para producir mieles invertidas a partir de
 
guarapo de cafia, es preliminarmente factible y sabiendo que
 
en un analisis mas amplio 
y preciso se podria 
llegar a
 
obtener ademas un proc:eso econ6micamente atractivo.
 

Sin embargo, para poder llevarlo a una 
etapa en donde
 
se pueda tomar una 
decisi6n de invertir en el 
con un riesgo
 
aceptable, deben 
de considerarse 
efectuar 
los estudios
 

complementarios siguientes:
 

a) Verificar a nivel de planta piloto la estabilidad en 
la
 
conversi6n del 
catalitico 
en los reactores 
para establecer
 
fehacientemente el tiempo de reemplazo del mismo. 
Con esto
 
se lograria establecer un 
programa operativo mds confiable
 
que determinaria 
el ndmero real de 
unidades necesarias en
 

uada alternativa considerada.
 

b) Para ambas alternativas, 
se deberian simular 
los
 
sistemas de evaporaci6n, explorando el 
efecto sobre 
los
 
costos que puedan tener 
diferentes arreglos tanto 
en el
 
numero de efectos, como en 
las condiciones de operaci6n.
 

Una vez 
se tengan estos datos, se podrd seleccionar con
 
confianza 
la alternativa mas econ6micamente atractiva, 
que
 
permitiria establecer 
la rentabilidad 
real del proceso
 

industrial.
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Tabla de calibraci6n bomba
 

Se presenta en el 
 cuadro 
23, los datos para la
 
calibracion 
 de la 
 bomba utilizada 
 para inyectar 
 la
 
suspensi6n de levadura al 
aparato de inmovilizaci6n. 
A cada
 
marca 
le corresponde 
su flujo volumetrico 
como 
se puede
 

apreciar en dicho cuadro.
 

Cuadro 23. Calibracion de la bomba utilizada en 
las
 

pruebas de inmovilizaci6n
 

Marca 
 Tiempo, s 
 Volumen, ml 
 Flujo, ml/s
 
1 
 102.63 
 4.0 
 .0390
 
2 
 85.96 
 9.0 
 .1047
 
3 
 55.14 
 10.0 
 .1814
 
4 
 43.54 
 10.5 
 .2412
 
5 
 31.54 
 10.0 
 .3171
 
6 
 26.22 
 10.0 
 .3814
 
7 
 21.31 
 9.5 
 .4458
 
8 
 18.34 
 10.0 
 .5453
 
9 
 24.82 
 14.5 
 .5842
 

10 
 16.87 
 10.5 
 .6224
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Curvas de calibraci6n para determinar azucares por el 
m6todo colorim6trico-DNS
 

La grafica 16 que acompaha al cuadro 1 (10%) 
se prepar6
 

paquete 'logicial Lotus 
123' 


mediante el ajuste de regresi6n de cinco soluciones de 
concentracion de azucares conocida. Se presenta el analisis 
de regresion hecho en el y su
 

respectiva grafica.
 

Para acompafiar al 
cuadro 2 (15%) fue necesario preparar
 
nuevo DNS, ya que 
este reactivo es 
bastante inestable. Se
 
presenta el 
analisis de regresi6n como 
la nueva grafica 17.
 
Es conveniente 
sefialar 
 que para el cuadro 3 (20%) fue
 
necesario hacer una 
 recalibraci6n 
 para tres puntos
 
unicamente. 
 Como se observa en la grafica 17, 
los puntos se
 
desvian ligeramente de la recta de calibraci6n para 15%.
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Grifica 16. 
 Calibraci6n DNS para el andlisis de muestras al
lot
 

10%0
 

I.,=o 

9.= U 0%

/ '1"" 7'; i ± " 7K-'--


I 
BAS 

~rCr20.04--".•CC -. I110_ .r, L? 0 1 0 . .6.1
I 0 20 0 2 

4Q I"
 

O. 004 '~~" lQ I"r,
i,,) UEOJ 0.220, 0.14 0~1I0 .18{.12 



1.83
 

Grifica 17. Calibraci6n DNS para el andlisis det 
muestras al
 
15 y 20%
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ANALISIS DE REGRESION PARA GRAFICA CUADRO 1
 

0.055 80 
0.110 120 
0.140 140 
0.177 160 
0.220 200 

(AL 10%) 

Regression output:

Constant 
 40.706
 
Std Err of Y Est 
 4.117
 
R Squared 
 0.994
 
No. of Observations 
 5.000
 
Degrees of Freedom 
 3.000
 

X Coefficient(s) 707.2?1
 
Std Err of Coef. 32.654
 

ANALISIS DE REGRESION PARA GRAFICA CUADRO 2
 

0.074 80 
0.156 120 
0.206 140 
0.256 160 
0.320 200 

(AL 15%)
 

Regression output:

Constant 
 44.053
 
Std Err of Y Est 
 4.281
 
R Squared 
 0.993
 
No. of Observations 
 5.000
 
Degrees of Freedom 
 3.000
 

X Coefficient(s) 
 474.046
 
Std Err of Coef. 22.768
 

ANALISIS Dt REGRESION PARA GRAFICA CUADRO 3
 
(AL 20%)
 

Regression output:
0.065 
 80 
 Constant 
 52.010
0.200 
 140 
 Std Err of Y Est 
 0.891
0.340 
 200 
 R Squared 
 1.000
 
No. of Observations 
 3.000
 
Degrees of Freedom 
 1.000
 

X Coefficient(s) 
 436.316
 
Std Err of Coef. 4.580
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Print-out Program
 

Se presenta el "print-out" del 
programa para 
simular
 
sistemas de evaporaci6n de triple efecto.
 



0 PRINT "PROGRAMA F'A SIMULAR SISTEMAS DE EVAPORACION, TRIPLE EFECTO"12 DIM T(5),BPE(5).Uk ), TAU(5). DELTAT(5)9 DELTATA(5), L(5), X(5)13 DIM LAHRDA(5), CP(5), XX(5). 
V(5), A(=), D(5,5): F(5,5)
 
14 REM INGRESO DE DATOS
 
15 PRINT "INGRESE DATOS 
 AL IriENTACIJUN"
 
2C) INPUT "X=" ; X 
21 INPUT "F=";F
 
22 INF'LIT "TF=-;TF
 
23 PRINT "INGRESE CONDICIONES 
 DEL VAPOR AL PRIMER EFECTO" 
24 INPUT "T0=" ;TO

25 PRINT "IIHGRESE CONDICIONES FINALES DEL VAFOR SATURADO"
 
26 INPUT "T(3)="; T(3)
27 REH ENCONTRAR FLUJO DE PRODUCTO (KG/HR) -BALANCE DE MASA SOBRE TODO EL SISTE 
A­
28 PRINT "INGRESE COMFOSICION EN EL PRODUCTO"
 
29 INFUT X(3)
 
30 L(3)= (F*X),:X(3)

31 REM DE RADOVIC; ET.AL.; DISENO DE SIST. EVAP. PARA SOLUCIONES DE AZUCAR
32 PRINT "INGRESE LOS INCREMENTOS EN EL PTO. DE EBULLICION (BPE)"33 PRINT "INGRESE LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR GLOBAL (KCAL/H 2 H 

C)" 
34 FOR 1=1 TO 3
 
35 INPUT EBPE(I)
 
36 'PUT U(I1
 
37 NEXT I
 
40 REM DEFINIR TAU Y T PARA CADDA EFECTO, DONDE TAU ES LA TEMP. DE EBULLICION DEILIQUIDO Y T. ES LA TEMP. DE SATURACION DEL SOLVENTE FURO A LA PRESION DE 

CADA EFECTO.
 
45 TAU(3)= BFPE(3)+T(3)
 
50 DELTAT= TO-TAU(3)

5,5 PRINT "LA CAIDA DE TEMPERATURA A TRAVES DEL SISTEMA ES"; 
57 PRINT DELTAT
 
60 GOSUP 600
 
65 DELTAT(2)= DELTAT(1)*(U(1)/U(2))
 
70 DELTAT(3)= DELTAT()*(U(1)/U(3))
 
71 FOR I=1 TO 3
 
72 DELTATA(I)= DELTAT(I)
 
73 NEXT I
 
75 TAU(1)= TO-DELTATAi)
 
80 T(1)= TAU(1)-B2PE(<)
 
85 TAU(2)= r(I)-DELTATA(2)
 
90 T(2)= TAU(2)-BPE(2)
 
100 GOSLIB 101:
 
110 REM SUBRUIINA METODO GAUSS PARA RESOLUCIONo
 DE ECUACIONES SIMULTANEAS LINEALE
 

115 GOSUB 800
 
251 IF A=( THEN GOTO 260
 
252 FOR I=1 TO 2
 
253 XX(I)=X(1)
 
254 NEXT I
 
260 X(1)= (F*X./L.(1)
 
270 X(2)= (F*X)/L(2)
 
271 IF A=O THEN GOTO 280
 
272 IF (X(1)-XX(1))'=.


0 2 AND (X(2)-XX(2))<=.02 THEN GOTO 315
 
280 GOSUB 2000

290 REM SUBRUTINA METODD GAUSS PARA RESOLUCION DE ECUACIONES SIMULTANEAS LINEALE
 

http:X(2)-XX(2))<=.02
http:T(5),BPE(5).Uk


295 GOSUP 900
 
300 GOTO 251
310 REM CALCULO DE VO 
(CANTIDAD DE VAPOR INTRODUCIDO AL PRIMER EFECTO)
6
315 LANBDAO= 06.5-.695*T0)
 
320 CPF= 1-.00)6*(X*10(:0)
 
325 LAMBDA1= LAMBDA(I)+(TAU(1)_CF.(1)*TAU(1))

330 VO= 
((F-L( 1) *LAMBDAI-F*(CF,F*TFCP(1)*TAU(1)))/LAIMBDAO

335 REM CALCULO DE AREAS -SUPONIENDO QUE TENEMOS AREAS IGUALES EN LOS TRES EFECT

Os­336 REM CALCULO DE CANTIDAD DE VAPOR FRODUCIDO EN CADA EFECTO.34C V(I)= F-L(l)
 
345 V(2)= L(l)-L(B) 
350 V(3)= L(2)-L(3)

351 A(1)= (VO*L 
 hMBDAO)/(J(1)*DELTA I)352 A(2)= (V(I)*LAMBDA())/(U(2)*DELTATA(
 

2 ))
353 A(3)= (V( 2 )*LAMBDA(2))/(U(3)*DELTATA(
 
3 ))
355 REM CALCULO DEL AREA PROMEDIO


360 AFROM= ((A(1)*DELATA( 1))+(A 2)*DELTATA(2 ))+(A(3).DELTATA(3))/DELTAT365 REI CALCULAR CORRECCION DE CAIDA DE TEMP. A TRAVES DE CADA EFECTO.

3"20 FOR I=l TO 3
 
372 DELTAT(I)= (A(I)/AFROM)*DELTATA(I)
 
375 NEXT I
 
380 REM FROCEDIMIENTO ITERATIVO
 
335 FOR 1=1 TO 3

390 IF ABS(DELTATI(1)-DELTATA(I)). 


.. 1OTHEN GOTO 399
 
391 NEXT I
 
3'2 GOTO 410
 
399 .=:+ 1
 

0'+0
IF K=lo) THEN GOTO 485 
4:5 GOTO 71
410 LPRINT "HEMOS LLEGADO A LA CONVERGENCIA 
 EN";K; "ITERACIONES"
 

420 LPRINT
 
425 REM RESUMEN PARA CADA EFECTO; 
TAU Y T
 
427 FOR I=l TO 3
 
42B LPRINT "EFECTO";I
 
429 LFRINT "LA TEMP. DEL LIQUIDO ES"; TAU(1)
430 LPRINT "LA TEMP. DE SATURACION ES"; T(I)

431 NEXT I
 
435 PRINT
 
436 PRINT
 
437 LPRINT "EL FLUJO DEL PRIMER LICOR ES 
"; L(l) KG/HR "­

"CON UNA COMPOSICION DE"; 
X(1)
438 LPRINT "EL FLUJO DEL SEGUNDO LICOR ES 
"; L(2). " KG/HR ";
"CON UNA COMPOSICION DE";439 LFRINT "EL FLUJO DE PRODUCTO ES "; 

X(2)
 
L(3) " KG/HR ".
 

"CON UNA COMPOSICION DEl"; 
X(3)

440 PRINT
 
441 PRINT

445 LPRINT "LA CANTIDAD DE VAPOR PRODUCIDO EN CADA EFECTO ES"
446 FOR 1=1 TO 3

447 LPRINT "EFECTO 
".;I;" ";V'(I); " 1.:G/HR" 
448 NEXT I 
449 PRINT 
450 PRINT 
455 LPRINT "LA CAIDA DE TEMPERATURA A TRAVES DE CADA EFECTO ES"456 FOR 1=1 TO 3
457 LPRINT "EFECTO ";I;" ";DELTAT(I); 
" C"
 
458 NEXT I 
459 PRINT
 
460 PRINT
 



465 LFRINT "El- PRE' DE INTERCAMBIO DE CALOR F'ARA CADA EFECTO ES"; AFROM; t; 2"470 LPRINT "LA CANTIDAD DE VAPOR CONSUMIDA ES"; VO; " KG/HR"

480 LPFRINT
 
481 tOTO + :0
 

.,5INI "NO SE LOGRO CONERG6ENCIA. I) CAMBIE DE CONDICIONES 0 2) AUMENIE Nt. 
I ,d DE ITERACI ONES" 

+ 10F
;,)END
 

- F 1 PPC',POG I,:. fF W-FG iFIN. IFFI rITR LA
n1I. D- -'-y FLINCION DE LA FORMA Y=F(Y
= DEIL AT ,U(Il iUW2))* Y-(U(1)/U-'3))*y
 
dl0 INFUT "INGRESE LA F'RO: IMAC1 ION INICIAL:", AOi

630 INPUT I"IGRESE LA TOLERANCIA:"'. T
6-) INPUT "INGRESE EL NUMERO MAXIMO DE ITERACIONES:". N
 
6-1 t = FNT(AO1
 
c.i5, £'-: FNT (AO
 
6c-') FO I- ro r

o'7C. 'sz (FI'.II(B)-FNTltAO))/(B_-AO)
 
68,- (-,= 5/i(S- I )
 

690 C- 1-O)*F'T(B>+Q*8
 
7)) IF AS(C-B)/C)*,T THEN GOTO 760

?"0A F­

720 E-C
 
73:) NFXT I


-40 PRINT "EL METODO DE WEGSTEIN FRACASO CON 
 EL NUMERO DE ITERACIONES INDICAlDS" 

760 DELTAT( 1)=C
 
*7,70 RETURN
 
806 DEFDBL G
 
81 R=2
 
815 D(1.1)= (TAU<I)-TAU(2)-LA1BDA(1)LAMBDA(2))
 
220 D(I,2)= LAMBDA(2)
 
825 D(I.3.= -1*(F*LAMBDA(1))
 
830 D(2.1)= LAMBDA(2)
 
835 D(2.2)= (TAU(2)"TAU(3)-LAMBDA(2)-LAMBDA(3))
 
840 D(2 3)= L(3)*LAMBDA(3)
 
845 FOR J=1 TO R
 
850 FOR I=J TO R
 
855 IF D(I.J)< :O GOO 871
 
860 NEXT I
 
865 PRINT "NO HA'Y SOLUCIONES UNICAS"
 
870 GOTO 899 
871 FOR M=l TO R+1 
872 G= D(J.M) 
873 D(J.M)=D(I.M) 
875 D(I.M)=G 
880 NEXI M 
881 E= I/D(J.J) 
882 FOR M=1 TO R+I
 
883 D(J.M)= E*D(JM)
 
885 NEXT M 
886 FOR 1=1 TO R
 
837 IF 1=J GOTO 893
 
888 E= -D(I.J)
 
89": FOR M=I TO R+1 
891 D(Ia'= D(l M)+E*D(J,M) 
892 NEXT M 
893 NEXT I 
895 NEXT J 



896 L(1)= iNT(D(I R+1)*IO00+.5)/1000 
897 L(2)= INT(D(2.R+1)*100C+.5)/1I0C) 
898 RETURN
 
899 GOTO 490
 
9'" DEFDBL H910 F=2 
915 F(1.1)= (CF(1)*TAU(1)-CP(2)*TAU(2)-LAr1BDA(1)-LAMBDA2)
 

92C) F, I.2)= LAMBDA2 
925 F( .3)= -1*(F*LAMEBDA())
 
-3C. F(2,1 )= LAMBDDA(2 
935 F.2,2)= kCF(2)*TAU(2)-CP(3)*TAU(3)-LAMBDA(2)-LAMBDA
 

3 )

C) FR, 3= L (3)*LAMBDA3 

-'=,5FOP J=! TO F 
50 FOR I=J '0 F*
 

+'] IF F.I.J.<'. GOTO 971
 
- ) IiEX T I
 

;--.'1 T "NO HA"' Sr IC..CIONES Ur.JICAS" 
-1'7 -OTO ... 

7-71 FOR *;=I 10 F+1
•c_ H= F (, . "I 

7'73 F(J.M)=F(I.M) 
75 F(I,M)=H 

I'-) NEXT m
 
-'I1 W=IF(JJ)
 
.32 FOR M=l TO P+I
 
983 F(J,M)= W*F(J.M)
 
i95 NEXT I
 
986 FOR 1=1 TO F
 
'87 IF I=J GOTO 993
 
90-8 W =-F(IJ) 

990 FOR M=l TO P-1
 
991 F(I.M)=F(I,M)+W*F(JM)
 

-92 NEXT Il
 
-99 NEXT I
 
-95 NEXT J
 
'?'96 L(1)= INT(F(,F'+I)*1O00+.5)/IOOO
 
797 L(2)= INT(F(2,P+I)*1O00+.5)/1O00
 

''98 RETURN
 
999 GOTO 490
 

1001 REM SUBRUTINA PARA CALCULO DE ENTALPIAS Y CALORES LATENTES DE VAPORIZACION
 
-INDEPENDIENTE DE LA COMPOSICION­1O15 REM LAS ENTALPIAS VAN A SER IGI'AL AL SOLVENTE PURO CON,UN CALOR ESPECIFICO
PROMEDIO DE IKCAL/KG C. -INDEPENDIENTE DE LA TEMP.-I;IO) REM CALCULO DE CALOR LATENTE DE VAPORIZACION (LAMBDr) SEGUN ECUACION DE 
REGNAULT S
 

1015 FOR 1=1 TO 3
 
1016 LAHEIDA(I)= 6 06.5-.695*TAU(I)
 
1,'17 NEXT I
 
112() RETURN
 

2u0, REr SUBRUTINA PARA CALCULO DE ENTALPIAS Y CALORES LATENTES DE VAPORIZACION 
-EN FUNCION CE LA COMPOSICION­

2005 REM LAS ENTALPIAS SE EXPRESAN EN FUNCION DEL CALOR ESPECIFICO DE SOL.. DESACAROSA SEGUN HUGOT. -INDEPENDIENTE DE LA TEMP.­
2010 FOR I=l TO 3 
201)15 CF'(I)= I-.006*(X(I)*100) 
2(20 NEXT 1
2025 REM RE-CALCULO DE LAMBDA'S SEGUN REGNAULT'S TOMANDO EN CUENTA COMPOSICION.
 
2030 LAMBDA2= LAMBDA(2)+(TAU(2)-CP(2).TAU(2))
 
2035 LAMBDA3= LAMBDA(3)+(TAU(3)-CP(3)*TAU(3))
 
2040 RETURN 


