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INTRODUCCION

En el presente trabajo desarrollamos el estudio para la instalacién de una planta

productora de Alginato de Sodio mediante un proceso biotecnolédgico, en el que

utilizaremos como materia prima a un desecho industrial, cuyo volumen de produccion

promedio esta en el orden de miles de litros diarios, y siendo su tratamiento un gran

inconveniente para las PyMEs del pais.

Caracteristicas y aplicaciones del Alginato

El alginato es un polimero que tiene la capacidad para aplicarse como espesante,

gelificante y viscosante en la industria alimenticia y farmacéutica, por ejemplo; y permite

reemplazar productos tales como goma aguar, goma xantica y carragenina (ver Anexo 1).

Industria

Propiedad aprovechada

Aplicaciones

Farmacéutica

Alimenticia

Agente espesante

Agente de suspensién

Agente micro-encapsulado y
de desintegracion
Estabilizador

Agente espesante

Agente emulsionante

Agente hidratante

Agente gelificante

Producciéon de  farmacos,
ingenieria de tejidos,
tratamientos  clinicos y

cultivos celulares

Helado, pan, postres, dulces
blandos,  jugos,  salsas,
mermeladas, productos

congelados
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Fig. 1 Aplicaciones del alginato.
Fuente: S. Badui, 2013, “Quimica de los Alimentos”

Bibliografia Base

La historia de la obtencion de alginatos comienza con el quimico britanico Stanford,
cuando en 1881 se publica la patente "Alginic acid from brown algae" [1]. Ese fue el
comienzo de una larga investigacion que se ha realizado con respecto a este polimero.
Son muchas las aplicaciones que tiene el alginato, y muchas otras aplicaciones
potenciales, como en el caso de la industria farmacéutica, donde grupos de investigadores
trabajan en la obtencién de un alginato biotecnoldgico muy puro, por medio de la bacteria
Azotobacter Vinelandii, con el propdsito de encapsular células vivas 0 medicamentos que
viajen por el cuerpo y se liberen en el lugar preciso [2].

Con respecto a las investigaciones sobre el tema, tomamos como referencia las
publicaciones realizadas por el equipo de investigadores del Instituto de Biotecnologia de

la Universidad Nacional Autdnoma de México. Algunas de ellas se listan a continuacion:

¢ Role of oxygen in the polymerization and de-polymerization of alginate
produced by Azotobacter vinelandii, Flores C., Diaz-Barrera A., Martinez
F., Galindo E. and Pefia, C., Journal of Chemical Technology and
Biotechnology, 90: 356365 (2015).

e Oxygen uptake rate in alginate producer (algu+) and non-producer
(algu-) strains of Azotobacter vinelandii under nitrogen-fixation
conditions, Castillo, T., Lépez, I., Flores, C., Segura, D., Garcia, A.,
Galindo, E., Pefia, C. (2018), Journal of Applied Microbiology.
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e Molecular weight and viscosifying power of alginates produced in
Azotobacter vinelandii cultures in shake flasks under low power input,
Gomez-Pazarin, K. Flores, C., Castillo-Marenco, T., Buchs, J., Galindo, E.

and Pefia, C., Journal of Chemical Technology and Biotechnology, 91:
1485- (2016).

e Expression of alginases and alginate polymerase genes in response to
oxygen, and their relationship with the alginate molecular weight in
Azotobacter vinelandii, Flores, C., Moreno, S., Pefia, C. and Galindo, E.,
Enzyme and Microbial Technology 53: 85-91 (2013).

e Production of alginate by Azotobacter vinelandii in a stirred fermentor
simulating the evolution of power input observed in shake flasks, Pefia, C.,

Millan, M., Galindo, E., Process Biochemistry 43: 775-778 (2008).

Proceso actual y alternativa

La via de obtencion principal a nivel mundial del alginato es a través de la extraccion en
algas marrones, fuente natural en paises como Meéxico, Chile o Argentina. Los principales
productores de alginato a través de algas son China, Inglaterra, Noruega, Francia, Japon

y Estados Unidos. El proceso general de obtencion es el siguiente:

v )
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Hidratacién

Pre-extraccion

Extraccion

Dilucion

Filtracion

Precipitacién

Conversién de (Ca)Alg
en Acido Alginico

Prensado

Conversidn de Acido
Alginico a (Na)Alg

Prensado

Secado

Molienda

Tamizado

Fig. 2  Obtencidn de alginato a través de algas
Fuente: Scielo [3]
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UTN

El proceso tradicional de obtencion a partir de algas presenta ciertas limitaciones al

momento de asegurar una produccién estable y de caracteristicas constantes:

~ Dependencia estacional de la obtencién de la materia prima
~ Fluctuaciones estacionales en la calidad del alginato obtenido

~ Caracteristicas organolépticas dificiles de eliminar

En Argentina el alginato es netamente importado; las empresas que lo importan los hacen
para consumo interno en sus procesos de produccién, y también estan aquellas que son
representantes de firmas extranjeras en el pais, y revenden el producto. Para el comercio
internacional el Alginato de Sodio esta clasificado en el Nomenclador Comun del
Mercosur [4] como un derivado del &cido alginico bajo la Posicién Arancelaria
39.13.10.00 dentro de la clasificacion de Polimeros Naturales. Datos actuales de
importaciones nacionales, indican que ingresan al pais cerca de 150 toneladas por afio [5],
de las cuales aproximadamente el 77% es destinado a la industria alimenticia. En este
trabajo se proyecta abastecer inicialmente el 35% del mercado nacional de alginato. Por
otro lado, abastecer al mercado de los productos similares que son utilizados hoy en dia
en el mercado meta: carragenina y agar-agar

En el proceso que se plantea en el actual trabajo, utilizamos al suero lacteo, que es el
desecho generado por las industrias lacteas durante la fabricacion de quesos, cuyo
volumen ronda los 11 millones de litros diarios. En el caso de las PyMEs, que se
encuentran limitadas tecnolégicamente, tratar este volumen de desecho es un gran
inconveniente, y en la mayoria de los casos, el suero es volcado sin ningun tipo de
tratamiento. Este efluente genera gran contaminacién en aguas, y segun se informa [6],
mil litros de suero generan aproximadamente 35 kg de demanda bioldgica de oxigeno
(DBO) y cerca de 68 kg de demanda quimica de oxigeno (DQO), equivalente a la
demanda de aguas negras producidas en un dia por 500 personas.

No ocurre lo mismo en las grandes industrias, las cuales cuentan con la tecnolégica
necesaria para continuar procesando el suero, y obtener subproductos tales como Suero
en polvo, suero en polvo desmineralizado, lactosa de grado alimenticio y WPC
(Concentrado Proteico de Suero). En algunos casos, las industrias concentran el suero y

lo venden a empresas dedicadas a la produccién de ingredientes alimenticios, como es el

ot
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caso de Arla Foods Ingredients S.A., 0 exportan a paises como Colombia, China, o Brasil
[7].

El suero lacteo contiene lactosa, que es el azlcar natural de la leche y sirve de fuente de
carbono para la bacteria Azotobacter Vinelandii. Esta bacteria, que se encuentra de
manera natural en algunos suelos, tiene la capacidad de producir alginato como una
manera de proteccidn ante un cambio negativo en el medio. Esta caracteristica es la que
se aprovecha en el proceso propuesto: se generan condiciones adversas para que la

bacteria genere el exo-polimero.

Pretratamiento

Hidrdlisis Acida

Inoculacion

Fermentacion

Centrifugacion

Precipitacién

Filtracion

Acidificacion

Precipitacion

Secado

Molienda

Tamizado

Fig. 3 Obtencidn de alginato de sodio a partir de Lactosuero
Fuente: Elaboracion propia.
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Materia primay Producto

El suero sera recolectado de aquellas PyMEs cercanas a la localizacion de la planta. Este

suero tiene las siguientes caracteristicas:

v Composicion

Elemento Porcentaje
Lactosa 4.7
Proteinas 0.87

Grasa 0.43

Sales minerales 0.6

Tablal Composicion del suero
Fuente: [6]

v Propiedades

Conductividad Térmica [Kcal/m.h]

A 20°C 0,465
A 80°C 0,551
Viscosidad a 20°C [cp] 1,2
Densidad 1

Tabla2 Propiedades del suero lacteo
Fuente: Riquelme Gyimesy [8]

Como nuestro objetivo es abastecer a las industrias alimenticias con alginato, las
especificaciones de este ingrediente seran definidas en base a los estandares establecidos
por el Codigo Alimentario Argentino (CAA) para tal producto y por especificaciones de

otros productores. Ver Anexo II.
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Test Especificacion

Viscosidad (1%o soln) 220-280 cps

pH (1% soln) 6.0 -8.0
Arsénico 3 ppm mMax
Metales pesados 20 ppm max
Coliforme Negativo
Contenido bacteriano )
1000 cfu/g max
Total
Tamanfo de particulas
95%
(80 mesh)
Plomo 5 ppm max
Humedad 15%

Tabla3  Especificaciones del producto
Fuente: Quimica Mega S.A.

CONCLUSIONES

Entre las ventajas, en comparacion con el método tradicional, podemos mencionar:

~ Independencia estacional
~ Mayor control en las caracteristicas del alginato
~ Mejor calidad organoléptica

~ Reutilizacion de un desecho

Por tanto, si consideramos que en nuestro pais no se producen alginatos, que éste puede
reemplazar otros productos (en su mayoria también importados), que el proceso implica
la utilizacion de un desecho y que presenta ventajas con respecto a la calidad, volumen y
control comparado con el procesamiento de algas, entonces, la propuesta de obtener
alginato biotecnoldgico resulta ser una opcion atractiva y con perspectiva de gran

desarrollo.

17‘
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INTRODUCCION

En el presente capitulo realizamos un monitoreo econémico y productivo tanto del
alginato como de la materia prima para el proceso. Los datos que se obtuvieron del
alginato en la base de datos NOSIS refieren al periodo 2006-2017, segun se inicio este
proyecto. Para poder tener un comportamiento mas adecuado de estos valores se realiza
una proyeccién hasta el afio 2019. De esta manera podremos tener una aproximacion del
comportamiento en estos dos Gltimos afos.

El resultado de este analisis es fundamental para nuestro proyecto, y parte de su viabilidad
se define aca. Por ello analizamos dos extremos de nuestra propuesta: la materia prima y
el producto. Y nos planteamos responder ciertas preguntas; por un lado: ;De ddnde
proviene la materia prima? ¢ Qué volimenes se producen? ;Quiénes la generan? ;Ddnde
estan esas fuentes? ;Como se comercializa?... Y por el otro, (En qué mercado se va a
comercializar nuestro producto? ¢ Quién/es lo fabrican? ¢ Cual es el precio de venta? ; Qué
cantidades produciremos? ;Qué porcentaje del mercado queremos abastecer? ¢Con qué
productos se estd compitiendo? ¢ A qué costo?

Estas son solo algunas preguntas que nos serviran de guia para el desarrollo del capitulo,
y tener asi una primera evaluacion de la propuesta. Para tal analisis recurrimos a datos
proporcionados por fuentes tales como Nosis, INTA, INTI, y consultas a empresas, entre

otros.
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PRODUCTO

1. Andlisis del mercado

1.1. Consumo Aparente

Estudiaremos el Consumo aparente del Alginato de Sodio en la Argentina tomando datos
de importacion, exportacion y consumo local. Y valor de consumo aparente sera el
resultado de considerar el volumen total Importado y Producido, menos el volumen
exportado. Para ello, primero veremos las posiciones arancelarias del Alginato de Sodio
y derivados que surgen de datos de NOSIS.

Segun el Nomenclador Comun del Mercosur [1] el Alginato de Sodio esta clasificado
como un derivado del acido alginico bajo la Posicion Arancelaria 39.13.10.00, dentro de
la clasificacion de Polimeros Naturales. Esta posicion comprende 5 subpartidas que se

detallan en la Tabla 1.

POSICION PRODUCTO
ARANCELARIA
39.13.10.00.100.F Acido alginico
39.13.10.00.210.P Alginato de Sodio
39.13.10.00.290.Q Otras sales
39.13.10.00.310.V Esteres de polialcoholes
39.13.10.00.390.W Otros Esteres

Tabla 4 Posiciones Arancelarias de los derivados del acido alginico

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

La clasificacion de “otras sales” comprende principalmente Alginato de Potasio y los
“esteres de polialcoholes”, productos derivados de la esterificacion del acido alginico con
propilenglicol y, en menor medida, otros glicoles.

1.2. Importacion

Para analizar la cantidad de Alginato de Sodio que se importa, podemos desglosar los

datos globales del NOSIS. EIl sistema nos arroja un volumen importado en el periodo

23‘
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2009-2016, para todas las partidas comprendidas dentro de la posicion 39.13.10.00, un
promedio de 148 toneladas anuales, de las cuales el 83% es Alginato de Sodio.

200
Tn
180
160 148
140
120
100
M Alginato de Sodio
80
Esteres de polialcoholes
60
m Otros Esteres
40
W Acido alginico
20
0 — ! = » B - - M Otras sales

2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016

Fig. 1 Importaciones para las partidas comprendidas dentro de la 39.13.10.00
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

En funcidn de estos datos podemos estimar que de Alginato se importan en promedio 123

toneladas anuales.

PROMEDIO 2009-2017

Alginato 83%
] g ° Promedio total (Tn)
Esteres de Polialcoholes 9% 148
Otros Esteres 4%
Ac. Alginico % Promedio Alginato (Tn)
123
Otras Sales 1%
Tabla 5 Distribucion de importaciones para la posicidn arancelaria

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

1.3. Exportacion

Los datos de exportacion indican que en el periodo 2009-2016 se alcanz6 una facturacion
a nivel nacional de USD FOB 181.549. Analizando el progreso comercial a través del
periodo mencionado, puede observarse que durante el trienio 2009-2011 los niveles de
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exportacion fueron en promedio de USD 43.614 anuales, para luego descender a USD
9.858 anuales durante el periodo 2012-2016.

usD
60.000

50.000
40.000
30.000

20.000

: i il

2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016

Fig. 2 Exportaciones en USD por afio
Fuente: Elaboracién propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

La exportacién de los productos analizados se encuentra distribuida en muy pocas
actividades, casi la mitad de ellas comprendidas dentro de la Industria Quimica y el resto
repartido entre la Industria Farmacéutica y la Industria de Manufactura. EI porcentaje de

exportaciones medido en USD proveniente de la industria Alimenticia es del 0,1%.

INDUSTRIA %
Industria Quimica 49,6%
Industria Farmaceéutica 35,2%
Industria de Manufactura 9,5%
Otros 5,6%
Industria Alimenticia 0,1%
Tabla 6 Particion de industrias por rubro en la exportacion

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

El 81% de estas exportaciones fue realizado por tres empresas, por lo que podemos
considerarlas como los principales exportadores de estos productos. Las mismas son
Saporiti S.A., Laboratorios SI S.A. y Viacril S.A.
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La empresa Saporiti S.A. vende Alginato de Sodio al mercado alimenticio, y analizando
los destinos de las exportaciones se evidencia que todas esas operaciones comerciales
fueron realizadas con nuestro pais vecino Uruguay. EI monto total de esas exportaciones
es de USD 84.002 repartidos entre 2009 y 2011.

= Saporiti S A

= Laboratorios Sl Sa
Vaicril S A

= No Informado

= Laboratorios Bago S A

Otros

Fig. 3 Empresas con mayor participacion en las exportaciones.
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

Tanto la empresa Viacril S.A como Laboratorios SI S.A., forman parte de la industria
farmacéutica por lo que los USD 63.818 exportados en el periodo no deben ser tenidos
en cuenta como datos de exportacion para el mercado al que apuntamos analizar.

En definitiva, estos datos nos permiten inferir que la competencia en exportacion probable
que tendriamos es Saporiti S.A., ya que las otras dos son empresas que abastecen a la
industria farmacéutica, industria que no esta dentro de nuestros objetivos, al menos a corto

plazo. Sin embargo, Saporiti S.A. seguin vimos, registra una minima cantidad exportada.

1.4. Produccién Local

Las siguientes camaras de industrias y asociaciones referidas a los sectores de
manufactura y comercializacion en el mercado quimico y alimenticio han sido
consultadas: Coordinadora de las industrias de Productos Alimenticios (COPAL),
Camara Argentina de Productos Quimicos (CAPQ), Camara de Industriales de Productos
Alimenticios (CIPA), Camara Argentina de Fabricantes de Glucosa, Almidones,

ot
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Derivados y Afines (CAFAGDA), y la Asociacion Argentina de Tecno6logos
Alimentarios (AATA).

Lamentablemente, ninguna de estas instituciones ha podido proporcionar informacion
referida al volumen de consumo y uso del Alginato de Sodio en la industria alimenticia
en Argentina. Sumando esto al acercamiento a distintas empresas que venden y
distribuyen este material, concluimos que no existe hoy en dia un fabricante local para

este insumo.

2. Uso en la industria

El Alginato de Sodio es utilizado en la industria alimenticia, farmacéutica, y quimica en
general, donde cerca del 77% del uso se destina a la alimenticia. En segundo lugar, se
encuentra la industria quimica con 11% de las importaciones, seguido por un 9% dentro
de “otros” (ventas al por mayor y actividades no consideradas en otras partes). Por ltimo,

existe un pequefio mercado farmacéutico, que representa solo el 3% de las importaciones.

3%

= Industria Alimenticia

= Industria Quimica

= Otros

= Farmaceuticos

Fig. 4 Importaciones por Industria
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

Si bien la industria general es amplia, este dato se desprende de un analisis de actividad
de los importadores donde se puede observar que la actividad se concentra principalmente
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en la Elaboracion de Productos Alimenticios (ver Tabla 4), a la cual se destina el 59% de
los kg importados, segun lo estudiado para el periodo 2009-2016.

ACTIVIDAD DEL IMPORTADOR
Elaboracion De Productos Alimenticios N.C.P. 59%

(Incluye La Elaboracion De Polvos Para Preparar Postre)
Fabricacién De Productos Quimicos N.C.P. 10%

(Incluye La Produccion De Aceites Esenciales, Tintas Excep)

Elaboraciéon De Cerveza, Bebidas Malteadas Y Malta 9%
Venta Al Por Mayor De Mercancias N.C.P. 7%
Preparacion De Conservas De Frutas, Hortalizas Y Legumbres 2%
Elaboracion Y Molienda De Hierbas Arométicas Y Especias 2%
Elaboracion De Extractos, Jarabes Y Concentrados 2%
Actividades No Clasificadas En Otra Parte 2%
Fabricacion De Medicamentos De Uso Humano Y Produc. Farmaceuticos 2%
Elaboracion De Aceites Y Grasas Vegetales Sin Refinar 2%
Elaboracion De Aceites Y Grasas Vegetales Refinados 1%
(No Incluye Aceite De Oliva -actividad 104012-)

Elaboracion De Pastas Alimentarias Frescas 1%
Fabricacion De Materias Quimicas Organicas Basicas N.C.P. 1%

(Incluye La Fabricacion De Alcoholes Exce)

Tabla 7 Porcentaje en kg de Alginato de Sodio, segun actividad del importador.
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

En estos elaboradores sera en quienes enfocaremos nuestros esfuerzos comerciales, dado
que representan el mayor volumen de producto. Asimismo, se tiene en cuenta destinar
parte de la produccion para el resto de la industria alimenticia y sumar la industria de
manufactura quimica, ya que la calidad del producto final cumplird también con los
requisitos de estos otros usos. De esta forma, consideramos que nuestro mercado esta

representado por el 88% de las toneladas importadas.

3. Proyeccion de la demanda
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Debido a las inestabilidades politicas y socioecondémicas de Argentina durante el periodo
analizado, no pueden estos datos ser analizados como una serie de nimeros sin un
contexto propicio. No es el objeto del presente trabajo realizar un andlisis de las realidades
politicas y econdmicas atravesadas por nuestro pais durante los ultimos afios, pero es
importante entender que los cambios en el mercado son propiciados en gran medida por
los cambios que se dan en el estrato politico y esto es reflejado en los niveles de consumo
y comercializacion.

Analizando las importaciones de Alginato de Sodio podemos observar que éstas han ido
evolucionando con una tendencia de crecimiento en los ultimos afios. Debido a las
fluctuaciones del mercado no seria prudente analizar estos datos solo bajo una
metodologia de tendencia lineal por afios ya que, la linealizacion de estos datos arroja un
valor de R? para la ecuacion resultante de 0,83.

Esto nos lleva a realizar un segundo analisis, ahora trianual, que arroja para el periodo
2015-2017 el promedio de importaciones de 157,2 toneladas. Bajo esta metodologia, el
periodo 2012-2014 muestra 132,7 toneladas importadas en promedio. Por ultimo, el
promedio del periodo 2009-2011 habia tenido 93,6 toneladas importadas lo que da cuenta
de un incremento en el uso de esta materia prima dentro del mercado desde 2009 en
adelante.

Tn R2=0,983
180
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Fig. 5 Importaciones periodo 2009-2017
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]
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Fig. 6 Importacién proyectada
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

Estimando proyecciones en una base de calculo de regresion lineal para los datos de los
trienios mencionados, con un valor de 0,983 de R?, puede asumirse que los promedios de
importacion para los proximos cuatro periodos de tres afios, 2018-2020; 2021-2023;
2024-2026 y 2027-2029, serén de 190, 220, 233 y 244 toneladas anuales.

Considerando esta proyeccion y que el 88% del material importado se destina a la
industria alimenticia, podemos tomar como base para nuestros céalculos 215 toneladas
anuales de Alginato de Sodio proyectadas a producir en 2028. Si tenemos en cuenta ese
volumen como el mercado total, la porcion que podemos considerar como objetivo para
atacar comercialmente es del 35% al comienzo de actividades y de un 70% cuando el
negocio comience una etapa de madurez en el mercado. De esta forma, la proyeccién de
venta es de 60 y 150 toneladas de Alginato para principios de 2020 y fines de 2028,
respectivamente. Cabe aclarar que estos valores son sin tener en cuenta aun los valores
de exportacién y reemplazo de productos sustitutos que veremos mas adelante. Ademas,
estos datos deben ser entendidos como proyecciones de demanda en el mercado y
considerando que pueden en gran medida ser modificados debido a las variaciones en la
estabilidad del contexto politico-econémico, pero al menos sientan las bases para nuestras
estimaciones de produccion y manufactura sobre las cuales los siguientes capitulos seran

desarrollados.
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4. Productos Sustitutos

Segun la FAO, el Alginato de Sodio esta aprobado para su uso segun las siguientes
funcionalidades: Agente gelificante, Emulsionante, Espumante, Estabilizador, Espesante,
Secuestrante, Humectador, Agente de glaseado, Incrementador de volumen y Sustancia
Inerte [2].

Teniendo en cuenta estas clases funcionales y el uso habitual y de costumbre en la
industria, el Alginato de Sodio puede reemplazar varios otros aditivos alimenticios
cuando el uso final, las caracteristicas del producto y la correcta combinacion con las
materias primas asi lo permitan. De esta manera, analizaremos aquellos productos que
industrialmente y para usos generales, pueden ser sustituidos por el Alginato de Sodio, y
estos son la Carragenina, el Agar-Agar, la Goma Guar y la Goma Arabiga.

A continuacion, se muestra los volimenes importados de productos sustitutos tomados
del NOSIS.

7.000

Tn
6.000

5.000
4.000
3.000
2.000
1.000 ‘ ‘

2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017

B G.Guar G.Arabiga Carragenina Agar-Agar

Fig. 7 Importaciones en Toneladas de productos sustitutos periodo 2009-2017.
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

De esta variedad de productos sustitutos vamos a considerar la carragenina y el agar-agar,
dado que son los productos de mayor volumen de uso, tomando inicialmente 3% y 4%
respectivamente. Estos nos dan un volumen de 37 y 3 toneladas de cada uno.

Siguiendo con el andlisis, hasta el momento tenemos 100 toneladas de Alginato entre

mercado interno y sustitucion de otros productos.

ot
w
-

—7



5. Exportacién

Tomando los datos de importacion de Brasil y Argentina para la posicion completa “39.13

Polimeros Naturales”, y asumiendo que la distribucion de productos dentro de la posicién

es equiparable entre ambos paises, podemos evaluar el consumo de Alginato de Sodio en

Brasil. Recordando que los datos para Argentina fueron provistos por el INDEC hasta

mediados del 2017, consideraremos el periodo 2014-2016. Durante estos tres afios, la

importacion de Brasil supero 3.6 veces la de Argentina para los productos bajo esta

clasificacion. De esta forma, podemos inferir que el mercado brasilero es al menos 3 veces

mayor al nacional. Debido a la escasez de materia prima en dicho pais para obtener

Alginato por el método tradicional —algas pardas—, y lo novedoso de esta tecnologia junto

con los beneficios impositivos para el comercio internacional con el pais vecino,

consideramos de alto interés comercial la exportacion de nuestro Alginato de Sodio a

Brasil.

Importaciones Posicion: 39.13 Polimeros Naturales

Ao Brasil Argentina
2014 62935 16065
2015 55005 15970
2016 55449 13510
2017 50171 4839

Tabla8 Toneladas importadas de 39.13 Polimeros Naturales
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de INDEC
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Fig. 8 Toneladas importadas de 39.13 Polimeros Naturales
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS, Tabla 5

Segun estos datos, el objetivo de la empresa es tomar el 10% de esas importaciones que
realiza Brasil, sumando asi a nuestra proyeccion 50 toneladas de Alginato
aproximadamente. Con esto concluimos en un volumen final a producir inicialmente de
150 toneladas.

6. Paises de Origen y de Procedencia

Al analizar los paises de Origen y Procedencia para el Alginato de Sodio medido en
toneladas en el periodo 2009-2016, podemos observar que China encabeza ambas listas
con 700 toneladas que representan el 71% del volumen importado por Argentina. Se
evidencia también que ademas de China, el resto de los paises que conforman los dos
primeros exportadores hacia Argentina declaran también ser paises de procedencia, y por
lo tanto productores de este material. Estos son China, Alemania.

Noruega y Chile son paises que presentan grandes volimenes al analizar el Origen, pero
al revisar los datos de Procedencia estos no se corresponden. Algo similar sucede con
Reino Unido, Francia y Bélgica. Revisando estos datos afio a afio podemos ver que en
realidad esto se debe a una cuestion de que en algunos afios se importd mas de un pais
que de otro y que dependiendo el pais de origen, la procedencia general varia. Los casos

puntuales son Bélgica (que se corresponde con un aumento en la procedencia desde
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el

Francia), y Estados Unidos y Reino Unido (que se corresponden con aumentos en la

procedencia desde Noruega).

Alemania

Brasil

Noruega

Reino Unido
Chi
,~ Francia
— Bélgica
Japdn
Espafa
Fig. 9 Paises de origen de las importaciones periodo 2009-2016
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]
Alemania
Brasil
Reino Unido
Chile
/Bé |
,~ Francia
— Noruega
Espafa

tados Unidos
Paises Bajos

Fig. 10 Paises de Procedencia periodo 2009-2016
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]
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Caso interesante de analisis propone Brasil, dado que desde finales de 2014 no se registran
importaciones desde ese pais, siendo que desde 2009 hasta esa fecha se ubicaba en tercer
lugar como exportador de Alginato de Sodio hacia Argentina. Esto sostiene las

posibilidades de exportacidn hacia el pais vecino.

7. Clientes

Analizando los principales importadores de Alginato de Sodio en el pais vemos que el
primer lugar corresponde a Granotec S.A., empresa que provee nutrientes e ingredientes
a diferentes lineas de productos, como panificados, lacteos, jugos, snacks, etc. Solo este
posible cliente tiene el 61% del consumo de importacion del periodo 2009-2016. Por lo
tanto, es crucial para el mantenimiento de la empresa, lograr entablar relaciones
comerciales sostenibles con este principal cliente.

Los tres lugares siguientes corresponden al 14% de las importaciones y son de empresas
distribuidoras de materias primas e ingredientes para la industria alimenticia: Ingredients
Solutions S.A., Quimica Mega S.A. y Saporiti S.A.

Los siguientes lugares relevantes de la lista son para empresas que le dan uso directo,
pero ninguna supera en promedio los 3000 kg importados anualmente de forma constante

a través de los 8 afios analizados.

160
Tn .
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2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015
B Granotec Argentina Sa m Cerveceria Y Malteria Quilmes Ingredients Solutions S.A.
Surfactan S.A. B Quimica Mega Sa M SaporitiS A
Fig. 11 Principales industrias importadoras periodo 2009-2016

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]
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Estos ultimos clientes seran aquellas empresas que deberemos evaluar dependiendo del
volumen que generen, si es conveniente atender de manera directa o a través de
distribuidores, como por ejemplo los tres anteriormente mencionados. Cabe mencionar
que serd parte de las acciones comerciales lograr que estos tres distribuidores locales
trabajen con nuestros productos en lugar de competidores del exterior, para asi aprovechar

sus canales de venta ya establecidos y poder llegar a los consumidores méas pequefios.

8. Precio

El precio promedio de importacion de Alginato de Sodio para el periodo 2009-2016 varia
de manera estable entre 8 y 12 USD FOB/kg cuando se analizan todos los clientes.
Légicamente, al analizar puntualmente al mayor consumidor se observa que el precio al
que importa el producto es entre 6 y 30% menor, dependiendo el afio. Esto se debe a que
el volumen de compra le permite sin duda un mayor poder de negociacién a la hora de

fijar precio.

USD FOB/kg
13,0

2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017

General Granotec

Fig. 12 Precio importacion por Kg
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]
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Es importante tener en cuenta que la base de datos consultada (Ver Anexo IV) informa
los precios en unidad de dolares americanos bajo el término internacional de comercio -
Incoterm- conocido por sus siglas en ingles FOB (Free on Board). Esto quiere decir que
el precio corresponde a lo que la empresa importadora paga por disponer del material en
terminal de exportacién. No se tienen en cuenta, por tanto, el costo del transporte a
destino, el seguro de la mercaderia, las tarifas de comercio internacional, la
nacionalizacion del material y las tarifas de costo aduanero. Si sumamos estos costos al
precio del producto tenemos que para la importacion del Alginato de Sodio debemos
pagar entre 11% y 14% de costo adicional al precio de compra més el transporte. Dado
que el 77% del material importado viene de China podemos asumir que su costo es
representativo y el mismo ronda los USD 2.820 + IVA para contenedor completo (Ver
Anexo V). Considerando que entran entre 12 y 15 toneladas de material, en bolsas de 25
kg en los contenedores de 20.000 kg de tara, y entre 16 y 24 toneladas para los
contenedores de 40.000 kg de tara, podemos estimar un costo de transporte que agregaria
unos 0,15 — 0,30 USD extras al costo del producto, en el mejor de los casos. Esto suele
denominarse Costo y Flete o precio CFR por sus siglas en inglés (Cost and Freight), A
esto es necesario sumar el costo del seguro que suele representar el 1% del valor CFR
declarado, y esto se denomina CIF (Costs, Insurance and Freight). Sobre esta base se
agregan los valores correspondientes a tasa estadistica y de derechos de importacion.

Por ultimo, los costos de Terminal, Despachante de Aduana y el transporte interno desde

la terminal son costos que deben tenerse en cuenta dentro del precio del material.

Por otro lado, debemos considerar el precio de mercado contra el que competiremos. Las
referencias de cotizaciones que se tienen son del afio 2015 y 2018 provientes de los

principales distribuidores de esta materia prima:

Empresa Precio
USD+IVA/Kg
2015 2018
Central Quimica Argentina S.A. 31 34
Biotec S.A. 25 27
Quimica Mega S.A. 26 30

Tabla9 Precios del Alginato de Sodio
Fuente: Elaboracion propia
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Evaluando el comportamiento trimestral del producto, se observa que, si bien no puede
evidenciarse todos los afios, a partir del 2013 existe una notable tendencia ciclica y
constante de disminucion en el precio de importacién del producto hacia fines de un afio
y principios del otro. Esta tendencia, puede estar dando cuenta de un producto que se ve
afectado por cambios estacionales, como lo son la mayoria de los productos de origen
vegetal. Estos picos de disminucion de precio hacia fin de afio se pueden deber a un sobre
almacenamiento de estos productos y la necesidad de disminuir estos niveles de stock afio

a afio para continuar con la produccion.

14
12

10

USsD FOB

TIT2T3T4T1IT2T3TATIT2T3T4TIT2T3TATIT2T3T4AT1IT2T3T4T1T2T3T4

2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016

Fig. 13 Evolucidn trimestral precio promedio
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de NOSIS 2018 [1]

Es importante conocer este comportamiento del mercado ya que, si bien este efecto no se
refleja en el precio de venta del producto final en el mercado actualmente, es un dato de
costo que bien puede ser aprovechado comercialmente para nuestro negocio.

Teniendo en cuenta todos estos factores, definimos un precio de venta de mercado de 25
USD/kg + IVA. Consideramos que este es un precio competitivo que nos permitira
ingresar en el mercado, y que en caso de ser necesario ajustar el precio para acomodar el
margen de ganancia respecto del costo de fabricacion, nos permitira cierta flexibilidad
dado que el precio de venta de las otras compafiias que existen en el mercado es, en varios

casos, muy superior al nuestro.
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MATERIA PRIMA

1. Produccién Nacional

La fuente de carbono para la bacteria Azotobacter Vinelandii, sera el suero lacteo,
derivado del proceso de produccion de quesos, ya que el suero contiene lactosa, el azlcar
de la leche, que sirve de alimento para la bacteria.

A nivel nacional, la produccion de leche en los Ultimos tres afios tiene un comportamiento
ciclico anual inherente al proceso de produccion, que surge de las variaciones climaticas
y naturales de la explotacion animal. Este comportamiento se observa entre los meses de
febrero y abril. A continuacion, se muestran datos relevados por el Ministerio de

Agroindustria y Pesca, con respecto a la produccion nacional de leche y quesos.

MES 2015 2016 2017
Enero 973,8 905,8 812,0
Febrero 746,7 7717,8 681,6
Marzo 864,0 813,4 731,7
Abril 879,4 696,7 710,9
Mayo 949,4 740,7 782,0
Junio 986,1 775,2 795,6
Julio 1.049,8 840,9 861,4
Agosto 1.093,1 936,4 9111
Septiembre 1.148,9 976,5 938,9
Octubre 1.193,0 1.002,8 991,0
Noviembre 1.111,5 917,3 951,5
Diciembre 1.065,2 908,8 929,8

Tabla 10Produccion nacional de leche (millones de litros por mes 2015-2018)
Fuente: Direccion Nacional Lactea - Ministerio de Agroindustria [3]
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Fig. 14 Produccidn nacional de leche (millones de litros/mes periodo 2015-2018)
Fuente: Elaboracién propia en base a datos [3]

MES 2015 2016 2017
Enero 29961 27131 32288
Febrero 27059 27587 26125
Marzo 29619 30760 35531
Abril 30555 27641 31077
Mayo 31969 29548 39038
Junio 33579 32302 35621
Julio 33306 36378 34238
Agosto 37112 37940 35078
Septiembre 37592 38726 35070
Octubre 35668 35169 39293
Noviembre 30734 35836 35394
Diciembre 30514 34644 35069

Tabla 11 Produccién nacional de Quesos (toneladas por mes 2015-2018)

Fuente: Direccion Nacional Lactea - Ministerio de Agroindustria [3]
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Fig. 15 Produccidén nacional de Quesos (toneladas/ mes periodo 2015-2018)

Fuente: Elaboracién propia en base a datos [3]

Sabemos que de la produccion total de leche cerca del 93% se entrega a las industrias

para su procesamiento; y que el restante porcentaje es consumido o procesado por los

propios tambos. De esta cantidad, el 80% se destina a la manufactura de productos

Lacteos, y el 20% restante se procesa como leche fluida. Luego, la fraccion que se destina

a la produccion de quesos representa entre el 40-50% de esa produccién primaria,

utilizandose el resto para la fabricacion de yogures, manteca, dulce de leche y leche en

polvo. Por tanto, si se produce anualmente en promedio 10.817 millones de litros de leche,

y el promedio anual de produccion de queso es 398.384 de toneladas!, en el pais tenemos

cerca de 11 millones de litros de suero por dia [4] [5].

La siguiente figura nos muestra la relacion entre produccién de leche, quesos y suero.
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2. Proveedores

Dentro de las cuencas lecheras mas importantes del pais, que comprenden a las provincias
de Cdrdoba, Buenos Aires y Santa Fe, encontramos una enorme cantidad y variedad de
establecimientos lacteos. Esta diversificacion permite ubicar a las empresas dentro de
cuatro estratos en funcion a la capacidad de procesamiento de materia prima. La

distribucion por estrato se muestra a continuacion.
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T 40% - 35%
e
g 30% - i
| ]
% ross 18% mpresas
X 12% 13% Leche
10% - 3% . 5%
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-10% - Tambos Fabrica Medianas Medianas Grandes
Pequenas Grandes

Capacidad de recibo Litros/dia

Fig. 17 Estratificacion de empresas lacteas segln capacidad de recibo de leche
Fuente: Ministerio de Hacienda y Finanzas Publicas [7]

En los estratos inferiores (menos de 50.000 litros), se encuentran las micro, pequefias y
medianas empresas que representan el 82% del total, se abastecen del 22% de los tambos
y elaboran el 15% de la leche cruda [5] [8] [9]. Dentro de este grupo hay muchas
artesanales, que operan en el circuito informal, caracteristica que aumenta en los periodos
de crisis. Las PyMEs, tecnoldgicamente, pueden ser catalogadas en general como
Monoproducto, en el sentido que sus funciones de produccion tienen como eje la
elaboracion de queso [7] [17]. En cambio, las empresas pertenecientes al estrato superior,
en general son empresas multiproducto, y multiplanta, que ademas de abastecer el

mercado local, tienen orientacion exportadora [6].
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Esta estratificacion de empresas se vincula directamente con la tecnologia instalada en
las plantas para el procesamiento del suero producido, y por ende, del destino que se le

dé al mismo. El resultado de un estudio realizado en Santa Fe? [11], muestra lo siguiente:
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500 - 251,18
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O T T T 1
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Fig. 18 Volumen de suero producido por estrato
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de [11]
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Fig. 19 Destino del volumen de suero producido en cada estrato.
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de [11]

Como resultado del estudio, podemos afirmar que la posibilidad de darle otros destinos
al suero, distinto del de efluentes, esta directamente relacionado con la tecnologia

instalada, que a su vez, es inversamente proporcional al tamafio y cantidad de empresas

2 Se han relevado en total 63 empresas: 56 pertenecientes a la cuenca Central de la provinciay 7 de la
cuenca Sur, que representan el 42% de las empresas de la provincia y el 70% de la recepcidn diaria de
leche.
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[12]. Es decir que, los estratos 1, 2 'y 3, que representan el 95% de las empresas, producen
en conjunto un volumen de suero aproximado de 800 mil litros/dia, y estan volcando
como efluente al menos una tercera parte de ese volumen.

Las empresas del estrato 4 en cambio, son grandes empresas que concentran una gran
capacidad tecnoldgica. Se estima que en Argentina existen aproximadamente 12 plantas
procesadoras de suero de lecheria, la mayor parte localizadas en la zona pampeana. Las
dos firmas mas importantes por su capacidad de procesamiento son ARLA Food
Ingredients S.A. y Remotti S.A. Entre las restantes figuran: Mastellone Hnos., Milkaut,
Garcia Hnos., Sobrero y Cagnolo, Cotapa, Arcolen, Williner, Saputo, Cooperativa de
James Craik y Lacteos Conosur [6].

En algunos casos, estas empresas no solo procesan el suero generado internamente, sino
que también reciben suero de otras empresas. Aqui podemos nombrar ARLA Food
Ingredients S.A., quien compra el suero concentrado de Noal S.A., industria lactea
ubicada en Villa Maria, Cérdoba, con una produccién de 15.310.000 litros de suero crudo
(correspondiente al mes de mayo), a un precio de ARS 4.98/I [13].

Es importante para nuestro proyecto tener en cuenta que las empresas de los primeros
estratos no procesan todo el volumen de suero producido. Hoy en dia méas de la mitad del

volumen producido no es reutilizado, y en muchos casos, solo son contenidos en lagunas.

3. Precio

En muchos casos, las empresas de los estratos 1 y 2 tienen convenios con pequefios
productores zonales para que estos retiren el suero y lo utilicen como alimento de
animales. Por este motivo el precio asignado al suero es de 0,01 USD/Kg, que esta en
relacion con el costo de transporte. Este valor surge de la cotizacion emitida por Logistica
Don Miguel S.R.L. (Transporte Favale), de 138 USD por viaje para un camion cerrado.
Por lo tanto, consideramos para el transporte de nuestra materia prima, el doble de lo

declarado.
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CONCLUSIONES

En nuestro pais, por cuestiones tecnoldgicas, para las industrias lacteas dentro de la
categoria Micro, Pequefia y Mediana empresa, el suero generado en sus procesos
representa un efluente dificil de tratar, mas ain considerando que por cada litro de leche
procesada, el suero representa cerca del 90% de ese volumen. Hasta el momento, a nivel
nacional, hubo varios proyectos donde se procurd darle valor al suero, capacitando y
apoyando a las PyMEs para la implementacion de tecnologia y procedimientos que
mejoren sus procesos. En este contexto, debemos mencionar el proyecto Ecosuero, donde
se planteo una red de trabajo que conectaban a varias industrias lacteas para optimizar los
procesos Yy transformar el efluente en un subproducto con valor agregado. Pero en la
mayoria de los casos, el esfuerzo no llega mas alla de concentrar y/o secar el suero para
comercializarlo, extraer las proteinas, destinarlo a alimento de ganado, o aplicarlo en
formulaciones nutricionales.

Por otro lado, tenemos un consumo interno de Alginato de Sodio en distintas aplicaciones,
que actualmente se abastece de importaciones. En el pais no existe empresa que obtenga
alginatos, y las empresas extranjeras que lo hacen, lo extraen de algas. Esta es la fuente
actualmente utilizada para obtener el Alginato de Sodio. Sin embargo, existen muchos
trabajos de investigacion que plantean la posibilidad de obtener Alginato por via
biotecnoldgica, manifestando la ventaja que proporciona este proceso en cuanto a la
calidad y purificacion, y la posibilidad de manipulacion de genes de la bacteria para
obtener el producto con las caracteristicas deseadas.

Analizando este escenario, nuestra propuesta se basa en la utilizacion de un efluente de
la industria lactea, que hoy en dia no tiene la capacidad para procesar todo este material
generado y que se seguirad generando. De esta manera, reducimos la emision del efluente
y generamos un producto de valor comercial agregado. El aprovechamiento de este
subproducto por otro lado nos representa una enorme ventaja competitiva pues los costos
de materia prima disminuyen de forma sustancial.

Ahora bien, si consideramos todo lo expuesto al inicio del capitulo, debemos tener en
cuenta que no solo podriamos reemplazar el alginato de algas, sino también otros
productos como la carragenina, que actualmente se importa en gran volumen y su
aplicacion es netamente en la industria alimenticia.

A modo de resumen, podemos concluir en la siguiente tabla la proyeccion del trabajo.
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Productos a sustituir % abarcado  Toneladas
Alginato de algas 35 60
Carragenina 3 37
Agar-Agar 4 3

Subtotal 42 100
Exportacion 10 50

Tabla12 Mercado
Fuente: Elaboracion Propia

Esto indica que tendremos una produccion inicial de 150 toneladas/afio para los inicios

del proyecto.
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INTRODUCCION

En el presente capitulo evaluaremos las zonas probables de ubicacion de nuestra planta.
Para ello analizaremos factores que resultan muy influyentes y que definiran el lugar mas
optimo con el fin de hacer viable el proyecto.

Para tal fin, realizaremos el analisis de factores determinantes, asignandoles valores de
acuerdo a su mayor o menor importancia en el proceso, para concluir en una matriz de
doble entrada que resumira el andlisis aqui desarrollado.

Para comenzar, realizamos un relevamiento de las industrias queseras en nuestro pais, y
definimos nuestras zonas de interés, que seran aquellas con el mayor conglomerado de

industrias: Oeste de Santa Fe, Este de Cordoba y Noreste de Buenos Aires.
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Fig. 20 Zonas de interés
Fuente: Online [1]

Segun hemos visto en capitulos anteriores, la materia prima de nuestro proceso es
generada diariamente en grandes volumenes, por lo que podemos anticipar que, en este
analisis, los factores Materia prima y Terreno, tendran gran importancia, ya que debemos
reducir las distancias a recorrer.

A continuacion, se listan los factores que vamos a considerar para realizar la matriz:
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1. Materia Prima - Capacidad de procesamiento

- Cantidad de Industrias Queseras (Pymes)

2. Transporte - Distribucion de Proveedores

- Rutas y accesos a MP

- Ubicacion de clientes

- Distancia Parque-Pyme quesera

- Beneficios Impositivos
- Gas
- Energia Eléctrica

- Agua

- Especializada
- Calificada

- No calificada

Los subfactores listados, nos permitiran profundizar en el andlisis, evaluando algunas de
las etapas del proyecto. Los valores otorgados a los factores, y subfactores, se condicen
con la relevancia que tengan dentro del proceso. De esta manera, altos valores indican
mayor influencia en la toma de decisiones.

A continuacion, desarrollamos el analisis para cada factor y subfactor contemplados.
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1. Materia Prima

1.1. Capacidad de procesamiento

Haciendo foco en los niveles productivos por cuenca, vemos que las cantidades de
unidades productivas son levemente mayores en Santa Fe (ver Fig. 2), sin embargo,
veremos que los niveles de produccion no estan en relacion directa con esa cantidad de
unidades.

Se puede apreciar que durante el 2012 Cérdoba tuvo una mayor produccion que Santa Fe.

Buenos Aires esta por detrds en porcentaje de participacién en ambos casos.

40%
35%
30%
25%
20%
15%
10%

5%

0%
Buenos Aires Cérdoba Santa Fe Otros

B Unidades Productivas B Volumen de produccion

Fig. 21 Cantidad de unidades productivas y volumen de Producci6n por provincia
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de FunPEL [2]

Podemos hacer una estimacion de la produccion de quesos, considerando que este valor
esta directamente relacionado con la produccion de leche, contemplando que, entre el 40
y el 50% de la de la leche producida, se deriva para la fabricacién de quesos [2] [3].

Entonces, como podemos apreciar Cordoba y Santa Fe en cuanto a unidades productivas
y volumen de produccion son muy parecidos, por lo tanto, obtendran la mejor puntuacion,

mientras que Buenos Aires en ambos casos est por debajo.

1.2. Cantidad de Industrias Queseras (Pymes)
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Haciendo referencia al Capitulo Il: Estudio de Mercado, nuestros proveedores seran esas
pequefias y medianas empresas que no tienen la capacidad de procesar el suero [4]. En
este factor de andlisis, recopilamos datos de empresas queseras en cada una de las
provincias en cuestion de siguientes fuentes: SENASA [5], Quesos Argentinos [6],
Sistema de Informacion Industrial de Cordoba [7], Ministerio de asuntos Agrarios de la
Provincia de Buenos Aires [8], Registro Provincial de MiPyMEs de la Provincia de
Buenos Aires [9], OISFe [10], Gobierno de la Provincia de Santa Fe [11]. La lista
completa de industrias se encuentra en anexos.

Basandonos en la definicion de la Secretaria de Emprendedores y PyMES, para que una
industria del sector agropecuario se considere pyme tiene que tener una facturacion menor

a 23 millones anuales [12], filtramos la lista original, resultando la siguiente distribucion:

Santa fe
40%

Fig. 22 Distribucion de industrias queseras
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de lista de industrias queseras

De la lista inicial de 276 industrias, 161 resultaron ser PyMEs, siendo su distribucion de
la siguiente manera: 43%, 40% y 17% para Cordoba, Santa Fe y Buenos Aires,
respectivamente. Por lo tanto, Cérdoba tendra un punto mas que Santa Fe en la matriz y

por altimo ubicaremos a Buenos Aires (ver Anexo VI).

1.3. Costos

En el ultimo afio, segun datos relevados e informados por el Observatorio de la Cadena
Lactea Argentina, OCLA [32], en promedio se produjeron 841 millones de litros de leche
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por mes, es decir que la provincia de Cérdoba produjo 311 millones de litros de leche,

Santa fe 269 millones de litros, mientras que Buenos Aires 210 millones de litros. Con

estos niveles de produccion se generan aproximadamente 158 millones de litros de suero

por mes en Cordoba, 137 millones de litros en Santa Fe y 107 millones litros en Buenos

Alires.
841 millones de litros de
C@RDQB& leche menciialec
SANTA FE

311 millones de litros de leche 269 millones de litros de

menciialec lache menciialec
158 millones de litros de 137 millones de litros de

Slern mpn<||a|p< Suern mpncualpc

Fig. 23 Produccion de Suero por provincia

BUENOS AIRES

210 millones de litros de

lerhe menciialec

107 millones de litros de

Suern mensuales

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de OCLA [32]

Consecuentemente, la oferta de suero lacteo es muy amplia, y se podran cumplir con

nuestros requerimientos en cualquiera de las tres provincias, sin problemas aparentes. Por

tal motivo, este subfactor de analisis no se considera en la matriz de ubicacion.

Sin embargo, debemos mencionar que, actualmente, segln consultas realizadas a PyMEs

de la provincia de Buenos, existen acuerdos entre productores de quesos y productores

porcinos, siendo estos ultimos los receptores del suero para alimentacion de los animales.

Por lo que, con este escenario, el costo de la materia prima esta gobernado por el costo

en el transporte.

2. Transporte

El transporte es un factor muy importante en el estudio de la ubicacion geografica de la

empresa. Recordemos el por qué. Las empresas de los estratos 1, 2 y 3, que resultan ser

nuestros proveedores, en general no cuentan con tecnologia apropiada para tratar el suero,
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ya sea concentrando o secandolo, por ejemplo. Y como en el suero, el agua representa
cerca del 90 % del volumen, nos encontramos frente a un gran volumen requerido para
satisfacer, en definitiva, el consumo de lactosa para el proceso. Por otra parte, el
transporte del suero debe asegurar ciertas condiciones térmicas y de higiene que aseguren
la calidad del mismo.

El anélisis de este factor lo abordamos desde dos perspectivas. Por un lado, desde la
Distribucion de Materia prima, donde observaremos como estan agrupadas las empresas
proveedoras de materia prima; y por el otro, tendremos el subfactor Rutas y accesos a la
materia prima. En éste, evaluamos la disponibilidad y el estado de los caminos desde el
centro de acopio hasta los proveedores.

2.1. Distribucion de Materia Prima

No solo debemos considerar la cantidad de industrias en cada provincia sino también la
distribucion de las industrias queseras. Nuestra empresa se debera establecer en una zona

donde la distribucion de esas empresas sea tal que minimice el costo del transporte.

Cérdoba.

La provincia de Cordoba tiene la mayor cantidad de industrias mejor agrupadas en la zona
centro-este con un total de 69 PyMEs. San Justo y General San Martin son los
departamentos con mayor cantidad de industrias queseras de la provincia, con un 27 y
26% respectivamente; lo siguen, Union y Rio Segundo con 12%. Luego, los
departamentos agrupados en el item “Resto”, representan en conjunto, el 15% (ver la
siguiente figura). En consecuencia, debemos centrar nuestro enfoque en la zona donde se

hallan estos 4 departamentos que retinen el 77% de las PyMEs queseras.
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0,25 24% 23%
0,2
15%
0,15
11% 11%
0,1 7%
0105 I
0
San Justo General San Resto Rio Segundo Unién Rio Primero
Martin
Fig. 24 Distribucion de industrias queseras en Cdrdoba

Fuente: Elaboracion propia a base a lista de industrias queseras

Fig. 25 Region quesera en Cordoba
Fuente: Mapas interactivos online

En la siguiente figura, podemos visualizar la ubicacién de las empresas en un mapa de la
provincia. Segun se observa, las industrias estan ubicadas en la zona este de Cdrdoba,
muy cercana a la provincia de Santa Fe, lo cual es 16gico debido a que son dos de las tres

cuencas lecheras del pais.
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Fig. 26 Ubicacién de industrias queseras Cérdoba
Fuente: Elaboracion propia a base a Anexo 6

Buenos Aires.

Para el analisis en esta provincia, que cuenta con 52 PyMEs queseras, distribuidas
mayoritariamente en el norte de la provincia, planteamos el siguiente criterio:
segmentamos el norte de la provincia en tres: Oeste, Centro y Este. Esto lo planteamos
dada la gran cantidad de departamentos que tenemos en una superficie tan pequefia de la
provincia.

Dicho esto, podemos ver en la figura 8 que: en la zona Noreste de la provincia se
encuentra la mayor conglomeracion de industrias queseras con un 55% del total, mientras
que la zona Noroeste alberga al 33% de las industrias relevadas, y el menor porcentaje lo

tiene la zona Central, con el 12%.
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m Centro de la provincia de
Bs As

Fig. 27 Distribucion de industrias queseras en Buenos Aires
Fuente: Elaboracion propia a base a Anexo VI

En consecuencia, la zona que seleccionamos en esta instancia es el Noreste de la
provincia. Algunos de los partidos incluidos en ella son Suipacha, La Matanza, Lujan,
Mercedes, etc.

6RDOBA SANTAFE

mmmmmm

Partidos de la

P 3 Provincia de Buenos Aires
\“L\\ 1632018 cemoleoara com
Fig. 28 Determinacion de Zonas de interés

Fuente: Elaboracidn propia
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Fuente: Elaboracion propia en base a datos de Anexo VI

Santa Fe

Segun el estudio realizado, en la provincia de Santa Fe la mayor cantidad de industrias

queseras estan distribuidas basicamente en tres departamentos: Las Colonias, con el 41%

de las industrias; seguido por el departamento de Castellanos, con el 33% y finalmente,

San Martin con un 26%.

26%

41%

33%

Fig. 30

LAS COLONIAS

CASTELLANOS

SANMARTIN

Distribucion de industrias queseras en Santa Fe

Fuente: Elaboracion propia en base a Anexo VI

En el siguiente mapa de la provincia de Santa Fe, podemos ver la ubicacién de estos

departamentos.
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SAN JAVIER

SAN CRISTOBAL

SAN USTO

CASTELLANOS

LAS COLONIAS

LA CAPITAL

ENTRERI

Fig. 31 Ubicacion de los departamentos mas relevantes en Santa Fe.
Fuente: Elaboracion propia

Segun se informa [4] [10] [11], en esta zona se registran 64 PyMEs queseras, nucleadas

en tres localidades centrales: Rafaela, San Martin de las Escobas y San Carlos.
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Fig. 32 Industrias queseras en Rafaela, San Martin de las Escobas y San Carlos
Fuente: Elaboracion propia en base a Anexo VI

2.2. Rutasy accesos a la Materia Prima
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Tenemos en general un acceso viable a los puntos de abastecimiento de materia prima,
también hay industrias que por cuestion de ahorro en el transporte se han instalado cerca
de los tambos, 0 empresas-tambos, que a veces pueden estar ubicadas, desde hace muchos
afios, en zonas anegadas.

Sin embargo, segin se informa [33] la tendencia de los Ultimos afios es que los
productores se ubiquen en zonas no mayores a 50 km de distancia de las ciudades, y esto
plantea un escenario mas oportuno a la hora de reducir costos.

Teniendo en cuenta lo anterior y que los departamentos provinciales analizados son
atravesados por rutas nacionales, provinciales y autovias es que se considera este punto
como una entrada de bajo impacto diferencial en la matriz. Se analizara con mayor

detenimiento de ser necesario en la matriz de Micro ubicacion.

— chaco

Fig. 33 Rutas y accesos a la materia prima
Fuente: Ministerio del Interior de la Nacion

Si bien es verdad que los accesos a las industrias que proveen la materia prima para las
tres provincias son muy parecidos y ninguna provincia tendria ventaja sobre la otra en
este subitem, podemos considerar para la ponderacion el transito que existe en las
distintas zonas y los inconvenientes que pueden aparecer como posibles cortes de rutas,
vias que se encuentran cerradas momentaneamente, pudiendo provocar un desvio en las
caracteristicas de la materia prima o simplemente un aumento del costo del transporte.

La zona Este de Buenos Aires es la que cuenta con mayor densidad de automdviles

comparandola con Cérdoba o Santa fe. Consecuentemente, en este subitem de la matriz,
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esta provincia obtendrd una ponderacion menor ya que la probabilidad de que ocurra

algln evento que impacte en los costos va a ser mayor.

3. Mercado de alginato

3.1. Ubicacidn de clientes

Segun nuestro modelo de negocio descripto en el Capitulo 2- Estudio de Mercado, nos
enfocaremos en trabajar con el mayor consumidor nacional de Alginato de Sodio de
manera directa. Este cliente tiene su fabrica radicada en Garin, zona Norte de la Provincia
de Buenos Aires.

A su vez, atenderemos el resto del mercado a través de distribuidores que ya conocen a
los clientes y tienen sus canales de venta establecidos. Los tres principales distribuidores
que importan esta Materia Prima (Ingredient Solutions, Saporiti y Quimica Mega) estan
todos ellos también radicados en la Provincia de Buenos Aires.

Si bien existen otros distribuidores en el interior de la provincia y en el resto del pais, en
los evaluados se concentra el mayor volumen de Alginato de Sodio.

4. Terreno

En este item se evaluaré la disponibilidad de parques o areas industriales que hay en cada
zona contempladas, asi como también consideraremos la cercania a las industrias

proveedoras de materia prima.

Emplazar una empresa en una zona industrial tiene entre otros beneficios: accesos y calles
afirmadas, iluminacién de accesos y calles internas, abastecimiento de agua industrial,
contra incendios y para uso de servicios generales, desagles pluviales y/o cloacales,
planta de tratamiento de efluentes industriales (cuando corresponda por naturaleza de las
actividades a desarrollar en el Parque), abastecimiento y distribucion de energia eléctrica
para consumo industrial, iluminacién interna, externa y consumo de servicios centrales,
abastecimiento y distribucién de gas, etc. Por estos motivos consideramos emplazarnos

en un parque industrial.
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4.1. Distancia Parque-Pyme quesera

Nuestro trabajo se enfoca a zonas especificas de cada provincia, donde la cantidad y
agrupacion de industrias queseras es tal que podamos obtener de ellas la materia prima
necesaria sin tener un costo elevado de transporte. Por ello al evaluar este subitems solo
consideramos los parques industriales que se ubican en las zonas que nos interesan y no
los de la provincia completa.

En Cordoba y Buenos Aires encontramos 20 Parques industriales mientras que en Santa

Fe solo 7.

M Buenos Aires
m Cérdoba

Santa fe

Fig. 34 Cantidad de Parques Industriales
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de RENPI

Al evaluar este sub-items tuvimos en cuenta no solo la cantidad de parques industriales,
sino también la cercania a las industrias proveedoras de materia prima. Se estudié cada
pargue de las zonas consideradas en el sub-item 2.1 y se contempl0 las industrias queseras
que se podian encontrar a 50 km a la redonda.

Para ello se realiz6 una ponderacion con valores de 1-5 dando mayor puntaje a los parques
industriales que tengan industrias queseras a una menor distancia. Luego se obtuvo un
valor final multiplicando la cantidad de industrias y la ponderacién Distancia para obtener
un promedio general de toda la provincia.

Parques industriales en la provincia de Cérdoba
Cordoba cuenta con 20 parques industriales, 5 en cada departamento: General San Martin,
San Justo, Union y Rio Segundo.

Departamento General San Martin
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Fig. 35 Distribucion de parques industriales en Gral San Martin, Cordoba
a.Parque Industrial Arroyo Cabral. b. Area Industrial Ausonia. c. Area Industrial La

Playosa. d. Area
Fuente: Elaboracion propia

Departamento San Justo

Industrial Chazon. e. Parque Industrial y Tecnoldgico Villa Maria.
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Fig. 36

Distribucion de parques industriales en San Justo, Cérdoba

a. Parque Industrial Regional. b. Parque Industrial Morteros. c. Parque Industrial
y Tecnologico Las Varillas. d. Area Industrial Freyre. e. Parque Industrial San Francisco.

Fuente: Elaboracion propia

Seguidamente, se muestra una tabla con la cantidad de industrias® en las cercanias de cada

parque industrial de Cdrdoba, y la ponderacion elegida para dicho Parque en funcion de

3 Ver en anexo lista completa de Industrias analizadas
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la distancia Parque-Industrias. Promediando el resultado se obtiene el valor final que

consideramos en la matriz.

Parques y Areas Industriales Cantidad de Ponderacion Resultado
Industrias

Parque Industrial Arroyo Cabral 16 4 64
Avrea Industrial Ausonia 13 3 39
Area Industrial La Playosa 19 3 57
Area Industrial Chazén 1 1 1
Parque Industrial y Tecnoldgico Villa Maria 22 5 110
Parque Industrial Regional 3 4 12
Parque Industrial Morteros 3 3 9
Parque Industrial y Tecnoldgico Las Varillas 16 4 64
Area Industrial Freyre 6 3 18
Parque Industrial San Francisco 7 4 28
Area Industrial Chilibroste 9 3 27
Area Industrial Cintra 9 3 27
Area Industrial Monte Maiz 1 1 1
Parque Industrial Morrison 9 3 27
Avrea Industrial Ordofiez 6 2 12
Avrea Industrial Calchin 9 3 27
Parque Industrial Luque 8 3 24
Avrea Industrial Matorrales 10 3 30
Parque Industrial Pozo del Molle 8 3 24
Parque Industrial Villa del Rosario 7 3 21
Promedio: 31,1

Tabla 13 Promedio cercania Parques Industriales-Pymes en Cérdoba
Fuente: elaboracién propia

Parques industriales en la provincia de Santa Fe

Santa Fe cuenta con 7 parques industriales, 3 de ellos se encuentran en el departamento

Castellanos, 3 en las Colonias y 1 en el departamento de San Martin.

Departamento de Castellanos
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Fig. 38 Distribucion de parques industriales en Las Colonias, Santa Fé
a. Parque Industrial de Sauce Viejo. b. Parque Industrial San jerénimo del

Sauce. c. Area Industrial Esperanza

Fuente: Elaboracion propia

Cabe destacar que el Parque Industrial Sauce Viejo no se encuentra localizado en el

departamento de Las Colonias, el mismo se encuentra en el departamento de La Capital,

pero emplazado en el limite con el departamento de Las Colonias, por eso lo incluimos

en este ultimo.
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Fig. 39 Distribucion de parques industriales en San Martin, Santa Fé

Parque Industrial EIl Trébol
Fuente: Elaboracion propia

A continuacién, se muestra una tabla con la cantidad de industrias en las cercanias de

cada parque industrial de Santa Fe, y la ponderacidn elegida para dicho Parque en funcién
de la distancia Parque-Industrias. Promediando el resultado se obtiene el valor final que

consideramos en la matriz.
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Parques y Areas Industriales Cantidad de Ponderacion Resultado
Industrias
Parque Industrial Rafaela 12 4 48
Parque Industrial "Ing. Victor Santiago Monti" 12 4 48
Parque Industrial Sunchales 8 3 24
Parque Industrial Sauce Viejo 15 2 30
Parque Industrial San jerénimo del Sauce 22 4 88
Area Industrial Esperanza 17 4 68
Parque Industria El Trébol 18 4 72
Promedio 54
Tabla 14 Promedio cercania Parques Industriales-Pymes en Santa fe

Fuente: elaboracion propia

Parques industriales en la provincia de Buenos Aires

En la provincia de Buenos Aires consideramos 19 parques industriales, por conveniencia

y cercania mutua, los agrupamos debido a que tenian a menos de 50 km la misma cantidad

de Pymes.

Zona A: Parque Industrial Pilar-Polo Industrial General Rodriguez- Sector

Industrial Planificado Moreno |- Sector Industrial Planificado Moreno II-

Parque Industrial Troquel-Corltuzaingé S.A de La Reja-Parque Industrial

Franco del Oeste-Parque Industrial del Buen Aire- Sector Industrial

Planificado de Merlo- Parque Industrial Cantébrica. (Iconos violetas)
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Fuente: Elaboracion propia

Zona B: Parque Industrial Lanus- Parque Industrial La Bernalesa- Parque

Industrial Platanos- Parque Industrial PIBERA. (iconos verdes)
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Zona C: - Sector Industrial Planificado de San Andrés de Giles- Parque
Industrial Villa Flandria. (iconos Negros)
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A continuacion, se muestra una tabla con la cantidad de industrias en las cercanias de
cada parque industrial de Buenos Aires, y la ponderacion elegida para dicho Parque en
funcién de la distancia Parque-Industrias. Promediando el resultado se obtiene el valor

final que consideramos en la matriz.

Parques y Areas Industriales Cantidad de Ponderacion Resultado
Industrias

Parque Industrial Pilar 14 3 42
Polo Industrial General Rodriguez 14 3 42
Sector Industrial Planificado Moreno | 14 3 42
Sector Industrial Planificado de Moreno |1 14 3 42
Parque Industrial Troquel-Corltuzaing6 S.A. 14 3 42
de La Reja
Parque Industrial Franco del Oeste 14 3 42
Parque industrial del Buen Aire 14 3 42
Sector Industrial Planificado de Merlo 14 3 42
Parque Industrial Cantabrica 14 3 42
Parque Industrial Lanus 12 3 36
PILB Parque Industrial La Bernalesa 12 3 36
Parque Industrial Platanos 12 3 36
Parque Industrial PIBERA 12 3 36
Sector Industrial Planificado Berisso 4 3 12
Parque Industrial Cariuelas | 9 2 18
Sector Industrial Planificado Navarro 9 2 18
Sector Industrial Planificado de San Andrés de 11 3 33
Giles
Parque Industrial Villa Flandria 11 3 33
Plaza Industrial Escobar 12 3 36
Promedio 35

Tabla 15 Promedio cercania Parques Industriales-Pymes en Buenos Aires

Fuente: elaboracién propia

Se observa en base a las matrices armadas que Santa fe obtiene un mayor promedio
general, lo sigue Buenos Aires y por ultimo Cérdoba, por lo tanto, en la matriz general
Santa fe obtendra una mayor ponderacion. Sin embargo, se puede apreciar que en la

provincia de Cordoba el Parque Industrial y Tecnoldgico Villa Maria es un dato aislado
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del resto que debemos tener en cuenta ya que tiene 22 PyMES queseras alrededor y se le
otorga una ponderacion de 5 por tal motivo. Debido a esto vamos a colocar en segundo

lugar a la provincia de Cérdoba y luego a Buenos Aires.

5. Normativas y servicios

Para el anélisis de este factor nos basamos en los datos obtenidos de la Secretaria de
Energia y Enargas. En este factor incluimos energia eléctrica, agua, gas y beneficios
impositivos de las tres provincias. En los subitems analizamos disponibilidad y costo de

cada servicio.

La energia eléctrica es un factor clave a tener en cuenta, debido a que toda empresa de
hoy en dia necesita este tipo de energia para hacer mover las maquinas y poder realizar el
bien material, también tenemos en claro que en las zonas estudiadas muy probablemente
no tengamos ningun inconveniente para obtener este tipo de energia.

En cuanto a gas, en partes del proceso productivo serd necesaria la energia térmica
proporcionada por calderas a gas. Por ende, es importante que en la zona donde nos
ubiquemos dispongamos de dicho recurso.

Los beneficios impositivos que podamos llegar a tener en cada provincia en algunos casos
nos aumentaran la rentabilidad o nos facilitara el plan de estratégico de negocios, debido

a esto los consideramos en este item.

5.1. Energiaeléctrica

El abastecimiento de la energia eléctrica no genera ningln inconveniente en las provincias
analizadas.

Sin embargo, podemos ver que en las zonas que marcamos para nuestro analisis de cada
provincia, en Cordoba no encontramos lineas con una potencia de 33 KW o mayor, por
lo que consideramos en cuanto al abastecimiento darle una menor ponderacion a Cordoba
[15].
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Fig. 43 Distribucion eléctrica
a.Buenos Aires. b.Cordoba. c. Santa Fé

Fuente: Ministerio de Energia y mineria

Cuadro tarifario

Ademas de la distribucién de energia eléctrica consideramos los costos en el
abastecimiento de cada provincia por lo cual comparamos los cuadros tarifarios de cada
una de ellas a partir de datos obtenidos de las diferentes empresas distribuidoras en cada

region.
Considerando que nuestra industria se abastecerd de media tension con un consumo

promedio de 130.000 kw/mes, podemos realizar un cuadro comparativo de las tres

provincias.
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Hay que aclarar que en la provincia de Cordoba los datos que recopilamos no diferencian

entre baja, media o alta tension.

Provincia Cargos Cargos Cargos variables por Cargos
fijos($)  variables($) 130.000 (kw.$/mes) totales($)

Santa Fe 161, 40 4,25 552.500 552.661
Cérdoba 150,91 7,85 1.020.500 1.020.650

Buenos Aires 1562,26 3,29 427.700 429.262

Tabla 16 Cuadro tarifario provincial
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de distribuidoras provinciales [16] [17]

[18]

Como podemos observar en el cuadro la provincia con mayores cargos en cuanto a
energia eléctrica es Cérdoba, por lo tanto, podemos concluir que tendrd un puntaje menor

en la matriz.

5.2. Gas

La red de gasoductos principales esta constituida por cinco sistemas
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Fig. 44 Distribucion de gas en Argentina
Fuente: ENERGAS
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En detalle para cada provincia se tiene la siguiente distribucion:
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Fig. 46  Distribucion de gas en Buenos Aires
Fuente: [18]
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Fig. 47 Distribucion de gas en Santa Fe
Fuente: [18]

En el caso particular de Santa Fe, la provincia estara atravesada por el Gasoducto Noreste,

que conecta con el Gasoducto Juana Azurduy, en Bolivia.
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Fig. 48  Gasoducto Juana Azurduy
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Por tanto, Cérdoba y Santa Fe son las provincias que tendrén un valor de sub-ponderacion
mayor con respecto a Buenos Aires por estar aquellas atravesadas por el Gasoducto del

Norte.

Cuadros tarifarios:
Seguidamente se presentan los costos por m3 de gas consumido en cada provincia.

Consideramos que la empresa se encuadrara en la categoria de consumidores G: “Servicio
para usos no domésticos en donde el cliente ha celebrado un contrato de servicio de
distribucion y/o transporte de gas con una cantidad contractual minima, la cual en

ningun caso puede ser inferior a 1.000 m /dia durante un periodo no menor a un aiio”

[20].

En base a esta categorizacion y proponiendo un consumo que coincide con la cantidad
minima de m? presentamos el costo del servicio de gas para las 3 provincias realizado a
partir de los cuadros tarifarios obtenidos de ENARGAS para el 2019 (Ver Anexo VII).

Cargo Cargos por m? Cargos por Cargo Total

fijo($) de consumo($)  50.000($.m3/mes) Mensual($)
Buenos Aires 13.562,63 0,3811 19.055 32.617
Cordoba 13.785,23 0,1631 8.155 21.940
Santa Fe 11.953,44 0,1680 8.400 20.353

Tabla 17 Gas-Cargos fijos y variables
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de distribuidoras provinciales [20]

Instalar la industria en la provincia de Santa fe nos permitiria tener menores gastos en el
consumo de gas debido a que el costo fijo y los cargos por m3 son mucho menores en
esta provincia respecto a las demas. En definitiva, ahorrar en energia significa tener una

mayor rentabilidad, lo cual suma para la ponderacion de Santa fe para este subitem.

5.3. Beneficios impositivos
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Las tres provincias cuentan con leyes y regulaciones que intentan promover la radicacion

de industrias. Algunas de ellas son:

Cérdoba

v' LEY 5319 TEXTO ORDENADO POR LEY 6230 Y 8083
Se otorga a las empresas promocionadas exenciones en: El impuesto a los Ingresos

Brutos, El impuesto Inmobiliario, El Impuesto de Sellos.

v LEY DE PROMOCION Y DESARROLLO INDUSTRIAL PARA PYMES
N°9727

Santa Fe

v ART. 4 DE LA LEY PROVINCIAL 8478 DE PROMOCION INDUSTRIAL
Permite a empresas industriales radicadas o a radicarse en la Provincia de Santa
Fe solicitar la exenciéon del 100% de impuestos provinciales que establece el

Régimen de Promocidn Industrial.

Estos impuestos provinciales son: Impuesto sobre los Ingresos Brutos (tanto por
ingresos correspondientes a ventas al por mayor como al por menor), Aporte
Patronal Ley 5110, Impuesto Inmobiliario, Tasa Retributiva de Servicios,
Impuesto de Sellos y Patente Unica sobre Vehiculos que se encuentren afectados
a la actividad a desgravar, siempre que estén a nombre de la empresa solicitante y

radicados en la provincia de Santa Fe.

Los beneficios, concedidos con los alcances definidos en la Resolucion de

otorgamiento, se extenderan por un plazo maximo de 10 afios.

Buenos Aires

v Ley N° 13.656
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Permite a las empresas radicadas en la provincia y comprendidas por sus alcances
gozar de ciertos beneficios y franquicias, entre las cuales destacamos los

beneficios fiscales.

En este sentido, los beneficiarios podran solicitar una exencion por un plazo de
hasta 10 afios de los siguientes impuestos: Impuesto Inmobiliario; Impuesto sobre
los Ingresos Brutos; Impuesto de Sellos; Impuesto sobre los Automotores;
Impuesto sobre los Consumos Energéticos; Impuestos sobre otros servicios

publicos.

5.4. Agua

Presentamos el mapa hidrico de las tres provincias y del acuifero Guarani.
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Fig. 49 Mapa Hidrico y Acuifero Guarani
Fuente: Ministerio de Agricultura, Ganaderia y Pesca de la Nacién

Podemos observar que la provincia de Buenos Aires se encuentra con una mayor
distribucion de los recursos hidricos en comparacion con Cérdoba y Santa fe, por lo tanto,

vamos a brindar una mayor ponderacion a Buenos Aires en la matriz general.
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6. Mano de Obra

En este item evaluaremos la clasificacion de este recurso humano en dos grupos diferentes
y que realizan trabajos diferenciados; por una parte, estan los trabajadores que operan
equipos y maquinaria de forma directa, y por otro lado los trabajadores encargados de
servicios administrativos y con educacion profesional.

Para evaluar estos items no solo analizamos la cantidad, sino que también tuvimos en
cuenta las ofertas académicas de cada provincia, incluyendo la mano de obra
especializada en el tema que nos compete.

Comenzando con la descripcion de nuestro analisis vamos a decir que este item esta
dividido en 3 subitem los cuales son “mano de obra no calificada”, “mano de obra
calificada” y “mano de obra especializada en industria lactea”. Cabe destacar que la mas

relevante va a ser la mano de obra calificada. [21, 1, 22].

Para realizar este analisis nos basamos en informacién obtenida del Ministerio de

educacion, el cual brinda mapas interactivos en donde se ubican todas las instituciones.
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Fig. 50 Mano de Obra Especializada en cada provincia
Fuente: Ministerio de Educacion de la Nacion
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6.1. No Calificada

Dentro de la mano de obra no calificada tuvimos en cuenta solo los institutos de educacién

secundaria, y dentro de estos los que tienen un perfil técnico.

.
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e

Fig. 51 Mano de Obra NO calificada en cada provincia
Fuente: Ministerio de Educacion de la Nacién

Segun la informacion obtenida podemos ver que en las 3 provincias y en las zonas que
nos competen, tenemos casi la misma cantidad de institutos secundarios técnicos,
destacandose Buenos Aires un poco mas que el resto, pero en general concluimos que las

tres provincias tendran el mismo valor de ponderacion.

6.2. Calificada

En la empresa es necesario contar con gente capacitada y con conocimientos en las
distintas ramas para poder dirigir y llevar a cabo el proceso productivo. Por ende, los
recursos humanos calificados tendran una mayor importancia dentro de nuestra matriz, lo
que se vera reflejado en el valor ponderado de dicho subitem.

Para analizar este subitem tomamos la cantidad de institutos de educacion superior

técnica, correspondiente a cada zona de las provincias de interes.
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Fig. 52 Mano de Obra Calificada en cada provincia
Fuente: Ministerio de Educacion de la Nacion

En cuanto a la mano de obra calificada podemos concluir que en Buenos Aires se
encuentra la mayor oferta de Institutos Técnico Superiores por lo que le daremos una
mayor ponderacién en la matriz. En segundo lugar, ubicaremos a Santa Fe y por Gltimo a

Cordoba por no tener muchos Institutos en su cercania.

6.3. Especializada

Al comenzar nuestro analisis sobre la disponibilidad de recursos humanos dijimos que
los podiamos subdividir en 3, poniéndolos por menor orden de importancia en la
industria: los no calificados, calificados y especializados en industria lactea.

Los datos del Ministerio nos indican que Buenos Aires es la provincia que cuenta con
mayor numero de centros universitarios distribuido en todo su territorio, incluyendo una
gran cantidad en la zona noroeste de la provincia. En Santa Fe también podemos encontrar
una importante cantidad de instituciones universitarias, con el beneficio adicional de tener
orientacion lactea y agraria, al igual que en Cérdoba, quien cuenta con una universidad

dentro de la especializacion.

Para finalizar con el estudio de este item concluimos en la asignacion de una mayor
ponderacion a los recursos humanos especializados y dentro de estos un mayor puntaje a

la provincia de Santa Fe.
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7. Matriz

Del analisis anterior, la matriz de macro-ubicacidn resultante es:

Factor Valor Subfactor Sub- Calificacion
Valor
Santa Cordoba Bs
Fé As
Materia Prima 24 Capacidad de procesamiento 10 8 8 5
Cantidad de industrias 14 8 9 6
Queseras (Pyme)
Subtotal 192 206 134
Transporte 19 Distribucién de Proveedores 14 8 9 6
Rutas y accesos a MP 5 8 8 7
Subtotal 152 166 119
Mercado 10 Ubicacion de clientes 10 4 2 8
Subtotal 40 20 80
Terreno 25 Distancia Parque-Pyme quesera 25 9 6 5
Subtotal 225 150 125
Normativas y 12 Beneficios Impositivos 3 8 8 5
Servicios
Gas 3 9 5 5
Energia eléctrica 3 6 5 9
Agua 3 5 5 7
Subtotal 84 69 78
Mano de obra 10 Especializada 3 9 4 6
Calificada 5 6 5 8
No calificada 2 6 6 7
Subtotal 69 49 72
Total 100 Total 762 660 608
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Por tanto, segun la informacion analizada concluimos que Santa Fe es la mejor opcion
para instalar nuestra industria, dicha provincia obtuvo 762 puntos mientras que Cordoba

y Buenos Aires 660 y 608 respectivamente.
Una vez definida la ubicacion a nivel macro podemos realizar un analisis mas detallado

en la provincia de Santa Fe para saber la ubicacion especifica.
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INTRODUCCION

Obtenidos los resultados de la Macro ubicacion, procedemos a realizar una
investigacion acotando nuestra busqueda a tres departamentos: Las Colonias,
San Martin y Castellanos. En la provincia de Santa Fe existen
aproximadamente 151 empresas lacteas, con la capacidad de procesar
diariamente 9.256 millones de litros de leche. Dichas industrias estan

divididas en 4 estratos segun el nivel de recepcion diario de leche cruda [23].

Estrato 1 (0- Estrato 2 (5001- Estrato 3 (30001- Estrato 4 (mas

5000 L/dia) 30000 L/dia) 250000 L/dia) de 250000
L/dia)
% de empresas 51 31 13 5

Tabla 18 Porcentaje de empresas por estrato
Fuente: Teran [23]

El sector de las PYMES lacteas esta conformado por aproximadamente 100
plantas que se encuentran operando en la provincia. Estas empresas estan
distribuidas principalmente en el centro la provincia, siendo los
departamentos mas importantes Castellanos, Las Colonias y San Martin,;

en donde se pudieron relevar unas 64 industrias.

En nuestra matriz de micro ubicacion, consideramos los siguientes items:
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1. Materia Prima -

2. Servicios -

A continuacion, se desarrolla el andlisis de cada uno de los items presentados.

1. Materia prima

1.1. Cantidad de industrias queseras

Cantidad de Industrias Queseras (Pymes)

Nivel de procesamiento Diario

Industrias del Estrato 1, 2y 3

Agua
Distribucion eléctrica
Gas

Cantidad y Cercania a Pymes

Servicios

Cantidad

Especializada
Calificada

No calificada

Cantidad

Segun el informe realizado con empresas declaradas en AFIP (ver Anexo VI) en el

departamento de Las Colonias se contabilizaron 26 PYMES queseras mientras que en

Castellanos y San Martin 21 y 17 respectivamente.
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BLAS COLONIAS
mCASTELLANOS
B SANMARTIN

Fig. 53 Industrias Queseras en Santa Fe
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de Anexo VI

En base a estos resultados en este subitem vamos a dar una mayor ponderacién al

departamento de Las Colonias.

1.2. Nivel de procesamiento diario

Con respecto al nivel de procesamiento diario de leche, el departamento de Castellanos

concentra el 57% del total de la leche procesada en la provincia, seguido de Las Colonias

con el 21%.

W Castellanos
® Las Colonias

W Resto

Fig. 54 Nivel de procesamiento diario de leche
Fuente: Teran [23]

El nivel de procesamiento es ampliamente favorable en el departamento de Castellanos
con lo cual en dicho departamento tendremos la mayor oferta de suero lacteo. Concluimos
que Castellanos tendra un mayor puntaje en el subitem en cuestion, seguido de Las

Colonias y por ultimo San Martin, incluido dentro del grupo “Resto”, tendra la menor
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ponderacion.
1.3. Industrias del estrato 1,2y 3

Para realizar el estudio de este subitem presentamos un mapa de la provincia de Santa Fe
con los distintos departamentos y la cantidad de empresas radicadas en dichos
departamentos seglin el nivel de procesamiento diario de leche. Cabe aclarar que las

mencionadas en este subitems son todas las empresas lacteas de cada departamento.

+ Yolimen de recibo de Leche
+ . n
m*
Castellanps * fag ® 5000 -20.000 (Ltidi)
++ .
. 20,000 - 50.000 {Lt/diz)
N —~ Colonias .
g Y u_‘ o G000 - 250000 (Ltidia)
F: r;-*:,'f‘ ';:. . +250.000 {Ltidia)
Ly
-I-. .l.:. LA
nt" * .
P
e

San Martin " .

Fig. 55 Distribucion de empresas l4cteas en Santa fe
Fuente: Teran [23]

Se puede ver que la mayor densidad de empresas se encuentra en los departamentos de
Castellanos, Las Colonias y San Martin, contabilizando 30, 23 y 23 empresas

respectivamente.

35

30
25

20

15

10

Castellanos Las Colonias San Martin

Fig. 56 Cantidad de empresas lacteas por departamento
Fuente: Teran [23]
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Segun se dijo anteriormente las empresas lacteas de la provincia de Santa Fe se dividen

en estrato:

* Estrato 1: hasta 5.000 L.

» Estrato 2: desde 5.001 a 30.000 L.

» Estrato 3: desde 30.001 a 250.000 L.
» Estrato 4: méas de 250.000 L.

En el relevamiento realizado en el Capitulo I1: Estudio de Mercado se puede apreciar que
la cantidad de suero generada por dia es sumamente significativa, concentrandose en
mayor proporcion en las empresas del estrato superior con un 78,5%, mientras que en un
21,5 % se distribuyen en empresas de menos de 250.000 litros de recepcion diaria de
leche [24].

De aqui que surge la necesidad de diferenciar en estratos y agregar este subitem en el

estudio de localizacion de la industria a nivel de micro ubicacion.

Cuando se analiza la disponibilidad de tecnologias para el tratamiento de suero, se han
relevado equipos de pre tratamiento (desnatadora y equipos de frio) y equipos post

tratamiento en donde se obtuvieron las siguientes conclusiones:

Estrato 1 Estrato 2 Estrato 3 Estrato 4

Secadora Spray 0 17 33 50
Pasteurizador 0 13 13 74
Equipo Membrana 0 13 13 74
Desnatadora 10 30 30 30
Enfriadora 13 38 13 38
Sin Equipamiento 100 0 0 0
Tabla 19 Porcentaje de Equipamiento de cada estrato

Fuente: Teran [23]

El 100% de las empresas que no poseen equipamiento para tratar el suero pertenecen al
estrato 1. En cuanto al pre tratamiento de suero, se observa gran variabilidad entre los
distintos estratos por la tenencia de algin tipo de tecnologia. En lo que respecta a

Equipamiento tecnologico para obtener algin producto con valor agregado a partir del
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suero, la mayoria son empresas del estrato 4 [23].

Analizando con mayor detalle el mapa de Santa Fe presentado en el subitem anterior,
realizamos un conteo de la cantidad de empresas en cada departamento segun la cantidad

de leche que procesan, enfocandonos en las industrias del estrato 1, 2 y 3.

Estratos Cantidad de empresas lacteas estudiadas

Castellanos Las Colonias San Martin

Estratos 1,2y 3 13 9 13
8 5 7
9 9 3
Estrato 4 5 2 0
Total 35 25 23
Total estratos 1,2y 3 30 23 23

Tabla 20 Cantidad de empresas lacteas del estrato 1, 2y 3
Fuente: Teran [23]

Podemos concluir que en este subitem lo que evaluamos es la cantidad de empresas
lacteas del estrato 1, 2 y 3 debido a que serdn nuestros proveedores de materia prima por
no tener la capacidad tecnologica para transformar el suero. Por lo tanto, tendra el mas
alto puntaje el departamento de Castellanos por tener una mayor cantidad de PyMES

lacteas de dichos estratos.

2. Servicios

2.1. Agua

Si bien no pudimos obtener datos concretos de la disponibilidad de agua superficial en
cada departamento, obtuvimos cartografia de la red hidrica en la provincia que nos puede
servir como una aproximacion para ponderar a cada departamento en la matriz de micro

ubicacion.
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Segun la informacién obtenida podemos cotejar que en el departamento de las Colonias
hay una mayor distribuciéon de aguas superficiales, seguida del departamento de

Castellanos y en tercer lugar podemos ubicar al departamento de San Martin [25].
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Fig. 57 Agua Superficial en La provincia de Santa Fe
Fuente: ERSS [25]

Ademas de la cantidad de agua superficial disponible, obtuvimos informacion de la
calidad del agua. Dicho aspecto es relevante en el estudio, sin embargo, no lo tuvimos en
cuenta en la ponderacion para realizar la matriz debido a que en los tres departamentos

que nos competen la cantidad de agua es muy parecida.

2.2. Distribucién eléctrica

Analizando el mapa de la red de energia eléctrica en los departamentos que nos competen,
podemos observar que en los tres departamentos elegidos la distribucién de energia
eléctrica sera muy parecida, y en todos tendremos abastecimiento de la misma, debido a
que dispondremos de lineas de alta y media tension.

No obstante, los departamentos de Castellanos y Las Colonias estan atravesados por
lineas de alta tension en las cercanias de los parques industriales que consideramos, por

lo cual le asignaremos un valor mayor que a San Martin [21].
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Fig. 58 Red de distribucion de energia en Santa Fe
Fuente: [26]

2.3. Gas

Segun la informacién publicada y teniendo en cuenta las posibles zonas de los
departamentos en los que podemos ubicar nuestra industria, podemos llegar a la
conclusion de que otorgaremos una mayor ponderacion al departamento de Castellanos.
Las localidades de Sunchales y Rafaela (localidades con parques industriales disponibles)
estan atravesadas por un gasoducto de distribucion, al igual que la localidad de San

Jeronimo en el departamento de Las Colonias [20].
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Fuente: ENERGAS [20]
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3. Parques industriales

3.1. Cantidad y cercania a las PyMES.

Al analizar la macro-ubicacion se realizaron mapas con las ubicaciones de los parques
industriales y las Pymes queseras a sus alrededores. Para evaluar este subitem haremos
referencia a dichos mapas y evaluaremos la cantidad de parques y distribucion de

empresas alrededor de cada parque industrial.

Departam Parques y Areas Industriales Cantidad  Pondera Resultad
ento de cion 0
Industrias
Parque Industrial Rafaela 12 4 48
§ Parque Industrial "Ing. Victor 12 4 48
% Santiago Monti"
§ Parque Industrial Sunchales 8 3 24
Total 120
Parque Industrial de Sauce Viejo 15 2 30
3 Parque Industrial San jerénimo del 22 4 88
5
8 Sauce
2 Avrea Industrial Esperanza 17 4 68
|
Total 186
K= Parque Industrial El Trébol 18 4 72
S
S Total 72
c
3]
(2]
Tabla 21 Cantidad de Parques en cada departamento

Fuente: Elaboracion propia

En base a los resultados obtenidos podemos ver que el departamento de Las Colonias al
igual que Castellanos tienen 3 Parques o Areas industriales, mientras que San Martin
cuenta con uno solo. Cuando analizamos los resultados que derivan de evaluar la cantidad
de industrias a 50 km a la redonda de cada parque y la ponderacion en base a la
distribucion de esas industrias, podemos ver que Las Colonias obtendrd un mayor puntaje,

seguido de Castellanos y por ultimo ubicaremos a San Martin.

98‘

ot



UTN

3.2. Servicios

A continuacion, se muestra una tabla con los servicios que ofrece cada parque y la
disponibilidad de superficie segun los datos publicados por el RENPI (Registro Nacional

de Parques Industriales).

Parque Industrial Superficie Servicios Provistos

Disponible

Parque Industrial 33 hectareas

Rafaela

Alumbrado publico, Calles Internas, Cerramiento

Perimetral, Desagiie Pluvial, Energia Eléctrica,
Nomenclatura de calles, Senalizacion, Subestacion

Eléctrica, Transporte Urbano

Parque Industrial 1 hectarea Agua Potable, Alumbrado publico, Calles Internas,

Oficial De Desarrollo
De Rafaela "Ing. Victor

Santiago Monti"

Cerramiento Perimetral, Desague Pluvial, Energia
Eléctrica, Internet, Mantenimiento de areas Comunes,

Nomenclatura de calles, Red de Gas, Seguridad

Privada, Sefializacion, Sistema contra incendio,

Subestacion Eléctrica, Teléfonos.

Area Municipal De 2 hectareas Agua Potable, Alumbrado publico, Area comercial,
Promocion Industrial Calles Internas, Cerramiento Perimetral, Desagiie
Sunchales Pluvial, Desagiie Sanitario, Energia FEléctrica,
Estacionamiento p/automdviles, Estacionamiento
p/camiones, Internet, Mantenimiento de areas

Comunes, Sala de eventos Especiales, Sefializacion,

Subestacion Eléctrica, Teléfonos

Parque Industrial 2 hectareas Alumbrado publico, Areas Verdes, Calles Internas,

Oficial De Desarrollo Estacionamiento  p/automdviles, Estacionamiento

Sauce Viejo p/camiones, Internet, Mantenimiento de areas

Comunes, Nomenclatura de calles, Seguridad Privada,

Sefalizacién, Teléfonos, Transporte Urbano

Parque industrial San No hay datos

Jerénimo del Sauce

Area Industrial Mixta 17 hectareas Cerramiento Perimetral
De Desarrollo De

Esperanza

Area Industrial Oficial 24 hectareas Areas Verdes, Calles Internas, Cerramiento

ot

99‘




De Desarrollo De El Perimetral, Mantenimiento de areas Comunes

Trébol

Tabla 22 Parques industriales Servicios
Fuente: RENPI [27]

En Castellanos contamos con tres parques industriales con disponibilidad superficial y
una gran cantidad de servicios que ofrecen los mismos, mientras que en Las Colonias
también contamos con tres parques, pero en uno de ellos no pudimos obtener datos ya
que no esta registrado en el Registro Nacional de Parques Industriales. Por ltimo, en el
Area Industrial de Desarrollo El Trebol, incluida en el departamento de San Martin,
contamos con disponibilidad superficial para instalar nuestra industria y también con
servicios similares a los que brindan los otros parques.

En base a estos datos, ponderaremos mejor al departamento de Castellanos por tener 3
parques con disponibilidad y servicios. En el departamento de Las Colonias y San Martin
también tenemos disponibilidad y casi los mismos servicios, pero la cantidad de hectéreas

disponibles es menor.

4. Ferrocarriles

Para analizar este subitem tuvimos en cuenta la disponibilidad de trasporte ferroviario en
la provincia de Santa fe, en los departamentos de Las Colonias, Castellanos y San Martin,
y principalmente en las zonas donde se ubican los parques industriales en dichas
localidades.

Encontramos que actualmente se encuentran operando dos lineas de ferrocarriles
"Belgrano Cargas y Logistica S.A." y "Nueva Central Argentina" [28].

Las lineas actualmente en operacion superan los 9 mil kilometros. Entre los principales
productos transportados se destacan los cereales, productos alimenticios (harinas, aceites,
azucar, bebidas), maderas, abonos y fertilizantes, carbon, tubos, cargas generales en
contenedores, vidrio, envases, minerales y materiales de construccion. El Ferrocarril
permite al sector productivo provincial recrear nuevas condiciones para la colocacion de
productos industriales en nuevos mercados regionales e internacionales (Brasil, Uruguay,

Bolivia, Paraguay y Chile), viabilizar la llegada de materias primas con el objeto de su

( |
{ 10

J



UTN UTN

industrializacion (y posterior colocacion en otros mercados), y lograr una reduccion de
los costos de transporte con efecto positivo sobre el intercambio y la competitividad

industrial.
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Fig. 60 Distribucidn de lineas férreas
a. Belgrano cargas y Logistica S.A. b. Nueva Central Argentina
Fuente: Ministerio de Transporte de la Nacién

Segun la informacion recopilada podemos observar que ambas entidades tienen lineas de
carga por los tres departamentos considerados. Sin embargo, hay que destacar que el
departamento de San Martin estard atravesado por las dos lineas, mientras que, por
Castellanos, principalmente por Rafaela y Sunchales (localidades que nos interesan por
los parques industriales que hay en las zonas), pasa solamente el tren de la empresa Nueva
Central Argentina. Si bien en el mapa de tren de cargas Belgrano podemos ver que por el
departamento de Rafaela dicho tren tiene lineas disponibles, las mismas se encuentran sin

circulacion seglin datos obtenidos de la pagina en la actualidad [28].

4.1. Rutasy Accesos
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Este item no tuvo mucha influencia en la matriz de Ubicacion debido a que lo analizamos
en base a los parques industriales. Es decir, observando mapas de los departamentos en
las cercanias de los parques industriales y analizando las principales rutas y accesos que
tenemos a ellos, pudimos llegar a la conclusion que en ninguno de los parques industriales
que evaluamos para la posible ubicacion tendremos inconvenientes en cuanto a la
logistica via terrestre. Por lo dicho anteriormente realizamos el estudio pero no lo

incluimos como un punto relevante en la matriz final.
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Fig. 61 Mapa rutas y accesos Santa Fe

Fuente: Elaboracion propia

5. Mano de obra

En este item analizamos la disponibilidad de mano de obra, asi como también la calidad
de la misma. Para ello consideramos separarlo en tres tipos: Mano de Obra No Calificada
donde analizamos lo colegios técnicos de cada region; Mano de Obra Calificada donde
incluimos centros de formacion profesional; y Mano de Obra Especializada para hablar

de Universidades en cada zona.

5.1. No Calificada




Los colegios técnicos de cada region son los siguientes:

CASTELLANOS

En el departamento de Castellanos podemos encontrar las siguientes escuelas secundarias

técnicas:
v' E.E.T. N°565(Humberto Primo)
v’ E.E.T. N°495(Rafaela)
v’ E.E.T. N°279(Sunchales)
v' E.E.T. N°460(Rafacela)
v’ E.E.T. N°654(Rafaela)
v’ E.E.T. N°380(Maria Juana)
v’ E.E.T. N°292(San Vicente).
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Fig. 62 Mano de Obra No Calificada en Castellanos
Fuente: Elaboracion propia
LAS COLONIAS

En el departamento de Las Colonias encontramos 7 colegios técnicos:

ASEENEE NI NERN

E.E.T. N°455 (Esperanza)

Escuela de agricultura, ganaderia y granja Nro. 9(Esperanza
E.E.T. N° 644(Esperanza)

E.E.T. N°696(San Jeronimo norte)

E.E.T. N°299(Las Colonias)
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v' E.E.T N°298(Frank)
v' E.E.T N°631(San Carlos Centro)
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Fig. 63 Mano de Obra No Calificada en Las Colonias
Fuente: Elaboracion propia

SAN MARTIN

En el Departamento de San Martin contamos con solo dos colegios técnicos:
v E.E.T. N°475(San Jorge)
v E.E.T. N°343(El trébol).

S
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Fig. 64 Mano de Obra No Calificada en San Martin
Fuente: Elaboracion propia
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Podemos concluir que en los departamentos de Castellanos y Las Colonias vamos a tener
una mayor oferta de mano de obra no calificada que en San Martin, debido a que en este
ultimo solo contamos con 2 colegios técnicos, mientras que en los primeros podemos

encontrar entre 6 y 7 en cada departamento.

5.2. Calificada

En este subitem tenemos en cuenta los centros de formacidon profesional de cada

departamento.

CASTELLANOS
Cuenta con 6 centros de formacion distribuidos principalmente en la localidad de Rafaela,
lo cual es atractivo debido a que se encuentran en la misma localidad donde se ubica el

parque industrial.

Centro de capacitacion laboral Nro. 8(Sunchales)
L.S.PI. N°4034(Humberto Primo)

Liceo municipal Miguel Flores (Rafaela)

Centro de Formacion profesional Nro. 5(Rafaela)
LS. N°2 anexo I (San Vicente)

Taller de educacion manual Nro. 176(Rafaela)
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Fig. 65 Mano de Obra Calificada Castellanos




Fuente: Elaboracion propia

LAS COLONIAS
Las Colonias cuenta con 5 centros de formacion profesional dentro de los limites del
departamento. Se enumeran a continuacion.

v’ Escuela N° 3026(Elisa)-Escuela Nro. 826(Elisa)

v' CECLA N° 74(Esperanza)

v' CECLA N° 46(Esperanza)

v’ Escuela N° 316(Esperanza)

v' CECLA N° 73(San Carlos Centro).
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Fig. 66  Mano de Obra Calificada en Las Colonias
Fuente: Elaboracion propia
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San Martin
Cuenta con solo 3 Centros de formacion:
v C.E.C.L.A. N°7 (San Jorge)
v C.E.C.L.A. N° 94(Piamonte)
v' Esc. Educ. Tea. Part. Incorp. N° 242 (Casas).
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Fig. 67 Mano de Obra Calificada en San Martin
Fuente: Elaboracion propia

En cuanto a la mano de obra Calificada consideraremos poner igual ponderacion a los
departamentos de Castellanos y Las Colonias por tener la misma cantidad de centros de

formacion profesional.

5.3. Especializada

Para evaluar la mano de obra especializada tuvimos en cuenta la oferta de educacion

Universitaria de cada departamento.

CASTELLANOS

Cuenta con 3 universidades a saber:
V' Universidad de Ciencias Empresariales y Sociales (Rafaela)
V' Universidad Catélica de Santiago del Estero (Rafaela)
V' Universidad Tecnoldgica Nacional (Rafaela)

S

Fig. 68  Mano de Obra Especializada en Castellanos
Fuente: Elaboracion propia

{07}

J



LAS COLONIAS
El departamento de Las Colonias alberga a 2 Universidades:
v’ Facultad de agronomia y Veterinarias (La esperanza)

v’ Facultad de Ciencias Agrarias (La Esperanza)
En el departamento de San Martin no pudimos constatar que haya oferta académica

universitaria. En resumen, y més graficamente podemos ver que la mayor oferta se

encuentra en las localidades de Castellanos y Las Colonias

Castellanos Las Colonias San Martin

O P N W B Ul OO N

B No calificada W Calificada Especializada

Fig. 69 Comparativo de Mano de Obra
Fuente: Elaboracion propia

En base a los resultados obtenidos y plasmados en un grafico de barras vemos que los
departamentos de Castellanos y Las Colonias nos brindan una mayor cantidad en cuanto
a lo que es mano de obra comparada con el departamento de San Martin.

El departamento de Castellanos obtendrd una leve ventaja debido a la mano de obra
especializada ya que en el mismo podemos encontrar tres universidades, mientras que en

el departamento de Las Colonias solo cuenta con dos.

5.4. Centros de investigaciones

En este item especial consideramos las instituciones y entidades vinculadas a la cadena
lactea, las cuales podemos tenerlas como puntos de consulta y son importantes para el

desarrollo de nuevas tecnologias y conocimientos. Segin informe del Gobierno de Santa
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Fe [4], tenemos:

Universidades y escuelas agrotécnicas
Universidades nacionales y UTN

Escuelas Agrotécnicas

Fig. 70 Universidades y escuelas Agrotécnicas en Santa fe
Fuente: Ministerio de Educacidn de la Nacién

Entidades
INTI
EEA — INTA

Fig. 71  Entidades en Santa Fe
Fuente: Ministerio de Educacién de la Nacién

Grupos CREA - Consorcio Regional de Experimentacion Agricola




Fig. 72  Grupos CREA en Santa Fe
Fuente: Ministerio de Educacion de la Nacion

Realizando una tabla general de todos los centros de investigacién y consulta que

consideraremos.

B Universidades y Escuelas
Agrotécnicas

— B Entidades(INTI-INTA)

Grupos CREA

o T O N TC R S S -
|

Castellanos Las Colonias San Martin

Fig. 73 Centros de Investigacion en cada departamento
Fuente: Elaboracion propia

Por lo tanto , concluimos que si bien en los tres departamentos tenemos centros de
investigacion, en el departamento de San Martin podemos encontrar una mayor cantidad
total de ellos. Esto se debe a la cantidad de Grupos CREA que estan establecidos en dicho
departamento. Sin embargo, consideramos que las entidades que son més relevantes como
centros de investigacion son el INTI, el INTA y las Universidades, por lo cual si tomamos

ese criterio le pondremos una mayor ponderacion al departamento de Castellanos.




UTN

6. Matriz

Del analisis anterior, la matriz de micro-ubicacion resultante es:

Factor Ponde Subfactor Sub-Calificacion
racton Ponderac Castel Las San
ion lanos  Colonia Martin
S
Materia 30 Cantidad de PyMes 15 6 8 4
prima gueseras
Nivel de 5 9 5 3
procesamiento
diario
Industrias del 10 8 5 5
estrato 1,2y 3
Subtotal 215 195 125
Servicios 15 Agua 5 6 7 3
Distribucién 5 8 8 6
eléctrica
Gas 5 8 8 6
Subtotal 110 115 75
Parques 20 Cantidad y cercania 15 7 8 4
industrial a las PyMes
€s Servicios 5 8 7 7
Subtotal 145 155 95
Ferrocar 10 Cantidad 10 6 3 7
riles
Subtotal 60 30 70
Mano de 17 Calificada 6 8 8 5
obra Especializada 9 8 7 5
No calificada 2 8 8 4
Subtotal 136 127 83
Centros 8 Cantidad 8 8 6 6
de
investiga
ciones
Subtotal 64 48 48
Total 100 Total 730 670 496
( |
l 111 ’



CONCLUSION

El desarrollo de este capitulo, nos permitidé evaluar las distintas posibilidades de
radicacion de nuestra empresa, teniendo en cuenta diferentes factores que resultan
importantes en la planificacion y funcionamiento de nuestro proyecto. Logramos cotejar
las distintas posibilidades de desarrollo y ofertas en los distintos niveles y etapas de la
implementacion de la planta.

Una vez finalizado el analisis de cada provincia, y posteriormente de los departamentos
que mayores posibilidades nos ofrecen, podemos concluir que ubicaremos nuestra planta
cerca del punto de mayor produccion de materia prima. Teniendo esto en cuenta, la
provincia mas adecuada es Santa Fe, y particularmente, el departamento de Castellanos,
perteneciente a la zona de mayor produccion lechera de la provincia.

Ahora bien, dentro del departamento de Castellanos encontramos tres Parques
Industriales que brindan servicios similares. Haciendo referencia a la Cantidad de Parques
en cada departamento, podemos observar que dos de ellos, ubicados en la localidad de
Rafaela tienen un mismo puntaje, el cual es mucho mas alto que su par ubicado en la
localidad de Sunchales. Por lo tanto, las opciones se reducen al Parque Industrial Rafaela
o al Parque Industrial Oficial De Desarrollo De Rafaela "Ing. Victor Santiago Monti".
Para definir entre uno u otro, nos basamos en la disponibilidad de terrenos de cada parque.
El Parque Industrial Rafaela es mucho mayor que en el Parque industrial Ing. Victor
Monti, y cuenta con hectareas disponibles. Por lo tanto, el emplazamiento industrial sera
en el Parque Industrial Rafaela, tomando una superficie de 5000 m?, con la posibilidad a

futuro de adquirir un lote adyacente.
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INTRODUCCION

Como hemos mencionado en los capitulos anteriores, la propuesta de este trabajo es
obtener Alginato de Sodio a partir de Azotobacter vinelandii. Este capitulo lo abordamos
como dos grandes bloques. Inicialmente desarrollamos la historia del arte tanto del
Alginato como de la bacteria que lo produce, haciendo hincapié en sus caracteristicas
generales y en particular, como en un proceso interno mediante distintas enzimas, la
bacteria es capaz de producir y exteriorizar el exopolisacarido de manera natural y como
parte de su mecanismo de proteccién. Una vez desarrollado esto, el siguiente blogue trata
sobre los procesos vigentes y potenciales, el proceso a escala laboratorio, explicando cual
es el proceso propuesto, los materiales necesarios, procedimientos y balances.

1. Alginato

1.1. Caracteristicas y estructura molecular

El alginato es una familia de copolimeros lineales (I — 4) ligados de acido B-D-
manuroénico (unidad M) y acido a-L-guluronico (unidad G). La estructura del polimero
se describe a menudo como: Unicamente residuos M (bloques M), tramos de monémeros
alternantes (blogues MG) o tramos de solo residuos G (bloques G) (ver Figura 1). Los
bloques G permiten que el polimero forme geles al entrecruzarse (usando cationes como
Ca2 +). Los alginatos pueden contener un contenido variable de estas subestructuras
incluso cuando estan aislados de la misma fuente. Los residuos M de alginatos de
bacterias se pueden acetilar en las posiciones O-2 y / u O-3 y se informa que el grado de
acetilacion esta entre 4%y 57% [1] [2].

OH
COO" OH g 00 OH
-— ___‘-0
s OH OH
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Fig. 4 Blogques de construccidn de alginato y estructura de polimero.

a) acido B-D-manurénico (M) y acido a-L-gulurénico (G). b) Estructura de los enlaces GG-,
GM-, MM- y MG en la cadena del polimero. ¢) Los alginatos pueden contener bloques M,
bloques G y bloques MG de longitudes variables.

Fuente: Magnus Steigedal

La estructura y el peso molecular son propiedades que definen las propiedades
funcionales del alginato. Incluso a bajas concentraciones, los alginatos de alto peso
molecular generan soluciones altamente viscosas. Esta viscosidad es principalmente una
funcion del peso molecular, pero la composicién también contribuye debido al aumento
de la flexibilidad intrinseca que se observa en el orden GG <MM <MG. Otra propiedad,
que esta determinada por la composicién de los alginatos, es su capacidad para fabricar
geles y unir cationes. Los geles se pueden formar en dos condiciones fisiologicas
diferentes. Uno se encuentra en un ambiente acido donde los residuos M son responsables
de la gelificacion, y el otro es una consecuencia de la unién selectiva de cationes. Los
residuos G diaxialmente unidos forman cavidades que son los sitios de unién para los
iones divalentes. Estos sitios de union y sitios de union de otras partes del polimero
forman uniones en la red de gel, que se describe como "El modelo de caja de huevos”

(ver Figura 2).
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Fig. 5 El “modelo de caja de huevos”
Fuente: Magnus Steigedal

’L% 51N\ 3
g

La afinidad del alginato por los metales alcalinotérreos incrementa en el siguiente orden:
Mg<<Ca<Sr<Ba [2]. La alta selectividad entre los iones tan similares a los metales
alcalinotérreos indica que el modo de unién no podria ser solo por la unién electrostatica
inespecifica, sino que cierta quelacion causada por caracteristicas estructurales en los
bloques G debe contribuir a la selectividad.

La selectividad del alginato para cationes multivalentes también depende de la
composicion idnica del gel de alginato, ya que la afinidad hacia un ion especifico aumenta
con el contenido creciente del ion en el gel. En general, el tipo de gel de alginato depende
del nimero vy la fuerza de los enlaces cruzados y de la longitud y rigidez de las cadenas

entre los enlaces cruzados.

1.2 Aplicaciones

Histéricamente, el alginato se ha usado en muchas aplicaciones. En la patente de 1881 de
Stanford se sugirié el uso del polimero como agente espesante, tanto en aplicaciones
alimentarias, como también en la industria textil [3]. Estas aplicaciones siguen siendo
validas y la capacidad de los alginatos para retener agua y sus propiedades de formacion
de gel, viscosificacion y estabilizacién son importantes para estas aplicaciones. Sin
embargo, desde aquel comienzo hasta el dia de hoy, el campo de aplicacién del alginato

se ha diversificado y ampliado. En aplicaciones médicas, el alginato ha sido utilizado

122 ]

ot



UTN UTN

desde la década de 1950 y en los Gltimos afios se han encontrado aplicaciones médicas
nuevas y prometedoras. A saber, la capacidad de los alginatos para producir hidrogeles
estables hace que el material sea Gtil como armazones de crecimiento tridimensional en
cultivo celular (por ejemplo, ingenieria de tejidos de médula 6sea y regeneracion de
nervios periféricos); ademas los efectos inmunoestimulantes de los alginatos ricos en M
se utilizan en otras aplicaciones y el alginato rico en G, por otro lado, no estimula la
respuesta inmune y esto puede explotarse en aplicaciones de alginatos para la
encapsulacion de células para trasplante. Los sistemas en los que se ha utilizado este
ultimo enfoque incluyen diabetes, insuficiencia hepatica, hemofilia B, cancer de colon,
cancer cerebral y células para suplemento de testosterona. Y esta gama de posibilidades
de aplicacién del alginato se debe a la pureza y caracteristicas constantes que presenta

como producto biosintético [4].

2. Azotobacter Vinelandii

2.1. Caracteristicas generales

Azotobacter vinelandii es una bacteria gram negativa, movil, con vida en el suelo,
aerobica obligado, quimio heterotrofica, capaz de fijar el nitrdgeno molecular. Su
crecimiento es heterotrofo, donde se utilizan azucares, alcoholes y sales de acidos
organicos como fuente de carbono. Los azlcares se metabolizan a través de la via Entner-
Doudoroff. ElI género Azotobacter se distingue por la capacidad de formar quistes
metabolicamente latentes en fase estacionaria. Los quistes son significativamente mas
resistentes que las células vegetativas a la desecacién. El alginato es un componente de
la envoltura que protege el quiste y es esencial para la resistencia a la desecacion [4]. La
mayoria de las bacterias fijadoras de nitrogeno son capaces de reducir el N2 solo en
condiciones anaerobicas 0 micro aerobicas. Por el contrario, A. vinelandii es un aerobio
obligado capaz de fijar N2 incluso a altas concentraciones de O». Esto es posible porque
esta bacteria puede ajustar las tasas de consumo de oxigeno para ayudar a mantener
niveles bajos de oxigeno citoplasmico, que de otro modo es perjudicial no solo para la
nitrogenasa, sino también para otras enzimas sensibles al oxigeno, un proceso que se ha

Ilamado proteccion respiratoria. La fijacion de nitr6geno es un proceso que consume
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bastante energia y los complejos de nitrogenasa son facilmente destruidos por el oxigeno.
Se sabe que A. vinelandii tiene una tasa de respiracion muy alta, lo que lleva a dos efectos
importantes. Primero, genera grandes cantidades de energia, que suministrarian la
nitrogenasa y, en segundo lugar, consume oxigeno [5] [6].

Una medida de proteccion de la nitrogenasa es a través de la produccién de alginato. La
produccion de polimeros y la cantidad de G introducida en el alginato aumentan cuando
aumentan los niveles de oxigeno. De esta forma, la bacteria puede formar una capsula
alrededor de las celulas que funciona como barrera de difusion.

Ademas de la proteccion respiratoria de la nitrogenasa, de mantener anaerébico el
citoplasma, el alginato protege a la célula de la toxicidad de metales pesados (como un
sistema de intercambio idnico con alta afinidad por Ca?* [1] [5], o proporcionando un
recubrimiento de carga negativa que crea una barrera contra ataques y condiciones

ambientales adversas).

2.2. Proceso de enquistamiento

Para que se produzca el proceso de enquistamiento hay al menos dos factores que son de
importancia central. EI primero es que la produccidon de alginato debe estar presente. En
segundo lugar, un cambio en el metabolismo de carbohidratos a lipidos también es
esencial.

El proceso (Figura 3) comienza morfolégicamente por el redondeo de las células y una
rapida acumulacion de PHB (b). Antes de este cambio morfolégico, los procesos
bioquimicos han cambiado cerrando la sintesis de ADN y reduciendo la fijacion de N2 a
niveles muy bajos. Los cambios morfolégicos contindan apareciendo después de la
induccidn del quiste y la siguiente etapa es el comienzo del desarrollo de un recubrimiento
externo alrededor de las células. Esta capa esta hecha de una membrana similar a las
hemorragias que provienen de la superficie de la célula y contiene alginato. Las
hemorragias de la membrana se desprenden de la superficie de la célula, se combinan y
forman estructuras similares a laminas (d), lo que resulta en la formacién de una capa

compacta densa, llamada exina (e).
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Fig. 6 Proceso de enquistamiento celular
Fuente: Magnus Steigedal

Con el tiempo, se desarrolla un material viscoso en el area entre la pared celular y la exina,
Ilamada intina. Al principio, esta capa interna es un area delgada y vacia, pero con el
tiempo y el desarrollo del quiste, aumenta de tamafio y se llena de granulos. EI aumento
en el tamafio de la intina se correlaciona con una disminucion en el tamafio del cuerpo
central (e). De tres a cinco dias después de la induccion del enquistamiento, el quiste ha
alcanzado su etapa madura, donde tiene una tolerancia mejorada frente a la irradiacion

UV, la desecacion y algunos productos quimicos. La composicion quimica de los quistes
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es diferente de las células vegetativas, ya que esta Ultima tiene una mayor cantidad de
proteinas, pero un contenido de carbohidratos y lipidos méas bajo.

Cuando las células estan destinadas al enquistamiento, el proceso puede abortarse (c), por
ejemplo, por falta de calcio o adicion de glucosa.

El cuerpo central del quiste aumenta de tamafio y la region interna se reduce (f). EI PHB
almacenado disminuye en cantidad y la tasa de respiracion aumenta después de 4-5 horas.
Esto se correlaciona con el inicio de la sintesis de ADN y la fijacion de nitrégeno. Después
de este cambio en el metabolismo, la exina del quiste se rompe y el cuerpo central se

libera y entra en la etapa vegetativa del ciclo de vida (g-h) [1] [2].

2.3. Biosintesis de alginato

La biosintesis de alginato es un proceso intracelular en el que intervienen numerosas
enzimas. A continuacién, se muestra un diagrama de transformacion intracelular,

indicando cuales son las enzimas responsables de cada eslabon.

Fructosa-6-fosfato

AlgA

v

Manosa-6-fosfato
Fuente de Carbono

AlgC
KDPG v
PDH Manosa-1-fosfato
Gluconeogénesis
AlgA
Acetil COA v
GDP-Manosa
l AlgD

v

GDP-Acido manurdnico

|
| . .
¥  Polimerizaciéon
Modificacién

|  Exportacion

Acido Alginico

Fig. 7  Descripcion general de la biosintesis de alginato bacteriano
Fuente: (Rehm) (Sharma) (Pindar y Bucke)
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Ademas, una enzima vital en el transporte extracelular del alginato es la enzima AlgL,
parte de una gran familia de enzimas Ilamadas alginato liasas. La siguiente figura nos

muestra el rol de la enzima en el proceso.

b)

Fig. 8 Modelo para la funcion de AlgG y AlgL.

a) El alginato se polimeriza en la membrana interna y AlgG, AlgK y AlgX forman un andamio de transporte
de alginato que guia el polimero a través del espacio periplasmico y protege la cadena polimérica en
crecimiento de la degradacion del polimero mediado por AlgL. b) Cuando uno de los componentes del
armazon de alginato esta ausente (por ejemplo, AlgG), el polimero de alginato se filtra en el espacio
periplasmico y se degrada por AlgL a dimeros (\ Delta M). c) La ausencia de AlgL conduce a la acumulacion
de alginato en el espacio periplasmico que a su vez conduce a una hinchazon tdxica de este compartimento.
Fuente: Magnus Steigedal

El polimero de alginato es transportado a través del periplasma por un complejo de
proteina, pero en algunos casos esta exportacion falla y algunas moléculas de alginato se
trenzan en el espacio periplasmico. Se propone que AlgL es un eliminador de estas
moléculas trenzadas (b) y la acumulacion de polimero es probablemente la razén del

efecto toxico observado de los mutantes de Pseudomonas (c) [1] [2] [4].




2.4. Otros productos

La bacteria Azotobacter produce de manera extra celular el alginato, segun lo descripto
anteriormente. Pero, ademas, y de manera intra celular, produce otros dos metabolitos
secundarios de importancia industrial: 5-alquilresorcinol y Acido poli-B-hidroxibutirico
(PHB). El primero se trata de lipidos fendlicos y tiene un potencial en biotecnologia, y el
segundo es un biopolimero, que puede usarse para la preparacion de plasticos
biodegradables. EI PHB se acumula en muchas bacterias como fuente de energia y
carbono y en A. vinelandii los granulos de PHB almacenados internamente funcionan
como una fuente de carbono y energia durante el enquistamiento de las células [7] [55].

No es objeto de este trabajo desarrollar el proceso de obtencion de PHB, pero si se lo
considera potencialmente un producto de interés comercial a futuro [4] [9]. Este
biopolimero puede ser obtenido con la misma bacteria y medio que para el alginato.
Podemos encontrar la modelizacion del proceso mediante la investigacion de Dhanasekar
& Viruthagiri [10], y el proceso a escala industrial segtin Alvarez Campuzano [9].

2.5. Resumen y Consideraciones finales

La produccion de alginato microbiano tiene la ventaja de una composicion constante y
Unica, y sin limitaciones en el suministro. Sin embargo, dicho proceso enfrenta varios
desafios, como la eficiencia de produccion. De diferentes estudios realizados sobre la
bacteria, los siguientes aspectos deberan ser tenidos en cuenta al momento de encontrar
una solucion de compromiso en el proceso [11].

e La bacteria también produce PHB. La produccion de alginato y PHB son procesos
competitivos, pero la ingenieria genética podria proporcionar cepas con propiedades
de produccion més deseables.

e Los alginatos funcionan como un material estructural en los quistes que se producen
en condiciones desfavorables. Aunque también se produce durante el crecimiento
vegetativo, funcionando como una barrera protectora contra los metales pesados,
como un sistema de intercambio i6nico o como un recubrimiento para la proteccion
contra otras bacterias o virus.

e El alginato en las células vegetativas forma una capsula que protege las células del

O». La limitacion de los niveles de oxigeno conduce a la sintesis de PHB que

{1}
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conduciré a una baja produccion de alginato. Sin embargo, el exceso de suministro
de oxigeno también conducird a una disminucion en la produccion de alginato,
impidiendo la difusion de otros componentes del medio, lo que reduce la produccién
de biomasa y alginato.

e Una limitacion de hierro y/o molibdato da las mayores tasas de produccion de
alginato. Tanto el hierro como el molibdato son importantes para la maquinaria
fijadora de nitrdgeno de A. vinelandii.

e Los cationes desempefian un papel en la unién cruzada de las cadenas de alginato,
formando la cépsula protectora alrededor de las células. Por lo tanto, podria
hipotetizarse una limitacion de estos cationes para aumentar la produccién de
alginato, pero este no parece ser el caso (para Ca?*). Se ha sugerido que los iones de
calcio son tan importantes para las epimerasas secretadas de A. vinelandii que una
limitacion de este ion conduciria a alginatos con una proteccion celular menos

eficiente del oxigeno, lo que reduciria la produccion de biomasa y alginato.

3. Procesos de Obtencion de alginato

3.1. Meétodo tradicional

El alginato industrial se produce tradicionalmente por extraccion de algas pardas. En
América, las algas marrones se encuentran en las costas sur de nuestro pais, y costas de
México y Chile, principales paises recolectores, y no productores debido a que solo
comercializan las algas a paises como China o Estados Unidos que realizan el
procesamiento industrial.

Dentro de las algas, el polimero comprende hasta 40% de la materia seca y proporciona
a la planta su resistencia y flexibilidad mecanicas. El alginato obtenido de algas varia en
composicion segun la especie y de qué parte de las plantas se extrae el polimero (fraccién
de G varia de 0,78 a 0,10). La razén de la variacion es el papel biolégico del polimero
como componentes estructurales en las algas: se necesita alginato con alto contenido de
G para proporcionar rigidez en el tallo y la corteza externa, mientras que se necesita un

alto contenido de M en las hojas mas flexibles [12] [13].
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Por esta razon, y considerando la condicién estacional de crecimiento, es que la
produccion es fluctuante con respecto a la calidad y cantidad de alginato.

A continuacion, se muestra el diagrama de bloque en este método de produccion [5] [14].

| Recepcidn de algas |

Molienda
Lavado
Agua Disolucién de
_— alginatos
Alcali+Agua Residuos
—’ .o .7
+Calor Clarificacion Insolubles
__CGaCl, Precipitacion
Acido .
- Acidificacion y Agua + Impurezas disueltas
NaCOs precipitacion
— s 5 - >
Mezcla
Secado
Molienda
Empaque
Fig. 9 Proceso de obtencién de alginato a partir de algas

Fuente: Sabra&Zeng

3.2. Método microbiano

Desde hace décadas, grupos de investigadores vienen trabajando en el estudio y ajustes
en el proceso de produccion de alginato bacteriano. Este método es prometedor en cuanto
a que:

- Se puede lograr un control de la produccion

- Es posible realizar modificaciones genéticas favoreciendo el rendimiento
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- El alginato obtenido es mas homogéneo, de facil purificacion y no interfieren en
las caracteristicas del producto donde se lo aplica.

- El proceso se basa en la utilizacion de desecho y material bacteriano.

Como anticipamos en capitulos anteriores, hay numerosos ensayos, paper, y algunas
patentes que plantean y describen propuestas para la obtencion y posterior purificacion
del exopolisacarido. A modo de resumen, a continuacion, describimos cuatro variantes

posibles para el proceso.

3.2.1. Alternativas

Inoculacion y Fermentacion

Segun los trabajos presentados por el grupo de investigacion de la Universidad Auténoma
de México, que lidera Galindo y Pefia, la fermentacion de Azotobacter Vinelandii puede
ocurrir tanto en sistemas continuos como batch. Segun informan la inoculacién de la
bacteria se realiza en un medio llamado Burk, que sera modificado segun requerimientos
especificos de la bacteria. Este tema se vera con mas detalle conforme se progrese en el

capitulo.

Separacion y Purificacion.

Existen varias propuestas para la purificacion del alginato. Muchas de las investigaciones
coinciden en varias de las etapas, pero la diferencia esta en lo propuesto para la operacion
de separacion de alginato del medio de cultivo. En esta etapa se visualizan las diferentes
operaciones superadoras.

Luego de analizar las propuestas existentes, a continuacion, podremos ver, de manera

simplificada, cuatro vias posibles.

Proceso I:

Segun plantea en la patente europea N° 0007690, una de las vias de obtencidon del alginato
consiste en adicionar EDTA y NaCl al fermentador Batch con la intencion de aglomerar
las bacterias y alcanzar una mayor separacion en la centrifuga. Luego se precipitara el

alginato con la adicion de isopropanol, y se separa por centrifugacion [17] [18].




UTN UTN

Esta alternativa es aplicable a un fermentador batch, pero con el afdn de aumentar el
rendimiento en la etapa fermentativa, utilizaremos un fermentador continuo con
recirculacion de biomasa (que se detallara mas adelante). Con este escenario no es posible

aplicar esta alternativa de separacion.

Proceso II:

En la tesis presentada por Aguirre Chavez [19], se plantea la produccion en proceso
continuo con adicion de EDTA para la floculacién de biomasa y posterior contacto con
NaCl. La separacion de la sal la realiza con ultrafiltracion, y el secado con tambor
rotatorio.

Esta es una buena opcion con respecto al uso de la unidad de UF. Sin embargo, el proceso

es batch, sin recirculacion de microorganismos.

Proceso IlI:

Por lo expuesto anteriormente, el acido alginico tiene cierta afinidad por los cationes
divalentes, que al unirse forman la estructura de “caja de huevo”. Esta propiedad es
considerada en la propuesta, donde se adiciona CaCl2, precipitando en forma de alginato
de calcio, y luego, acidulamos para solubilizar la sal, y adicionar finalmente el NaCO3
para obtener la sal sddica de alginato. Esta alternativa se plantea tanto para la obtencion

de alginato de algas, como para el proceso biotecnologico.

Proceso IV:

El &cido alginico es soluble en agua pero insoluble en metanol, etanol e isopropanol,
segun indica Husam and Shatha en “Production and characterization of alginate from
Azotobacter vinellandii A3” [15]. Entonces se plantea en esta alternativa, lograr la
separacion mediante precipitacion adicionando isopropanol en relacién 3:1 con respecto
al volumen del reactor. Este requerimiento de isopropanol lo hace poco viable al proceso.
Sin embargo, se han planteado alternativas en las cuales se recupera el alcohol mediante
una destilacion, para asi reducir la demanda inicial y aumentar el rendimiento [16], asi
como también se plantea la utilizacion de 3 volumenes de etanol en dos instancias: 2
volumenes para precipitar el &cido alginico, y luego un volumen para precipitar la sal de

alginato [3].
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Fuente: Elaboracion Propia
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4. Seleccion y descripcion del proceso

De lo expuesto anteriormente concluimos en lo siguiente:

Los procesos I, Iy IV, que implican una adicion de 3 volimenes de isopropanol y/o
agregado de EDTA para la floculacion de las bacterias, seran descartados por el gran
volumen de alcohol necesario y la imposibilidad de utilizar EDTA ya que el fermentador
elegido es el quimiostato con recirculacion de bacterias. En cambio, la propuesta Il es
viable y conveniente ya que en las diferentes etapas logramos obtener finalmente un
producto mas puro y homogéneo en su peso molecular. A su vez, esta propuesta se
asemeja al proceso de algas, con las diferencias mencionadas oportunamente.

A continuacion, se esquematiza el proceso seleccionado:
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Fig. 11 Diagrama de proceso
Fuente: Elaboracion propia




5. Pretratamiento del suero

5.1. Ultrafiltracion — Recuperacion de proteinas

El suero lacteo tiene cerca del 0,87% de proteinas que pueden ser recuperadas y
comercializarse como WPC. Estas proteinas intervienen en la fermentacion de manera
negativa reduciendo el rendimiento.

Desde 1970 aproximadamente, la ultrafiltracion (UF) es el proceso mas utilizado para la
obtencion de WPC. EIl proceso de UF consiste en la separacion fisicoquimica de un
permeado compuesto por moléculas pequefias (lactosa, sales y agua) de un retenido
mayormente compuesto por proteinas del suero [67].

Un procedimiento viable para la recuperacién de proteinas se describe a continuacion:

Ultrafiltracién }
{ —”  Permeado a Evaporador

‘ Secado ‘

{ Empaque }

Fig. 12 Diagrama de proceso de WPC
Fuente: (Pérez)

5.2. Hidrodlisis

Para la utilizacion del suero se han analizado diferentes investigaciones acerca de la
hidrolisis de la lactosa como pretratamiento para los procesos fermentativos. Seguln éstas,
la hidrolisis puede darse por medio de un acido o una enzima. La hidrdlisis enzimatica,
por medio de B-galactosidasa resulta inapropiada por el costo de la enzima requerida y
por el excesivo tiempo que demanda la operacion para alcanzar un rendimiento aceptable
[21].
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Por otro lado, se han realizado estudios acerca del tipo de acido que mejores resultados
otorga en el proceso. Por ejemplo, se concluyd que, entre acidos organicos, como &cido
citrico, e inorganicos, como el HCI, este ultimo presenta los mayores rendimientos con
respecto a tiempos de hidrélisis y volumen requerido. A su vez, segun estudios realizados
por Nickerson y col. [22] [23], para la hidrdlisis de lactosa pueden utilizarse tanto HCI
como H2SOg4, pero para un mismo intervalo de tiempo de hidrdlisis, el HCI genera un

mayor porcentaje de hidrolizado, segln se muestra en la siguiente figura:

120 +
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H2504
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Fig. 13 Porcentaje de hidrolisis alcanzado por HCI y H2S04, 2N y solucién
de lactosa al 10%
Fuente: (Vujicic y Nickerson)

Sin embargo, la concentracion del mismo, la estimaremos segun informa Ramsdell &
Webb en su presentacion “The acid hydrolysis of lactose and the preparation of
hydrolyzed lactose sirup” [24].

En este trabajo podemos encontrar la siguiente grafica que nos permitird definir la

concentracion de acido, alcance de hidrolisis y temperatura del suero.
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Fig. 14 Curva de hidrolisis de suero lacteo con HCI 1IN [0,007 moles
HCI/1000 g de solucion]
Fuente: (Ramsdell y Webb)

Segun informan Ramsdell y Webb, hidrolizando suero al 30% en lactosa, bajo una presién
de 4.4 bares y 147°C, el 6ptimo alcance de hidrolisis ocurre a los 60 minutos con el 89%
de la lactosa hidrolizada. Para nuestro proceso utilizaremos el punto de la curva que
corresponde a alcance del 89% con las siguientes condiciones:

Temperatura  147°C
Tiempo 60 minutos
Presion 4.4 bares

6. Fermentacion a escala Laboratorio

6.1. Estado del arte

Existen numerosos trabajos de investigacion que tratan sobre: comparacion de
productividad con diferentes cepas de Azotobacter Vinelandii, efectos de las diferentes
fuentes de carbono, e influencia de la tasa de oxigeno disuelta, como también el efecto en

situaciones de componentes limitantes como ser Fosfatos y fuente de Nitrogeno; ademas

( |
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existen estudios en diferentes reactores, y volimenes de trabajo, asi como también se

analiza la variacion generada por el pH, velocidad de agitacion y temperatura.

A continuacion, se resumen algunos de los trabajos que resultan de interés para este

proyecto.
Autor  Medio de Activacibne  Matraz Escalado — Bioma Algina
Cultivo inoculacion agitado Proceso sa to
A Burk N/A V: 100 ml Cond. de X:1,38 P:0,31
Diaz- modificado, So: 20 g/l operacion: g/l g/l
Barrer en todas las sacarosa V:21
a et al. etapas T: 30°C T: 30°C
2010 200rpm pH: 7 con
18 hs NaOH 2N
340 rpm
t: 20
Aireacion
11/min
Batch: 20 h
Continuo: 4
tiempos  de
residencia
Then et  Activacion: pH: 7 V:50 ml Cond. de X:7,52 P:0,66
al. 2012 ATCC 14 T: 30°C T: 30°C operacion: g/l g/l
Medio  con 24 hs 200 rpm V:81y80I
Glucosa Preservacion: 24 hs T: 30°C
en solucién de pH: 7 con
glicerol al NaOH 4M vy
50% vlv, a - HCI 4M
80°C 400 rpm
t: 20
Aireacion 1
Esterilizacion: 15 mina 121°C  v/v/min
Frazer Burk Pendientes de t:96 hs Condiciones P: 3,06
Keith Agar T: 30°C de ensayos: mg/ml
Patent 48 hs pH: 7,4 1. [fosfatos]:
us 30°C Tampon: 0,25 mM
3.856.6 pH: 7,5 tris(hidroxim 2. pH: 7,4
25 etil) t: 48 hs
aminometano
Trujill  Burk Tubos 5ml de N/A X:55 P:2g/
0 modificado inclinados inoculo en 45 Condiciones g/l
Roldan  Suero de con Burk ml de medio de operacion:
& Col leche modificado a Burk, a 200 Variacion de
Jugo de Cafia  4°C rpm, 24 hs y la fuente de
Fructuosa Cajas de Petri 29°C carbono
Galactosa con 20 ml
Glucosa Burk, a 29°C
Lactosa por 72 hs.
Sacarosa Esterilizacion: 15 min a 121°C
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M.A. Burk 100 ml medio 2000 ml de X:9¢g/l P:95
Mejia  modificado incubado por Burkcon 0,72 g/l
et al. Cepa 36 hs a 200 g de biomasa,
mutante: rpm por 24 hs a
inhibicion de 700 rpm,
PHB pH=7,2 y
29°C.
Batch en dos
pasos:
1. DOT=10%
2. DOT=1%
Lozano Burk Suspensionen 100 ml de Batchde2000 X:4,3 P:34
et al., modificado medio Burk medio ml de medio, ¢/l o/l
2011 enagara4°C incubado por por 24 hs y
24 hs a 200 29°C, pH=7,2
rpmy 29°C con NaOH 2N
Variaciéon de
velocidades:
1. 300 rpm
2. 500 rpm
3. 700 rpm
Clemen Inoculacién:T  Tapén: V:25 ml N/A X:25 P:15
tiet. Al. ryptose Soy MOPS T: 35°C Condiciones g/l g/l
1995 Broth(TSB) pH: 7,2 con 300 rpm de operacion:
Burk NaOH 24 hs Limitacion de
modificado fosfato, pH
controlado
Esterilizacion: 15 min a 121°C
Tabla 23 Estado del arte
Fuente: Elaboracion propia
6.2. Preparacion del Inoculo

La cepa se encuentra disponible en el banco de microorganismos de la Facultad de

agronomia de la UBA, en estado liofilizado.

El procedimiento para alcanzar el inoculo es:

1. Activacion de la cepa en tubos inclinados a 4°C con medio Burk modificado

solidificado con agar (18 g/L).

Para el mantenimiento de la cepa se realizan resiembras mensuales.

2. Siembra en placa de Petri, con 20 ml de medio Burk modificado, sin levadura.

Incubacion por 24 horas, a 30°C.
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3. Luego se lleva a matraz agitado, con un volumen de 200 ml, por 10 horas, a 200
rpm y 30°C. Segun informa Trujillo Roldan [25], la concentracion final de

biomasa generada por matraz es de 5,5 g/l.

. ——— B Prefermentado

Fig. 15 Preparacion del inoculo
Fuente: (Then, Othman y Mustapha) (Gallardo-Rivera)

Se debe disponer de una cantidad de cultivo suficiente para inocular el volumen de medio
liquido a utilizar en la fermentacion, el cual debe estar entre el 5-10% del volumen total
a fermentar. En este caso se trabajara con un volumen equivalente al 10% del volumen

total a fermentar.

El medio de cultivo utilizado en este sistema se llama Burk modificado y tiene la siguiente

composicion:

Elemento Cantidad [g/1]
Sacarosa 20
Extracto de levadura 3
K2HPO4 0.66
KH2PO4 0.16
MOPS (&cido (3N-morfolino)-propano- 1.42
sulfonico) 0.05
CaSO4 0.2
NaCl 0.2
MgSO4*7H20 0.0029
NaMoO4*2H20 0.027
FeSO4

Tabla 24 Composicion del medio Burk
Fuente: (Gallardo-Rivera)

Para las primeras etapas del laboratorio, el medio Burk no contara con el extracto de
lavadura, ya que buscamos maximizar el crecimiento microbiano, y eliminando esta

fuente alcanzamos el maximo rendimiento del proceso.

(1)
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Cabe mencionar que el &cido (3N-morfolino)-propano-sulfonico (MOPS) es uno de los
componentes en el medio de cultivo que se utiliza con frecuencia para mantener el pH
constante durante la fermentacion, y se demostré que este no influye negativamente en la
produccién de alginato [55].

En la propagacion del microorganismo, todas las etapas deben considerarse dentro de una
zona blanca, zona de asepsia, con esterilizacion de todos los elementos en autoclave a

121°C durante 15°; ademas de contar con filtros de aire para los suministros necesarios.

6.3. Placa de Petri — Balance estequiométrico

Segun bibliografias consultadas [26] [27] [28], es posible plantear el crecimiento
microbiano como si fuera una reaccién quimica comun, del tipo:

A + B - Biomasa + Productos
Considerando unicamente aquellos componentes del medio de cultivo que se consumen

en forma notoria, la ecuacién de crecimiento microbiano sera:
CHa10p1Nct + aFN + bO2 =2 YysCH1.79005No.2 + Y pisCHa20p2Nc2 + Y 025CO2 + WH20

Siendo:
CHa10mNe = Fuente de Carbono
FN = Fuente de Nitrégeno
Yxs = C-moles de biomasa formada por cada C-mol de Fuente de Carbono consumida
CH1.79005No.2 = Expresién de la formula de biomasa estandar. Esta expresion representa a la
biomasa con un error menor al 5%
Yws = C-moles de producto formada por cada C-mol de Fuente de Carbono consumida
CHa2012Nc2 = Producto
Y cozs = C-moles de CO, formada por cada C-mol de Fuente de Carbono consumida
C-mol Biomasa = cantidad de Biomasa (g) que contienel atomo gramo de Carbono = 28.55 g

para el caso de la sacarosa

Si consideramos la fuente de nitrégeno como solo lo aportado por el aire, y que no

tendremos generacion de producto, el balance estequiométrico queda:

CH1830092 + 2a0.79N2+a0.2102 = Yyxs CH179005No2 + Yeozis CO2 + w H20




El sistema de ecuaciones a resolver es:

1=Yus+ Ycous

a0.79*2 = 0.2 * Yys

1.83=179* Yys + 2w

092 + a0.21*2=0.5* Yys +2*Ycozs + W

oI z O

Siendo la solucidn al sistema:

Yx/s 0.815

X = Yco2/s | _ [ 0.185
w 0.186

a 0.103

CH1830092 + 0.0815 N2 + 0.0215 02 = 0.815 CH1.7900.5No2 + 0.185C0O, +0.186 H,0

Estos valores seran tomados en cuenta para los calculos en el Balance de Masa del

siguiente capitulo.

7. Quimiostato

Existen numerosos trabajos en los cuales se buscan aumentar la maxima produccion de
alginato en el proceso, ya sea limitando un componente, excediendo otro, variando la tasa
de oxigeno, o hasta mutando genéticamente la bacteria suprimiendo el gen de produccién
de PHB. Las investigaciones son varias, y todas ellas se plantean en escala laboratorio,
ya sea con un proceso batch o fed-batch.

Nuestra propuesta para eleccion del fermentador final es la utilizacion de un quimiostato
con recirculacién de microorganismos. Esto aumentara el rendimiento respecto al
crecimiento de bacterias en la fermentacion, y obtendremos mayor cantidad de alginato.
Stanbury propone las siguientes ventajas de una retroalimentacion de microorganismos
[27] [29] [77]:
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» Los cultivos continuos proveen un medio de cultivo constante para el crecimiento
de las células y para la formacion de productos

» Es muy util cuando la velocidad de crecimiento es baja

» La recirculacion de microorganismos produce un aumento de la poblacion
microbiana en el seno del mismo

» Minimiza las perturbaciones del proceso

A\

Mayor rendimiento que un fermentador batch

» Mejora en el rendimiento en el producto

Corriente de
Caldo de Producto
—

Corriente

fermentacion

LJ Separador

Fermentador

Fresca

v

\ 4

Corriente de Reciclo l

Fig. 16 Quimiostato con recirculacion celular
Fuente: Paulin Doran

7.1.  Velocidad especifica de crecimiento

Todo microorganismo tiene asociado una cinética de crecimiento que nos proporciona la
evolucion de la poblacion microbiana dentro del reactor a unas ciertas condiciones.
Esta bacteria no se modeliza por Monod, sino que se ajusta a la expresion planteada por

Luedeking-Piret [78], segun:

S.DOT )( B )

= Hmax: ((ks +9).(DOT + ko)

Xmax

donde:

S: concentracién de sustrato




DOT: tension de oxigeno disuelto, %

Ks: constante de saturacion del sustrato, g/l

Ko,: constante de saturacidn de oxigeno disuelto, %

Mmax: Velocidad de crecimiento méaxima asociada a la expresion de Luedeking-
Piret, ht

X: Concentracién de biomasa, ¢/l

Xmax: maxima concentracion de biomasa, g/l

Considerando que aseguraremos un nivel de oxigeno alto para que la tension de oxigeno

no sea una variable:

H = Hmax- ((kss—+5)> (1= Xmax)

La velocidad de crecimiento maxima, Umax, la obtenemos linealizando la curva de
crecimiento en la fase exponencial. Segin los valores obtenidos de corridas
experimentales realizadas por Trujillo-Roldan, consideramos la fase exponencial de

crecimiento al rango desde T=0 hasta 40 horas.

T Biomasa (g/)  Alginato (g/l) Sustrato(g/l)
0 0,45 0,2 20,625
20 1,25 0,3 13

40 2,5 0,75 8,7

60 4,25 1,4 55

80 55 2 4

100 6,25 2,25 3

120 6,5 2,35 2,8

140 6,6 2,36 2,5
Tabla 25 Concentracion de X, Sy P en funcidn del tiempo

Fuente: Trujillo Roldéan [25]
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=@=Biomasa (g/l)
== Alginato(g/l)
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11

[e/1]

Crecimiento
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Hs

Fig. 17 Curvas de crecimiento de X, S, P en funcién al tiempo
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de tabla anterior.

Linealizando,

Inx = p.t + Inx

T Biomasa [g/l] In(x)
0 0,45 -0,798
20 1,25 0,223
40 2,5 0,916

Tabla 26 Linealizacion
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de tabla anterior.
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1,2 4 y = 0,0429x - 0,7438
R?=0,9879

1 .
08 -
0,6 -
04 -
0,2 -

20 30 40 50
==|n(x)
——Lineal (In(x))
-1 -
Fig. 18 Grafica de linealizacion

Fuente: Elaboracidn propia en base a datos de tabla anterior.

Entonces:
Hmax = 0,043

La concentracion maxima de biomasa, Xmax, se obtiene tomando el punto donde la curva
de crecimiento comienza a tener una pendiente nula. Analizando la Curva de Crecimiento,
este punto es aproximadamente 6,6 g/l.

La bibliografia consultada sugiere una constante de saturacion de sustrato ks=0,02 [78].

7.2. Velocidad especifica de consumo de sustrato

La velocidad de consumo de sustrato va a ser dependiente del consumo para el

crecimiento de biomasa y para la generacion de producto, por lo tanto:

[T ¢
Ts =Tox T Tsp = X. —+-2
yx Ye
s s
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De bibliografia obtenemos los valores que relacionan la cantidad de biomasa producida

con el consumo de sustrato Y, ; y la cantidad de Alginato producida y el consumo de

sustrato Yy, 5. [32]

Ye/s = 0,454
Yp/s = 0,153

7.3.  Velocidad especifica de formacién de producto

La velocidad especifica de formacion de producto es dependiente de dos constantes
asociadas a la etapa de crecimiento del microorganismo y a la etapa de meseta, donde el

crecimiento microbiano se mantiene constante.
n=au+p
Constantes de productividad asociadas al Crecimiento y al No Crecimiento (o, f):

Estas constantes relacionan la produccién de Alginato con el crecimiento de la biomasa
y se obtienen directamente de un grafico de t vs (X, P) como se muestra a continuacion:

=¢=Biomasa (g/l)
Alginato(g/l)

5
4
:
3
2
1
0 L R Np
0 CreC|m|er%t6) 100 Crecimiento 150
Hs
Fig. 19 Determinacién de parametros de Luedeking-Piret

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de tabla Concentracion de X, Sy P Vs tiempo




a es la constante de productividad asociada al crecimiento exponencial, tomado en el

rango de 20-60 hs y representado por la ecuacion:

AP
a= (H)zo—eo =0.39
B es la constante de productividad asociada a la etapa de No crecimiento, o meseta,

tomada en el rango de 120-140 hs y representada por la ecuacion:

AP
p = (ﬂ)uo—mo =0.1

Con estos pardmetros definidos, en el siguiente capitulo realizaremos el balance de masa
para el biofermentador.

8. Determinaciones Analiticas

Durante el proceso de fermentacion es necesario realizar analisis cuantitativos con el afan
de realizar un seguimiento y control del proceso. Estos son de suma importancia para
poder detectar inconvenientes y realizar los ajustes necesarios para mantener el proceso

bajo control.

Determinacion de biomasa

Para la determinacion de la concentracion total de células en el medio de cultivo se tiene
el siguiente procedimiento [33]:

1. Tomar la muestra del medio de cultivo, centrifugar a 4000rpm durante 30 min.

2. Filtrar en embudo, con papel filtro previamente pesado.

3. Secar en estufa a 70 °C hasta peso constante.
4

Dejar enfriar en el desecador y pesar




Determinacion de sustrato

Para la determinacidn por refractometria se tiene el siguiente procedimiento [34]:

1. Tomar la muestra del caldo de cultivo, centrifugar.

2. Filtrar el sobrenadante.

3. Previamente se ajusta el equipo de tal manera que a 20 °C y con agua destilada, marque
un valor de indice de refraccion de 1.333 0 0% de sacarosa.

4. Leer el valor del indice de refraccion de la muestra manteniendo la temperatura
constante y observando la lectura del refractometro.

5. Si la solucion es muy oscura, para efectuar una lectura directa, se puede diluir con

solucién concentrada de sacarosa

Determinacion de Alginato

La concentracion de alginato se mide gravimétricamente por precipitacion con tres

volimenes de propan-2-ol [35]

Determinacién de Lactosa y sus monémeros

Durante el proceso de hidrolisis es necesario tomar muestras para controlar el proceso y
definir el grado de hidrolisis. Para esto, adaptamos el método propuesto Jeon & Col., en
su presentacion: “Rapid Determination of Lactose and Its Hydrolyzates in Whey and

Whey Permeate by High Performance Liquid Chromatography”.
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CONCLUSIONES

El Alginato de sodio es un biopolimero capaz de aplicarse en numerosas y diversas
aplicaciones. La posibilidad de obtener un producto puro sin que modifique las
caracteristicas fisicas en cualquier uso que se otorgue, diferenciandose del alginato de
algas, es el motor de muchisimas investigaciones y numerosos intentos y proyectos de
mejora en el proceso de obtencidn a través de la bacteria. Toda la bibliografia consultada
en el armado de este capitulo muestra los resultados de estos intentos y avances en lo que
respecta a aumentar la productividad del Alginato, en pos de convertir el proceso en una
alternativa econémicamente tentadora.

Actualmente, no existe una produccion industrial biotecnoldgica de Alginato. En los
textos leidos, donde a lo sumo se realizaron escalado a fermentadores de no mas 200
litros, fueron en procesos batch, que es el mas usado. Nosotros planteamos para el caso
utilizar un fermentador continuo con recirculacion de biomasa, procurando asi el alcance

de un mayor rendimiento.
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INTRODUCCION

En el siguiente capitulo, se muestras los balances de masa y energia del proceso

seleccionado. Para ello realizamos las siguientes consideraciones:

e Para cubrir la produccion total anual planteada se utilizaran 4 reactores continuos con
recirculacion, cada uno volumen de 25.000 I, trabajando en paralelo.

e Se realizardn paradas de acondicionamiento y esterilizacion a cada reactor una vez
por afio. Se programara la interrupcion del proceso productivo de un reactor cada 3
meses.

e Dichas paradas seran de 4 dias, dependiendo las condiciones en las que se encuentre
el reactor.

e La produccién anual de Alginato de sodio se dividira en 4 reactores.

e Los calculos mostrados a continuacién corresponden a una produccion programada

para el afo 2024 segun la demanda proyectada.

180 Tn Tn
= 45

ano.4 reactores aiio.reactor’
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Recepcion de MP
Se recibe el suero de las empresas queseras, que se almacena en tanque de enfriamiento,
de acero inoxidable. El tipo de tanque sera de acero inoxidable, con sistema de

refrigeracion de expansion directa y con capacidad méaxima de almacenaje de 32 m®,

Ultrafiltracion
En esta etapa se busca separar las proteinas del suero. Esta operacion consiste en el paso
de un caudal de alimentacion de suero proveniente del tanque de almacenamiento, el cual

entra de forma tangencial en un moédulo tubular de ultrafiltracion.

Secado Spay de proteinas

Las proteinas que son retenidas en el UF, luego son secadas en un secador spray,
considerando un rendimiento del 98%, obteniéndose finalmente 58,53 Kg/h de proteinas
al 12% de humedad.

Evaporaciéon
El evaporador de triple efecto nos permitira concentrar el suero lacteo para luego llevarlo

a hidrolisis en 6ptimas condiciones.

Hidrolisis

La hidrdlisis acida de la lactosa nos proporcionara la fuente de carbono necesaria para el
crecimiento microbiano. Tendremos dos tanques de hidrdlisis secuenciados. La hidrolisis
tiene un tiempo de 60 minutos con HCI 1 N. Ambos equipos operaran en paralelo,

desfasados un ciclo de hidrélisis.

Ajuste del suero hidrolizado
La corriente que ingresa al fermentador debe estar a cierta concentracion, temperatura y
pH. Esto se ajustara adicionando agua esterilizada, y soluciéon de NaOH al tanque de

hidrélisis.

Inoculacion
En esta etapa se contempla la reactivacion de la bacteria, siembra en placa de Petri, en

matraz agitado e inoculacion batch. Ver descripcion del proceso en capitulo anterior.

(102}



Pre fermentador 25 |
Se trata de un reactor batch con medio de cultivo Burk modificado para favorecer el
mayor crecimiento de biomasa. La temperatura sera de 30°C, pH 7,2 (ajustado con

NaOH), agitador equipado con dos impulsores de turbina Rushton de 6 palas. [1]

Pre fermentador 250 |

En esta etapa utilizaremos como medio de cultivo el suero hidrolizado, para lograr una
adaptacion optima de la bacteria al suero, antes de ingresar a la etapa final de
fermentacion. Se trata de un biorreactor batch, de iguales caracteristicas que el reactor

semilla.

Pre fermentador 2500 |
Procurando la subsistencia de la bacteria, aumentamos el volumen de fermentacion en
relacién con el inoculo en 1:10. Las condiciones de operaciéon seran las mismas al

anterior.

Fermentador

El fermentador estara dividido en dos etapas, la primera se realizara un proceso batch
donde el objetivo principal es el crecimiento de biomasa hasta alcanzar un valor éptimo
para pasar a la segunda etapa que sera un proceso de fermentacién continuo con un reciclo
de biomasa para aumentar el rendimiento. Con esta Gltima etapa lo que buscamos es

maximizar la produccién de Alginato.

Proceso Batch

El volumen del fermentador sera de 25.000 | con una concentracion inicial de
biomasa sera la que se obtuvo en la etapa de pre fermentacion 12,5 kg 0 0.5 g/l.

En cada fermentacién batch debemos alcanzar los 82,13 kg de biomasa, lo que
equivale a una concentracién de 3.3 g/l, para luego en dichas condiciones pasar a
un proceso continuo. EIl tiempo necesario para alcanzar la concentracion sera de

aproximadamente 59 horas.
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Proceso Continuo con reciclo

Una vez que se alcanza el crecimiento necesario de biomasa se pasa de un proceso
batch a uno continuo, donde el flujo de salida pasa por una centrifuga que lo separa
en dos corrientes, una gque sigue a la proxima etapa y otra que se envia nuevamente
al reactor.

El reactor se alimenta constantemente con un flujo de 750 I/h, el cual tiene una

concentracion de sustrato de 87 gr/l.

Centrifugacion
Cada reactor estd conectado directamente con una centrifuga que mejora el rendimiento
del mismo recirculando parte de su corriente de salida. La corriente que sale de cada

centrifuga tiene un caudal de 750 I/h y una concentracion de Acido alginico de 11,87 gr/l.

Precipitacion

Contaremos con dos tanques agitados para recolectar la solucion del Acido Alginico
proveniente de las centrifugas. Debido a que el proceso es continuo, tendremos un tanque
en funcionamiento y el otro de almacenamiento, es decir que cuando en un tanque
alcancemos el nivel maximo de llenado, desviaremos el ingreso hacia el otro tanque para
poder trabajar en la separacion del precipitado. Considerando que cada centrifuga
aportara un caudal de 750 I/h tendremos un caudal total que ingresa al tanque de 3000 I/h.
La precipitacion se realiza agregando una solucion de CaCl, al 10%. El precipitado
obtenido sera Alginato de calcio. La reaccion ocurre con un rendimiento del 90%. [2]

La solucion de acido Alginico y la solucion de CaCl, se afiaden a una velocidad
sincronizada, de tal manera que ambas se agreguen simultaneamente. La velocidad de
agitacion debe ser controlada de modo que permita la formacion de fibras pequefias de
Alginato de calcio para que puedan ser filtradas facilmente. Si la agitacion es muy debil
se formaran coagulo que son dificiles de filtrar. Si la agitacion es muy fuerte se forman
fibras muy pequefias también dificiles de filtrar. La velocidad de agitacion se debe ir
aumentando a medida que el tanque va aumentando su volumen. Se recomienda dejar las

fibras reposar 15 min antes de pasar a la proxima etapa [3].

2 HAlg(aC) + CaClz(aC) Ad CaAlgz(s) + ZHCl(aC)
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Filtracién

El precipitado de Alginato de calcio y la solucion acuosa provenientes del tanque de
mezclado se descargan sobre una malla metélica donde son separadas. EI Alginato de
Calcio pasa a la otra etapa mientras que el filtrado es recolectado y almacenado para su
tratamiento como residuo. El rendimiento considerado para este proceso es de un 98%.
El traspaso de las fibras hacia el tanque de acidificacion se realiza mediante un sinfin.

Acidificacion

El objetivo de esta etapa es transformar el precipitado de Alginato de Calcio en Acido
Alginico agregando acido clorhidrico 1N suficiente para alcanzar un pH igual a 2. [3]

La acidificacion se realiza en un tanque agitado con fondo cénico para poder descargar el
precipitado de acido alginico. Para que el proceso ocurra de manera eficiente se debe
mantener la agitacion constante durante 15 minutos.

Se necesitan 0,016 litros de solucion de HCI 1M para que el pH de 1 litro de H20 descienda
a2l[2].

En el proceso de obtencidn de Alginato utilizando como materia prima algas pardas se
utilizan 0,44 ml de acido clorhidrico 1M por gramo de alga seca [4], realizando una
relacion de alga seca/Alginato de Calcio producido y sabiendo que se utilizan 10 litros de
agua por cada kilogramo de alga seca procesada [2], podemos trasladar esos resultados y
aplicarlos al proceso biotecnoldgico ya que esta etapa de purificacion es idéntica.

La conversion es de un 70% y la humedad que tendré el precipitado sera alta debido a que
el &cido alginico puede retener hasta 10 veces su peso en agua [2].

CaAlgz(S) + HCl(aC) - HAlg(ss) + CaClZ(aC)

Filtracion
El Acido Alginico proveniente del tanque de acidificacion es descargado en un filtro de
tornillo. En esta etapa se elimina el agua acidificada y a su vez se prensa el acido alginico

para disminuir un 75% el contenido de agua inicial. [2]

Precipitacion
Las fibras de Acido Alginico prensadas son llevadas a un tanque donde se mezclan con

una corriente de Carbonato de Sodio al 10% p/v [2]. EI medio se lleva a un pH
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aproximadamente igual a 10, con una agitacion constante durante 10 minutos para que se

formé el Alginato de Sodio segun:
ZHAlg(ac) + Na2C03(aC) 4 ZNaAlg(ss) + H2C03(ac)

Para que la reaccion se lleve a cabo se agregan 0,25 kg de Carbonato de Sodio por kg de
Alga Seca, nuevamente se realiza la conversion para adaptar esos datos a la purificacion
del Alginato biotecnol6gico. El rendimiento de la reaccion es del 85% y el Alginato
guedara con una humedad aproximada del 84% [2].

El producto formado se puede separar facilmente de la solucion acuosa de acido

carbonico.

Filtracion

Las fibras de Alginato de sodio son descargadas en un filtro de tornillo. En esta etapa se
elimina el agua en exceso y se prensa el Alginato para disminuir un 75% el contenido de
agua inicial. [2]

Pelletizado
La sal de alginato pierde algo de consistencia y se constituye como un s6lido muy pastoso.
Debe ser introducida a un pelletizador, con el fin de formar pequefias piezas solidas

(pellets) mas manejables y con mayor superficie de contacto para el proceso de secado.

Secado

El secado del Alginato de Sodio en pellets se efectda en un secador de lecho fluidizado
mediante aire seco precalentado. El aire ingresa al equipo a una temperatura de 25°C y
una humedad del 50% vy se calienta hasta 92°C a humedad absoluta constante. El aire
caliente ingresa por el plato difusor y entra en contacto con el flecho de pellets de Alginato
con un contenido de humedad de 1,31 kg agua/kg Alginato. Al atravesar el secador, el
flujo de aire caliente va reduciendo la cantidad de agua del Alginato hasta obtener un

producto con una humedad del 12 %. [3]

Molienda

Los pellets secos son molidos para reducir el tamarfio a un polvo fino.




Tamizado
Para la homogeneizacion del tamafio de las particulas que salen del molino, se utiliza un

tamiz vibratorio de un valor de mesh de 40 [3].

Empaque

Es importante el proceso de empaque y el material del mismo ya que el Alginato es un
producto higroscopico. Ademas de ser una proteccion fisica tiene que contener al
producto de manera que no absorba humedad ambiental y mantenga las caracteristicas y
la calidad del mismo, preservandolo de manera eficiente para maximizar su vida util.

En respuesta a las necesidades durante el envasado se van a utilizar bolsas de aluminio
plastificadas de 25 kg. Se requerirdn aproximadamente 7300 bolsas por afio.
Consideraremos la posibilidad de empaquetar el producto en bolsas de 10 kg segun la

necesidad de algunos clientes.
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2. Balances de Materia

Diagrama de Flujo de Proceso
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B-001

H

A-201

A-202

A-203

Proteina aislada




Ingreso Call,

T-202

F-203

F-205

TH-201

Cadigo Equipo Cadigo Equipo
A-201/2/3 Tanque s de T-304/5/6/7 Quimiostato
almacenamiento
F-201 Ultrafiltro T-201/2 Tanque de
precipitacion
5-202 Secador Spray F-202/3 Filtros Malla
1C-201 Intercambiador T-203 Tanque
de calor acidificacion
EV-201 Evaporador F-205/7 Filtro de tornillo
E-201 Esterilizador UV T-204 Tanque de
precipitado
T-308/9 Tanques de P-201 Pelletizador
Hidrolisis
1C-202 Intercambiador S-201 Secador
de calor
T-301/2/3 Pre- M-201 Molino
Fermentadores

Ingreso MNa;C04|

< Efluentes Il“

Fig. 77 Diagrama de Flujo de Proceso
Fuente: Elaboracion propi
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RAMA ]

I-1. Recepcién de Materia Prima — A201/2/3

6245 Kg/h
S O

El suero que ingresa tiene las siguientes caracteristicas y composicion:

Composicion de suero  F1=6245

Elemento % [ka/h]

Agua 93,40 5832,83
Grasas 0,43 26,85
Proteinas 0,87 54,33
Lactosa 4,70 293,52
Minerales 0,60 37,47

Tabla 27 Composicién del Suero
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de INTA

I1-2. Ultrafiltracion — F-201

F3 = 6173,45 Kg/h de Suero

F2= 6245 Kg/h de Suero
U F Desproteinizado

v

l

Fs=71,55 Kg/h Proteinas

La composicion de cada corriente de salida del ultrafiltro es:

v

UTN
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Composicion F;:Vol Total 6045,04
de suero [I/h]
Elemento [kg/h] %
Agua 5814,76 94,2%
Grasas 26,85 0,4%
Proteinas 2,72 0,0%
Lactosa 293,52 4,8%
Minerales 35,60 0,6%
Total 6173,45
Total F4 71,55 [Kg/h]
Proteinas 51,61 [Kg/h]
35%Humedad 18,07 [Kg/h]
Minerales 1,87 [Kg/h]
Tabla 28 Composicién de salida de corrientes F3 y F4 del ultrafiltro

Fuente: Elaboracion Propia

1-3. Intercambiador de calor — IC-201

Solo se eleva la temperatura de la corriente:

F3 = 6173,45 Kg/h de Suero

T Fs = 6173,45bKg/h de Suero
Desproteinizado, T=12°C

Desproteinizado, T=90°C

v

v

La cantidad de vapor requerida se calculd en el balance de Energia.

I-4. Evaporacion — EV-201

» Laalimentacién tiene un contenido de lactosa de 47 g/l.
» Segun bibliografia, el mayor rendimiento de lactosa se da en sueros concentrados

entre un 10 y 30 % respecto de la lactosa.
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Para esto se hara uso de un evaporador de triple efecto con flujo en contracorriente

©)] ® ® Fs = 6173,45bKg/h de
F; Kg/h de Suero
vapor «—

Fs = 1174,06 Kg/h de Trap Trap Trap
suero concentrado al
25%

Condensate Condensate Condensate

Esto asegura el consumo de sustrato necesario para el proceso: 261,1 kg/h. Los calculos
de caudales se realizan en el balance de energia.

La composicion del suero concentrado es:

Fs:Vol Total [I/h] 822,98
Elemento [ka/h] %
Agua 822,98 70,1%
Grasas 24,17 2,1%
Proteinas 1,36 0,1%
Lactosa 293,52 25,0%
Minerales 32,04 2,7%
Total 1174,06 100,0%

Tabla29 Composicién de suero concentrado
Fuente: Elaboracion propia

Las corrientes son:

Consumo de Sustrato hidrolizado

da X _
Caudal Suero Salida X [Lactosals ondimiento de Hidrolisis

lactosa 261,22%9lactosa
litro 0,89

QSs x 250 gr

Caudal de Suero de Salida = QSs = 1174,1 kg/h
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Caudal Suero entrada X [Lactosali = Caudal Suero Salida X [Lactosals

lactosa_ Ss X 250 lactosa
litro QSs gr

X 47,54
QSe x 4754 g litro

Caudal de Suero de Entrada = QSe = 6173,4 kg/h
Caudal Suero entrada — Caudal Suero Salida = Agua Evaporada

Agua Evaporada = 4999,4 kg/h

El requerimiento de vapor para el proceso se desarrolla en el balance de energia del

equipo.

I-5. Hidrdlisis — T-308/9

» Segun bibliografia, se informan los siguientes datos del proceso en condiciones

Optimas de hidrdlisis:

Conversion 89%
Requerimiento de Acido 0,007 mol HCI/ 1000 g de suero

Tiempo 60 minutos

Temperatura 147°C

Tabla 30 Condiciones de operacion de Hidrolisis
Fuente: Ramsdell y Webb

Si partimos de una solucion de HCI 1N, tendremos que:

1 molyc; (36,46 g) — 1000 ml Sc HCL 1N

Pero segun la relacion planteada en bibliografia, necesitamos 0,007 mol HCI/1000 g de

suero, entonces vamos a necesitar por cada 10009 de suero:

0,007 moly¢; (0,255 g) = x = 7ml Sc HCL 1N
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Lo que significa que se requieren:
7 ml de Sc HCI 1 N /1000 gr de Suero

Como la corriente de entrada es 1174,06 Kg/h =1174060 g/h, vamos a necesitar:

1000 g Suero = 7 mlyc;1n(= 0,255 gyc; = 0,007 molyc;)

g ! Kg
1174060— Suero -» x = 8,22—=9,69—

n h A = 8,22 molHCl

Fs = 1174,06 Kg/h de suero
concentrado al 25% Fs=9,69 Kg de HCI 1 N = 8,22 litros

L

Y

Una vez que termina el proceso de hidrdlisis, las condiciones dentro del batch son:

Dentro del batch Componente Kg/h
Temp 146°C Agua 832,67
Presion 4,4 bares Grasas 24,17
pH 2.0 Proteinas 0,81

Fuente de C 261,23
Lactosa Residual 32,29
Minerales 32,04
Cl 0,29
Total 1183,50

Tabla31 Condiciones finales de Hidrolisis y composicion dentro del Batch
Fuente: Elaboracion propia

UTN
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I-6. Esterilizacion y ajuste — E-201

El caudal de agua requerida para adicionar al tanque de hidrdlisis es 1816,5 Kg/h. Esta se
adiciona al tanque una vez finalizada la hidrdlisis.
El requerimiento de vapor para la etapa de calentamiento es 67,28 Kg/h. Los célculos se

muestran el balance de energia.

F9=1816,5 | agua

|

Suero

hidrolizado

El agua ingresa al tanque de hidrdlisis en las siguientes condiciones:

Caudal [Kg/h] 1816,5
Temp [°C] 40
Presion [bar] 4,4

Tabla 32 Condicién de entrada del agua esterilizada al tanque de hidrolisis
Fuente: Elaboracion propia

Una vez adicionada esa cantidad de agua, el tanque se puede despresurizar, y ajustar el
pH de la solucién a 7 con solucion de NaOH 1M, para luego enviar la corriente al
intercambiador de calor que la ajustara a la temperatura de fermentacion.

Para saber la cantidad de solucion basica a agregar, tenemos que tener en cuenta que
adicionamos al tanque 8,22 moles de HCI, y siendo una reaccion de neutralizacion,

debemos adicionar la siguiente cantidad de base:

HCl+ NaOH - H,0 + Na* + Cl~

——
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Dado que la reaccion de neutralizaciéon es 1 a 1, necesitaremos ingresar 8,22 moles de
NaOH al reactor luego de adicionar el agua. Por lo tanto, deberemos adicionar 8,22 litros
de una solucion de NaOH 1M.

La corriente que finalmente sale del tanque de hidrolisis tiene la siguiente composicion:

F1o
Agua 2649
Grasas 24
Proteinas 0,81
Fuente de C 261,23
Lactosa Residual 32,29
Minerales 32,04

Total 3000

F1o
Temperatura [°C] 81,09
Presion [bar] 1
pH 7

Tabla 33 Composicién y condiciones de salida del tanque de hidrdlisis
Fuente: Elaboracion propia

I-7. Intercambio de calor — 1C-202

En esta etapa se busca llevar la temperatura del suero a la temperatura de fermentacion.
Para enfriar la corriente se utilizard agua fria a 10°C, y el caudal requerido es 8272,8

Kg/h. Los célculos se encuentran en el Balance de Energia para este equipo.

F11 = 3000,0 Kg/h de Suero Acondicionado
F10 = 3000,0 Kg/h de Suero T=30°C

T=81,09°C

v

v
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RAMAII

I1-1. Placa Petri

Segun se indico en el capitulo anterior, la matriz solucion al sistema es:

Yx/s 0.815

¥ = Yco2/s | _ [ 0.185
w 0.186

a 0.103

Por lo tanto, sabemos que:

- Segun la composicién del medio, en cada placa vamos a tener 0.014 C-Mol de Fuente
de carbono

- Con 0.014 C-mol de Sacarosa, obtenemos 0.011 C-mol de Biomasa, es decir, 0.3
gramos (equivalente a 2.7x108 bacterias)

11-2. Matraz Agitado

Si consideramos una concentracion inicial de biomasa como lo proveniente de la placa
Petri, es decir 0,3 g, en un volumen de 0,2 litros (volumen del matraz), tendremos una
concentracion de 1,5 g de biomasa/l.

Las condiciones de salida estan definidas por Trujillo & col. [5] segun se informa:

Volumen 0,21
Produccion biomasa 550/l
Tiempo 10 hs
Temperatura 29°C

Velocidad de agitacion 200 rpm
pH 7

Tabla 34 Produccién y condiciones de salida del matraz
Fuente: Trujillo & col. [5]

11-3. Prefermentacion 25 litros — T-301
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Para la siguiente etapa debemos alcanzar un volumen final de trabajo de 25 L, para lo

cual vamos a necesitar 17 matraces de 200 ml, que a su concentracién alcanzada de 5,5

g/l, representan 3,4 litros con 18,75 gr de biomasa. Esta cantidad de biomasa en 25 litros

de reactor representa una concentracion de 0,75 g/l. A esta concentracion inicial, la

fermentacion ocurre en proceso batch, a 30°C y pH 7, y tarda 20hs en alcanzar una

concentracion final de 5,5 g/l, con un consumo de Sacarosa de 255 gr (ver Fig 3).

Biomasa (gh)

Alginato (g/)

20 4
)
~ 15 4
?
2
3 10 +
m
e .
& T ST ¢
l B s S ——
0
0 20 40 60 80 100 120
Tiempo de cultivo (h)
Fig. 78 Cinéticas de crecimiento

(a), produccion de Alginato (b) y consumo de sacarosa (c) para cultivos de A. vinelandii
ATCC9046 con adicion de nitrogeno (@) y sin adicion de nitrogeno (m), en cultivos

crecidos en matraces a 200 rpm y 29°C
Fuente: [6]
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Se agrega agua y medio al reactor hasta completar el volumen. EI medio de cultivo sera
el medio Burk modificado, pero sacando la fuente de nitrégeno debido a que en forma
diazotropica A. Vinelandii enfoca su metabolismo en el crecimiento celular evidenciando
una velocidad especifica de crecimiento 1,7 veces mayor que en presencia de nitrogeno,
en estas condiciones la produccion de Alginato decae notablemente, sin embargo en esta
etapa se busca la méxima produccion de biomasa. [6].

Al finalizar las 20 horas obtendremos 137,5 g de Biomasa.

Agua

l l Nutrientes

» <

Sacarosa: 255 gr

Biom.: 18,75 gr

Prefermentador 1
Tiempo: 20 hs
Vol:25 |

Biom.: 137 g

=
~

En resumen, para estos primeros tres pasos tendremos los siguientes requerimientos:

Placa de Matraz Batch
Petri agitado 25L Total ]
Unidades 17 17 1
Agua 0,34 3,06 21,94 2534 L
Sacarosa 6,80 61,20 255,00 323,00 g
Extracto de levadura 0,00 0,00 0,00 0,00 g
K2HPO4 0,22 2,02 8,42 10,66 ¢
KH2PO4 0,05 0,49 2,04 258 g
MOPS (acido (3N- 0,48 4,35 18,11 2293 g
morfolino)-propano-
sulfonico)
CaSO4 0,02 0,15 0,64 081 g
NacCl 0,07 0,61 2,55 323 g
MgSO4*7H20 0,07 0,61 2,55 323 g
NaMo0O4*2H20 0,00 0,01 0,04 005 g
FeSO4 0,00 0,01 0,03 004 g
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Tabla 35 Requerimientos y produccién totales, hasta fermentador de 25 L
Fuente: Elaboracion propia
11-4. Prefermentacion 250 litros — T-302

Los 25 litros del reactor anterior se pasan a un segundo reactor de 250 litros de volumen
que también operara en condicién de proceso batch. Los 137,5 gr de biomasa
representaran en este reactor una concentracion inicial de 0,55 g/l. Realizando un balance
en el reactor y utilizando la ecuacion de la velocidad de reaccion, podemos calcular el

tiempo requerido para alcanzar una concentracion de biomasa de 5,5 g/l.

Acumulacion = Entrada + Generacion — Salida

dX

2 X
a

Reemplazando p por la expresion de velocidad que modeliza el proceso, y reordenando:

ftdtzxméxfs's dXx
0 Hmax Jo,55 (Xmax-X — X?)
t =93.19 hs

Bajo las mismas condiciones de operacion, pero cambiando la alimentacion por suero
hidrolizado, el proceso alcanza la concentracion de 5,5 g de biomasa/l (Io que representa
un total de 1,37 kg de biomasa) en un periodo de tiempo de 93,2 horas.

Siguiendo los datos de rendimiento biomasa/sustrato, Yys, podemos obtener la cantidad
de fuente de carbono necesaria para que la reaccion alcance el nivel de biomasa deseado.
Considerando las concentraciones iniciales y finales de biomasa, 0,55 g biomasa/l y 5,5

g biomasa/l respectivamente, tendremos:

0'454 — Kgbiomasa

Kgsustrato
1,37
KGsustrato = m =3,03

0,137
KGsustrato = m =03
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La cantidad necesaria de Fuente de carbono es de 2,73 kg en esta etapa, que, relacionando

con la concentracion de sustrato en suero hidrolizado, tendremos un requerimiento de

suero hidrolizado y neutralizado de 31,35 Kg.

Se completa el volumen del reactor con agua y nutrientes necesarios.

Suero Nutrientes
Biomasa > )%L&
| | |
Prefermentador 2
Tiempo: 93,19 hs
Vol:250 |
Biom.: 1,37
D
~_

Medio De cultivo- Suero Batch 250 L
Agua 8,70 Kg
Grasas 0,25 Kg
Proteinas 0,01 Kg
Fuente de carbono 2,73 Kg
Lactosa Residual 0,34 Kg
Minerales 0,33 Kg
Biomasa 18,70 ¢
Caldo Anterior 340 |
Agua hasta volumen 235,68 |
Solucién de Nutrientes
K2HPO4 0,09 Kg
KH2PO4 0,02 Kg
MOPS (écidq (L_%N-morfolino)- Kg
propano-sulfonico) 0,19
CaS0O4 0,01 Kg
NaCl 0,03 Kg
MgS04*7H20 0,03 Kg
NaMo0O4*2H20 0,0004 Kg
FeSO4 0,0004 Kg
Agua 0,1365 |

Tabla 36 Requerimientos y produccién en fermentador de 250 L

Fuente: Elaboracion propia
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11-5. Prefermentacion 2500 litros — T-303

Del reactor anterior obtenemos 250 litros que contiene 1,37 kg de biomasa. Se pasa esa
cantidad a un nuevo reactor de 2500 litros donde la concentracion inicial es nuevamente
de 0,55 g/l. Bajo las mismas condiciones de operacion del reactor anterior se tarda 93,2
horas para alcanzar la concentracién de 5,5 g/l obteniendo 13,75 kg de biomasa al final
de la operacion. Repitiendo el procedimiento anterior calculamos la cantidad de sustrato

necesaria:

0,454 — Kgbiomasa
Kgsustrato

13,75
KGsustrato = 0454 = 30,29

1,37
KGsustrato = m = 3,03

La cantidad final de sustrato necesaria es de 27,3 kg para arrancar el proceso batch del

reactor de 2500 litros.

Sustrato: 27,3 kg i Agua

Biom.: 1,37 Kg Nutrientes
Prefermentador 3
Tiempo: 93,19 hs

Vol:2500 |
Bio: 13,75 kg

e
S~

\4

——

| 183



UTN UTN

Medio De cultivo- Suero Batch 2500 L

Agua 87,02 Kg
Grasas 2,53 Kg
Proteinas 0,09 Kg
Fuente de carbono 27,30 Kg
Lactosa Residual 3,37 Kg
Minerales 3,35 Kg
Biomasa 1375 ¢
Caldo Anterior 250 |
Agua hasta volumen 2161,79 |
Solucion de Nutrientes

K2HPO4 0,90 Kg
KH2PO4 0,22 Kg
MOPS (écido (3N-morfolino)-

propano-sulfonico) 1,94 Kg
CaS0O4 0,07 Kg
NaCl 0,27 Kg
MgSO4*7H20 0,27 Kg
NaMoO4*2H20 0,004 Kg
FeSO4 0,004 Kg
Agua 1,365 |

Tabla 37 Requerimientos y produccién en fermentador de 2500 L
Fuente: Elaboracion propia
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RAMA III

I11-1. Fermentacion — T-304/5/6/7
1.1. Batch

Acumulacion = Entrada + Generacion — Salida

dX

2 X
a

Reemplazando p y reordenando:

ftdt _ xméx ‘['3,285 dX
0 Hmax 0,5 (xmax-X - XZ)

t =59.34 hs
Calculando la cantidad de sustrato mediante el rendimiento tedrico:

0’454 — Kgbiomasa
Kgsustrato

82,125
KGsustrato = m =180,9

Proceso BATCH

Medio De cultivo- Suero Fermentador fer?gﬁtfgod;‘es
25000 L

Agua 183455 Kg 7338,18 Kg
Grasas 16,74 Kg 66,95 Kg
Proteinas 0,56 Kg 2,26 Kg
Fuente de carbono 180,90 Kg 723,60 Kg
Lactosa Residual 22,36 Kg 89,43 Kg
Minerales 2219 Kg 88,74 Kg
Biomasa 13,75 Kg 55,00 Kg
Caldo Anterior 2500,00 | 10000,00 |
Agua hasta volumen 20656,41 | 82625,64 |
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Solucién de Nutrientes
K2HPO4

KH2PO4

MOPS (&cido (3N-morfolino)-
propano-sulfénico)
CasO4

NaCl

MgSO4*7H20
NaMo04*2H20
FeSO4

Agua

5,97
1,45

12,84

0,45
1,81
1,81
0,03
0,02

9,045

Kg
Kg

Kg

Kg

Kg

Kg

Kg

Kg
I

23,88
5,79

51,38
1,81
7,24
7,24
0,10
0,10

36,18

Kg
Kg

Kg

Kg

Kg

Kg

Kg

Kg
I

Tabla 38 Requerimientos y produccion en fermentador de 25000 L - Batch

Fuente: Elaboracion propia

1.1. Quimiostato con Reciclo

UTN

Realizando un esquema de las corrientes que ingresan al fermentador y las que salen del

mismo podemos detectar cuales son las condiciones operativas que tenemos dentro del

biorreactor.

Siendo:

Q1,X1,51,P1
Qe,Xe,Se,Pe ———

Q4,X4,54,P4

Q2,X2,52,P2

@ Qs3,X3,53,P3

Qe, Q1, Q2, Qay Q4= flujos volumétricos (I/seg)

Xe, X, X1, X2, X3y X4=Concentraciones de Biomasa (g/l)

Se, S, S1, S2, S3 ¥ Sa=Concentraciones de Suero hidrolizado (g/l)

Pe, P, P1, P2, P3y Ps=Concentraciones de Alginato (g/l)

V=Volumen activo de reactor (l)

C= Factor de concentracién de Biomasa:

R=relacion de reciclo

186

——



UTN UTN

Balance de materia para la Biomasa
Acumulaciéon = Entrada + Generacion — Salida
dX
ar - X1.Q1 + XV = X5.Q;
Considerando que en la corriente de alimentacion solo contiene sustrato; estado

estacionario y siendo [7]:

X:X2
Q4
R =22
Qe
Q2 =0Q..(1+R)
X,=CX
X1.Q1 = X4.0Q4

Dividiendo por V
0=D.RCX+uX—-—D.(1+R).X

Donde D es la dilucién y C es un factor de concentracion de biomasa al pasar por la
centrifuga, segun la bibliografia luego de pasar por una centrifuga la biomasa se concentra
al doble [7].

Balance de materia para el Sustrato

Acumulacion = Entrada — Consumo — Salida

das
d_T: $1.Q1 —15.V = 5,.0Q;

Por estado estacionario y cumpliéndose las siguientes relaciones:

Q1-51 = Q¢-Se + Q4.5
Q= Qe-(l +R)
S = Sz = 53 = 54,

——
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Entonces:
U+
0=0,.S,+R.Q,.S— x. Lt k V-0, (1+R).S
| £3 )44
Dividiendo por V
U+
0=D.(S, +R.S) - x.(yﬁw;_ﬂ)_p.mm.s
x p

Balance de materia para el Producto

Acumulacién = Entrada + Generacion por reacciéon — Salida

dp

d_szllQl_rp.V_leQz

Considerando estado estacionario y cumpliendo las siguientes relaciones:

P;.Q; = Q..(P, +R.P)
P,=P=P,
Reemplazando,
0=0Q,. (P, +R.P)+ (a.u+B).V.X —(1+R)Q,.P

Considerando despreciable la cantidad de Alginato generada en el pre fermentador, y
dividiendo por el volumen:
0=-D.P+(a.p+p).X

Ahora tenemos armado el sistema de ecuaciones y podremos conocer nuestras incognitas
X, Sy P, pero antes debemos obtener algunas constantes que fijaremos para que nuestro

proceso se optimice.

Velocidad de dilucion, D
La velocidad de dilucion a la cual trabajaremos se obtendr& de hacer una gréafica de la
productividad del fermentador expresada como D.X vs la dilucion D, para ello realizamos
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la despejamos D del balance de masa de Biomasa y realizamos una tabla para los distintos

valores de X, Sy P.

T X S D Q,=D*X
0 0,45 20,6 0,0559 0,0251
20 1,25 13,0 0,0486 0,0607
40 2,5 8,7 0,0372 0,0930
60 4,25 5,5 0,0213 0,0905
80 55 4,0 0,0099 0,0547
100 6,25 3,0 0,0032 0,0197
120 6,5 2,8 0,0009 0,0059
140 6,6 2,5 0 0

Tabla 39 Velocidad de Dilucion en funcion a parametros cinéticos.
Fuente: Elaboracién propia en base a datos tomados de Trujillo-Roldan

0,12

0,1

0,08

0,06

Q.D

0,04

0,02

Velocidad de dilucién éptima

0,01

0,02

Fig. 79

0,03
D(h?)

0,04

0,05 0,06

Velocidad de dilucién éptima.
Fuente: Elaboracion propia

El punto 6ptimo lo encontramos cuando la productividad se maximiza, esto ocurre cuando

la pendiente es nula, a una velocidad de dilucion de 0,03.

Reciclo, R
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Otro factor importante para considerar es cuanto flujo conviene recircular nuevamente al

reactor, dicho valor serd constante durante toda la fermentacién continua. Se obtiene

realizando un gréfico de R vs (X, Sy P).

g/l

30,00
25,00
20,00
15,00
10,00

5,00

0,00
-5,00

-10,00

R X S P

0,1 235 2542 8,69

0,2 282 1451 10,32

0,3 3,29 4,26 11,87

Tabla 40 Relacién de reciclo 6ptima.
Fuente: Elaboracion propia

—o—-"— ¢ —e—7P
0,1 0,2 0,3 0,4 0,5
R

Fig. 80 Relacion de reciclo éptima.
Fuente: Elaboracion propia

En el grafico podemos ver que el sustrato comienza a dar valores negativos a partir de

0,34. El valor que tomaremos para el reciclo es 0,3, para asegurar que el proceso no

trabajara al limite de consumo de sustrato.

Sistema de ecuaciones lineales

Retomando las tres ecuaciones planteadas en los balances de masa, obtenemos un sistema

de 3X3 y resolviendo tendremos las concentraciones de Biomasa, Sustrato y Producto en

el fermentador.
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0=D.RCX+puX—D.(1+R).X

a.u+
0=D.(S.+R.S)— x.(yﬁ+”y—ﬁ>—D.(1+R).S
x P

s s

0=-D.P+(ap+p).X

Se resuelve por Mathcad seguln los siguientes valores:

e D=0.03 o Xmax=6.6 Valores Iniciales para la iteracion
o lmax =0.042 e C=2 X =6

o Yys=0.445 e B=0.1 S =40

e Yps=0.153 e 0=04 P=5

e S=87

Obtenemos las siguientes concentraciones:

X= 3.29%
S=4—.26%
P = 11.87%

Finalmente, la alimentacion de medio de cultivo y nutrientes es la siguiente:

Proceso
CONTINUO Para los 4

Fermentador 25000 L  fermentadores
Composicion del suero [Kag/h] [Kag/h]
Agua 2649 662
Grasas 24 6
Proteinas 1 0
Fuente de carbono 261 65
Lactosa Residual 32 8
Minerales 32 8
Total 3000 750

Nutrientes
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Extracto de levadura 39,18

K2HPO4 8,62
KH2PO4 2,09
MOPS (écido (3N-morfolino)-

propano-sulfénico) 18,55
CaSO4 0,65
NaCl 2,61
MgSO4*7H20 2,61
NaMoO4*2H20 0,04
FeSO4 0,04

Tabla 41 Requerimientos y produccion en fermentador de 25000 L - Continuo

Fuente: Elaboracion propia

I11-2. Centrifugacion

9,80
2,16
0,52

4,64
0,16
0,65
0,65
0,01
0,01

UTN

El volumen que manejara cada reactor serd de 25000 I, por lo tanto, el caudal de entrada

sera:
Q,=D.V

1
Qe =0.037.250001 = 750 I/h

Qo, X2, S2 :P3,

Q3,X3, S3, P3
—

Qu, Xa, Sa ,Pa
—

Q2. X2 = Qe. X3 + Q4. X,
Qi+ Q. =0Q;
Q;=(1+R).Q.

X, = X,.C
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Resolviendo,

, =975
. =225
X;=23
X, =657

La concentracion que tendremos de &cido alginico a la salida de la centrifuga sera la
misma que la que hay dentro del fermentador. Si calculamos el flujo masico de producto,
tendremos:

. g I kg kg
P, = 11,868 =.750 —. =89
3 ! h 1000 g h

I11-3. Precipitacion — T-201/2

CaCl2(ag10%=124,6 I/h
F=3000 kg/h
HAlg=11.87 g/I =

i

Tanque de precipitacidon y

filtracion

Vol. de trabajo:3089 |
Tiempo de llenado=1 hr
n =90%

v 301,83 kg Ca Alg,(H=88%)

L 31246kgh

2822,77 kg cl+agua
Segun la bibliografia consultada [2] y [8], para la precipitacion podemos basarnos en la
relacion de masas moleculares entre el Acido Alginico y el Alginato de Calcio.

. 176 HAlg
"1'799 Caalg
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HAlg = 11,872 3000~ .10, —2
g = 2580 =20 M Tooog

= 35,6 kg

Cantidad de CaAlgy precipitado con n=1 sera:

199 kg CaAlg,
176 kg HAlg

kg CaAlg, = 35,6 kg HAlg . = 40,25 kg CaAlg,

Cantidad de CaAlg: precipitado con n=0,9 sera:
kg CaAlg, = 40,25 kg CaAlg, .0,9 = 36,22kg CaAlg,

Considerando que el CaAlg contiene una humedad del 88%, tendremos:
100
kg CaAlg,(H = 88%) = 36,22 kg HAlg . —~ = 301,83 kg CaAlg,(H = 88%)

Por lo que la cantidad de H2O retenida por el CaAlg:
kg H,0 = 301,83 kg. 0,88 = 265,61kg H,0

Y el consumo de CacCl; resulta:

kg
Ca612 = 0,35m
kg
kg CaClZ = 0,35m 35,6 kg HAlg = 12,6 kg CaClz

Realizando el balance de masa de las corrientes de entrada y salida del tanque, tendremos:
Mept + Mcact, = Msal

Mene = 3000kg + 35,6kg HAlg = 3035,6 kg
mgy; = 3035,6 kg + 89 kg CaCl, = 3124,6 kg

I11-4. Filtracion - F-202/3

| 194

——



UTN

2822,77 kg cl+agua
_—

3124,6 kg {301,83 kg Ca Algy(H=88%)

101

n=0,98

'

295,79 kg Ca Alg,(H=88%)
— >

2828,81 Kg(Cl+H,0 +CaAlg,)

La cantidad de CaAlg. (H=88%), considerando un rendimiento del 98%, sera:

301,83 kg.0,98 = 295,79 kg CaAlg,

Por otro lado, la corriente de filtrado sera:

3124,6 kg — 295,79kg = 2828,81kg

I11-5. Acidificacién — T-203

827 kg de H20 13,23 1 de

295,79 kg { 3549 ke Cahlg, /Lﬁ_f
260,30 kg H,0

o

HCl 1M

\4

Tanque de acidificacién
Tiempo de
permanencia= 15 min

-

21 ,
L 5113633k { 9,75 kg HAlgnim)

916,58 kg Cl-+H,0

La cantidad de HAIg precipitado, siendo n=1, sera segun la relacion 1:

199 kg CaAlg2 — 176 kg HAlg

35,49 kg CaAlg2 - X = 31,39 kgHAlg

UTN
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La cantidad de HAIg precipitado, con n=70%, sera:
Kg HAlg = 31,39.0,7 = 21,97 Kg HAlg
Como el HAIg puede retener hasta 10 veces su peso en agua, tendremos:
HALg (gam) = 21,97.10 = 219,7 kg HAlGyam)

Segun la siguiente relacion:

Alga seca

ly—/——=2,33
ret CaAlg,

kg Alga seca = 2,33 .35,49 kg CaAlg, = 82,70 kg Alga seca

10lH,0

lH,0 = ——F—
2 kg Alga seca

. 82,70 kg Alga seca = 827,03 L H,0

Cantidad de HCI utilizada:

LHCI
lHCl =827,031H,0.0,016

= 13,23 L HCI
L H,0 ’

gr
Opcr1m = 1,02 T

Corriente de salida:
Mgq = Mepe + M H,0 + m HC

k
Mq = 295,79 kg + 827kg + 13,23 1. 1,0279 = 1136,33 kg

I11-6. Filtracion — F-205

916,58 kg cl+agua
48,47 kg H,0

1136,33 kg{ 219,75 kg HAlg(hum) 70 kg {21,53 kg HAIg

»
»
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=

219,75 kg HAlghimy = 21,975 kg HAlg + 197,775 kg H,0
El 2% de las fibras de alginato se pierden con al corriente liquida
21,975Kg HAlg * 0.98 = 21,35 Kg HAlg

Cantidad de H-O retenida en las fibras retenidas:

197,77kg H,0(enHAlgham) * 0,245 = 48,47
Permeado:
kg H,0 = (916,58 + 197,775 — 48,47)kg = 1065.88 kg H,0
Retenido:
(21,53 + 48,47)9%g = 70 kg

I11-7. Precipitacion con Na.CO3 — T-204

20,7 kg H Na2C0O3
206,75 kg H.0

21,53 kg H Alg
70 k ’
g {48,45 kg H,0 /l/ a
' > T

Tanques de mezclado con
Na2COs (n= 85%)
Tiemp de permanencia=10

w 29762 ke {118,31 kg NaAlgn-ga%)

NazC03 10% {

' 179,12 kg H,0+HCO5 +CO3%-

| 197

——



UTN

Cantidad de Na2COs utilizada:

0,25Na,C0,

Na,CO3 = ———
kg NazCOs kg alga seca

.82,70 kg alga seca = 20,67 kg Na,CO3

Cantidad de agua necesaria para diluir el Na,COs:
kg H,0 = 20,67 kg Na,C05 .10 = 206,7 kg H,0
Corriente de salida:
Msar = Ment + Mya,co510%

Mg = 70 kg + (206,75 kg H,0 + 20,7 kg Na,C03) = 297,42 kg

Cantidad de NaAlg formada con n=1:

176 HAlg

Iy = ——d
"¢ = 182 Naalg

176 kg HAlg — 182 kg NaAlg
21,53 kg HAlg —» x = 22,27 kg NaAlg

Cantidad de NaAlg formada con 1=85% y una humedad del 84%

100
kg NaAlg = 22,27kg .0,85. 16 = 118,30 kg NaAlg

111-8. Filtracién en filtro de tornillo F-207

297,42 kg ) 118,30 kg NaAlg-sas)
! ) ) 18,55 kg NaAlg
179,12 kg H,0+HCO3 +C03? ’
{ g 3T 429 ke 24,35 kg H,0
e

l 254,52 kg H,0+HCO3 +CO3%

UTN
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Cantidad de H20O retenida por la fibras de NaAlg antes del proceso de prensado
188,30 kg NaAlg = 0,84 = 99,37 kg H,0

Cantidad de NaAlg antes del proceso de prensado:
(188,30 —99,37)kg = 18,93 kg NaAlg

Cantidad de NaAlg luego del proceso de prensado:
Considerando que en el proceso se pierden aproximadamente el 2% de las fibras
18,93 kg NaAlg = 0.98 = 18,55 kg Na Alg

Cantidad de H-O retenida en las fibras luego del proceso de prensado:

Considerando que se disminuye un 24,5% la cantidad de agua retenidas por las fibras
99,37 kg H,0 * 0,245 = 24,35 kg H,0

Corriente retenida:
24,35 kg H,0 + 18,55 kg Na Alg = 42,9 kg

Cantidad de agua en la corriente de filtrado:
kg H,0 = 297,42 kg — 42,9 kg = 254,52 kg H,0

111-9. Pelletizador — P-201

Torta pastosa
42,9 kg NaAlg1=gax)

Pellets
M 4219 kg NaAIg(H=84%)

111-10. Secado — S-201
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o

Cantidad de agua luego del secado:
18,55
kg H,0 = 12. Wkg H,0 = 2,53

Cantidad de NaAlg (H=12%)

Kg NaAlg =129 = 18,55 kg NaAlg + 2,53 = 21,07 kg NaAlg

Cantidad de agua evaporada:

kg H,0 = 24,35 — 2,53 kg = 21,82 kg H,0
Produccién anual:
21,07kg NaAlg 8760 h n n

: . =18
h afio 1000 kg afio
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3. Balances de Energia

Refrigeracion de materia prima — A201/2/3

El sistema de refrigeracion a usar serd el de compresion de vapor.

La siguiente figura muestra los elementos del ciclo: evaporador, compresor, condensador

y valvula de expansion.

Unidad condensadora

[ -
Valvula de
expansion

Filtro secador Visor de  Valvula solenoide
liquido

Fig. 81 Refrigeracion
Fuente: [9]

Superficies de
transferencia de

Canales del
evaporador

Calor que se debe extraer del suero se calcula segln la siguiente expresion:

Qextraidzo = (M * Cp * A syero

Segun los siguientes datos del suero, reemplazamos y calculamos el valor de Qextraido:

m: masa suero [Kg/h] 6245
Cp [Kj/Kg.°C] 4,06
t1: temp del suero de entrada [°C] 15
t2: temp del suelo de salida [°C] 12
rpm 30
Tabla 42 Propiedades del suero

Fuente: Elaboracion propia.

——
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Ki
Qoxtraido = (6245 Kg/h x 4.06 Kj /K g°C * 3°C) qyero = 76086,51 7]

El refrigerante a utilizar es R22, y para saber cual es la masa requerida segun el calor
necesario a extraer, se debe calcular el calor latente de vaporizacion, que sera la diferencia

entre los valores de salida y entrada al evaporador:
hrg = hg = by

Para ello se realizan las siguientes consideraciones [10]:

e La entalpia a la salida del evaporador se determiné mediante la temperatura de
evaporacion (Trefr), definida como la temperatura a la que se evapora el
refrigerante dentro del serpentin, en este punto el refrigerante tiene la misma
temperatura tanto en vapor como en el liquido

e Latemperatura de evaporacion esta en funcion a la temperatura de condensacion,
estos valores dependen de la temperatura ambiente en donde va a ser instalada, y
a su vez de las condiciones del evaporador y de la valvula de expansion.

e Latemperatura del refrigerante en un condensador enfriado por aire, esta entre 17
y 19°C maés caliente que la temperatura ambiente:

Tcondz Text +18°C
T.onde 252C + 18°C = 43°C

e La temperatura de evaporacion esta entre 8 y 10° C mas fria que la temperatura
que se desea alcanzar en el sistema:
Troz = Tsise —10°C

Trys = 12°C — 10°C = 2°C

e La temperatura de salida y entrada de evaporacién es constante. Segun tabla de
valores para este refrigerante, ver Anexo IV, se determina el valor de hg a T=2°C:
Kj

h = 59874 _ 25026
9" Kg T Ky

e De la misma manera, pero considerando Tcong= 43°C, tenemos que:
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h —2348Kcal—9815 Kj
f — ) Kg - ) Kg

Por lo tanto, el calor latente de vaporizacion es:

Kj
hyg = 250,26 — 98,15 = 152,12~

Finalmente, el caudal de refrigerante es:

Kj
_ Qextraido _ 76086,51 n =500 ZKg
- - g - o002
hsg 152,12
Kg
Intercambio de Calor — 1C-201
Liquido

A99,62Cy 1atm

Suero T
Suero
masa [Kg/h] 6173,4
) —_— I masa [Kg/h] 6173,4
Cp [Kj/Kg.°C] 4,1 /
Cp [Kj/Kg.°C 4,1
Te [2C] 12 p [ki/Kg."C]
T Ts [oC] 90

Vapor
A 99,62Cy 1 atm

Segun las condiciones del suero de entrada y salida, podemos calcular en primera

instancia el calor extraido de la condensacion total del vapor y luego, la cantidad necesaria

de este:
Qtotar = [Mm * Cp * AT]syero = [m * A]vapor
Kg K . . Kj
Qeotar = [61734—= 4.1K—g-c # (90 = 12)°Clyyero = 1955592,94——
Entonces,
1955592,94 -2 Kg
O T
Mvapor =T 57 2K " h
Kg
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Evaporacion — EV-201

To condenser
and vacuum

@ @ ®

i K m W

Trap Trap Trap

Product

Condensate Condensate Condensate

Considerando las siguientes condiciones, podemos plantear ecuaciones del balance para

finalmente obtener el caudal de vapor necesario:

Suero  Vapor
Te [°C] 90 133
Ts[°C] 1259 104
me [Kg/h] 6173,4
ms [Kg/h]  1174,1
P[bar] 3

Tabla 43 Caracteristicas de la alimentacién al evaporador
Fuente: Elaboracion propia

3° Efecto (alimentacion)

F. Cps%.te + Wz.lz - W3.h3 - (F - W3).Cp12%.t3 = 0

2% Efecto:

(F = w3).Cp1a9- tz + Wi Ay —wy hy — (F — w3 — w3).Cpy79.t, = 0

1% Efecto:

(F = w3 —wy).Cpy70p-ta + V4o Ay —wy.hy — (F — w3 — wy — ;). CPase,.t; =0

Por ultimo, un balance de masa general de la operacién
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P:F_W3_W2_W1
Py F son los caudales de salida (Producto) y entrada (Alimentacién o Feed) de suero en

la operacion, o Qss y Qse definidos anteriormente.

Consideraciones:

e Seasume que la distribucion de concentraciones ocurre de manera equitativa en cada
efecto, con lo que tendremos que en el primer efecto la concentracion aumenta de
4,75% a 11,5%, en el segundo efecto aumenta de 11,5% a 18,3% y en el Gltimo efecto
alcanza el 25% de concentracion de lactosa necesario para la operacion.

e Los Cp a las distintas concentraciones para cada efecto se determinan ponderando
segun la composicion de lactosa y agua en cada corriente y sus correspondientes Cp.
Se compara el valor obtenido de esta manera contra el valor publicado por
bibliografia: 4,06 Kj/Kg.°C.

Corriente Concentracion Cp (KJ/K.Kg) Cp (Kcal/C.kg)
Suero Desp Entrada 4,75% 4,082 0,98
Salida 3°Efecto 11,5% 3,894 0,93
Salida 2°Efecto 18,3% 3,706 0,89
Salida 1°Efecto 25,0% 3,518 0,84

Tabla 44 Composicién y Cp de las corrientes del evaporador
Fuente: Elaboracion propia

e Debido a las propiedades coligativas de las soluciones diluidas, se encontrara una
Elevacion del Punto de Ebullicion (EPE) que para las concentraciones definidas mas
arriba, vienen dadas por la correlacion de Duhring. En el siguiente grafico podemos
observar que la EPE se da entre 0,5 y 2 °F para las concentraciones en las que se
opera cada efecto (4,75% — 25%). Debido a que, segun el método de disefio elegido,
luego debemos ajustar las temperaturas en cada efecto a fin de corregir el area de
intercambio del equipo, y la baja incidencia de la EPE (1,21°C en el ultimo efecto
donde esta propiedad afecta en mayor medida por estar la mayor concentracion)

consideramos que este paso puede omitirse.
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Fig. 82 Punto de ebullicion y Cp de soluciones de azUcar
Fuente: Kern, procesos de transferencia de Calor

UTN

e Las condiciones de Presion y temperatura se determinar segun las condiciones de

entrada y salida de la alimentacion y las respectivas caidas de presion en cada

efecto.

e Sedistribuyen los AP en cada efecto y esto define las condiciones termodinamicas

en cada efecto. Consideramos un AP=0.6 bar en cada efecto y asi, el vapor en el

ultimo efecto saldra saturado a 1.2 bar, la temperatura serd 104.49°C y la entalpia

640.93 kcal/h.

Repitiendo el procedimiento en cada Efecto:

Presion Ap Temp A h

[bar] [°C] [Kcal/kg] [Kcal/kg]
Vapor entrada 3,000 - 133 517,13 650,8
Primer efecto 2,40 0,600 125,90 522,1 648,4
Segundo efecto 1,80 0,600 115,19 529,3 645,2
Tercer efecto 1,20 0,600 104,49 536,5 640,9

Tabla 45 Corrientes de salida de cada efecto
Fuente: Elaboracion propia

Resolviendo el sistema de ecuaciones anterior, tenemos que:

Kg

V =1900,26 —
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Kg
w, = 1790’457

Kg
W, = 1680,18—~

A su vez se obtiene una corriente de vapor de salida del tercer efecto segun:

Vapor
Ts [°C] 104,49
ms [Kg/h] 1528,72
P[bar] 1,2

De esta forma el caudal de Vapor saturado a 3 bar necesario para la operacién es
V=1900,26 kg/h.

Hidroélisis — T-308/9

HCI 1N
a 9,69 [Kg/h]
Suero Concentrado /.
Flujo de entrada 1174,06 kg/h — —p
%de lactosa 25 %
Rendimiento 0,89 C}@
Masa de lactosa 261,23 kg/h
Cp 4,06 [Kj/Kg®
Te 103,900 ¢©C C:’{:::’
Vapor
P 4,4 bar
A conden 2257,2 kj/kg
Tsat 147 °C
masa 20,41 Kg/h

El calor necesario que debemos entregar al tanque de hidrolisis sera la suma entre el calor

requerido para la reaccion y aquel para alcanzar la temperatura de operacion:
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Qtotat = Qrxn + Qentregado

El Qixn esta definido segun la siguiente expresion:

ern = Aern * mlactosa/PMlactosa

Teniendo en cuenta los siguientes datos:

Flujo de entrada 1174,06 | kg/h
%de lactosa 25 | %
Rendimiento 0,89
Masa de lactosa 261,23 | kg/h
PM lactosa 0,342 | Kg/mol
Hixn 0,44 | Kj/mol
cp 4,06 | [Kj/KgeC]
Tenemos que:
kj 2612372 i
Qrin = 0,44 — 0342 5L = 335,79 —
mol

El calor entregado para alcanzar la temperatura de operacion es:

Qentregado = Myqactosa * Cplactosa * (Te - TS)

Reemplazando los valores:
Kj
KgeC

Kg
Qentregado = 261;237 * 4,06

« (103,9 — 147)°C
Kj
Qentregado = 45724;777
Por lo tanto,

Kj
Qtotar = Qrxn + Qentregado = 4‘6060;567

El flujo de vapor necesario para alcanzar estos requerimientos es:

UTN
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Qtotal Kg
mvapor = 1 = 20,4‘17
vapor
Esterilizacién — E-201
Agua fria
Agua esterilizada
v
4
T
Agua Zona de Agua precajentada Tanque
caliente mantenimiento de
Hidrdlisis
. C— L/
Vapor

Intercambiador de precalentamiento:
El agua a esterilizar se precalienta con la corriente ya esterilizada.

Qtotar = [m * Cp * AT]atguat fria = [m * Cp * AT]atguat

esterilizada

Kg Kj
Qganado = [M * Cp * AT 4 guq fria = 1816,5T * 4,18Kg T (100 — 20)°C

Kj
Qganado = 607438,28—~

Entonces, la temperatura de salida del agua esterilizada al ceder ese calor es:

Kg Kj
—Qganado =M *Cp * (Ts —Te)ge = 1816,57 *4.18 Kg+oC * (Ts —120)°C

l209}
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Resumiendo,

Agua Fria  Agua Esterilizada

Te [°C] 20 120
Ts [°C] 100 40

m [Kg/h] 1816,5 1816,5
P[bar] 4.4 4.4

Tabla 46 Corrientes de entrada y salida en Etapa de Precalentamiento del Esterilizador
Fuente: Elaboracion propia

Intercambiador de calentamiento

Q= [m * Cp * AT]agua precal = [m * A]vapor

La corriente de agua a esterilizar debe ingresar a la zona de mantenimiento a 120°C,

entonces la masa de vapor necesaria es:

Kg Kj
Q = [m*Cp*AT]gguapre = 1816,57 * 4'18Kg < oC

« (120 — 100)°C

Kj
- Q =151859,57—

Kj Kj
Q = [m * Alyapor = 15185,577 =mx* 2257'2K_g

Kg
“ Mypgpor = 67,28T

Resumiendo,

Agua Precalentada Vapor saturado

Te [°C] 100 130
Ts [°C] 120 130
m [Kg/h] 1816,5 67,28
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P[bar] 4,4 1
Cp [K]j/Kg.°C] 4,18 1,93
Mvapor[KJ/Kg] 2257,2

Tabla 47 Corrientes de entrada y salida en Etapa de Precalentamiento del Esterilizador
Fuente: Elaboracion propia

Acondicionamiento del suero hidrolizado

Antes de ingresar el suero en los fermentadores debemos ajustar algunos parametros:
Temperatura: 30°C
pH:7

Caudal: 750 I/h para cada reactor

Como el suero hidrolizado se encuentra concentrado y el caudal al finalizar la hidrdlisis
es de 831,2 litros/h en cada batch, debemos llevar a volumen adicionando 1816,5 I/h de
agua esterilizada. Con esto aseguramos el caudal de 750 I/h de suero a cada fermentador.
Esta cantidad de agua a una temperatura 40°C disminuird la temperatura del suero,
Ilevandolo por debajo de su punto de vaporizacion a la presion de trabajo (4,4 bares), con
lo que podremos despresurizar sin que se produzca evaporacion.

La temperatura final del suero se calcula segun:

Qr =m=x Cp*(Tequi — Tent)suero = M * Cp*(Tent - Tequi)agua

Considerando los siguientes valores:

Suero Hidrolizado Agua esterilizada

masa [Kg/h] 1183,5 1816,5
Cp [Kj/Kg.°C] 4,06 4,18
Tent [OC] 146 40

Sustituyendo por estos valores, y despejando Tequi, tenemos:
Toqui = 81,09°C
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Y el calor cedido por el suero fue de 311988,78 Kj/h

Intercambio de Calor — 1C-202

Agua caliente
Ts=282C

Suero neutralizado T
Suero Acondicionado
masa [Kg/h] 3000
) EE—— B masa [Kg/h] 3000
Cp [Kj/Kg.°C] 4,06 /
Cp [Kj/Kg.°C] 4,06
p [Ke/l] 1,1
Ts [oC] 30
Te [2C] 81 T

Agua
Te=10°C

El calor extraido del suero sera:
Qtotal = [m * Cp * AT]suero
Kg Kj

Qtotar = [3000 T* 4,06 KgeC

* (30 — 81)°Clsyero

Kj
Qrotar = —622448,75

Entonces,

Kj

—622448,75-2 K
h = 8272,8—‘9

x (10 — 28)°C h

m, = -
gua K

4,18 —2

KgeC

Fermentacion

UTN

Durante la pre-fermentacion se busca alcanzar la biomasa necesaria para el fermentador

de 25000 I. En estos casos, la mayor fuente de calor es el metabolismo bacteriano, y este

calor se define segun:

AHyxn = 5= * Mpiomasa
Yy

Siendo,
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1 _ AHComb_sustrato

Y_ Yx - AHComb_biomasa
H

N

Segun los siguientes datos de entrada y operacion de los fermentadores, podemos calcular

N
A |z
o 7 S

S

el calor de reaccion:

Reactor Reactor Reactor3 Quimiostato Quimiostato

T-301 T-302 T-303 Batch Continuo
V[I] 25 250 2500 25000 25000
'J.ma’s[h-]'] 0,043
X[g/1] 3,285
DHc_biomasa [Kj/g células] 25,0 25,0 25,0 25,0 25,0
DHc_sustrato [Kj/g8] -15,6 -15,6 -15,6 -15,6 -15,6
Mbiomasa [g] 137,5 1375,0 13750,0 82125
Msustrato [g] 255,0 2730,0 27300,0 180900
tiempo TR [h] 20,0 93,2 93,2 59,3
Yx/s [g biomasa/gsustrato] 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
Batch Continuo
1 [ kj ] 1 [ kj ] -53,9 -55,9 -55,9 -59,3 -59,3
YH Gbiom YH Ipiom
— AHComb_sust — AHComb_sust
Yx Y=
- AHComb,biom - AHComb,biom
AH ., [Kj/h] AH -370,5 -825,3 -8252,9 -82095,8 -209471,9
1 1
= Y_H * Mpiomasa = Wmax * Y_H *V
. -102,9 -229,2 -2292,5 -22804,4 -58186,6
[Kj/hl]
w]

Tabla 48 Calculo de Calor de Reaccién
Fuente: Elaboracion propia

A continuacion, se analiza la influencia de los agitadores en cada fermentador.
Para ello debemos tener en cuenta que para todos los casos se considera un agitador tipo
turbina, de paletas planas, con 6 paletas y placas deflectoras.

Las formulas utilizadas en los calculos son:
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e Diametro del agitador, D, se calcula considerando el volumen del reactor segun la
relacion: Dy = H, para los tres primeros fermentadores, y para el dltimo una

relacion de D=H/2, y con un volumen de operacion del 80% en todos los casos.

N
T\hjf?
TN W
/ I I .
l.’l |.__ 1 1
f Co \ IN.
A T oo
|n ” —= T E
\ = / KA
“\ 0o / £
~_ -;
S PN
i Cr |
Fig. 83 Relaciones geomeétricas en reactores bioldgicos

Fuente: [11]

Reactor 1 Reactor 2 Reactor 3 Reactor 4
Volumen [m3] 0,025 0,25 2,5 25
Volumen +20% [m3] 0,03 0,3 3 30
Relacion De=H De=H Di=H Di=H/2
D¢[m] 0,3 0,7 1,6 2,7
H [m] 0,3 0,7 1,6 5,35
D=D:/3 [m] 0,11 0,24 0,52 0,89
D=S=Z. [m] 0,11 0,24 0,52 0,89 E1
0,22 0,48 1,04 1,78 E2
2,67 E3
Ni=H/6 [m] 0,06 0,12 0,26 0,89
Hi = Viiouido * %tz 0,28 0,60 1,30 4,46
W=D/5 [m] 0,022 0,048 0,104 0,178
Numero de agitadores, 2,00 2,00 2,00 4,00

n=(Hi-N\)/Za

Tabla 49 Relaciones geométricas de los fermentadores
Fuente: Elaboracion propia
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e Pararealizar el escalado tomamos como parametro la relacion Potencia/\Volumen

igual a 0,027 WIL, segun informa Galindo-Pefia [12] como aquella relacion que

mejor reproduce las condiciones del matraz en los fermentadores.

e Segln lo mencionado anteriormente, se puede obtener los valores de Potencia de

los fermentadores, calcular la potencia real, y considerando que el valor del

nimero de potencia, Npo para agitadores tipo turbina es normalmente 6,

obtenemos las revoluciones a la cual trabajara el agitador, y el Nre. EI resumen se

muestra a continuacion:

Reactor1 Reactor2 Reactor3 Reactor 4
Agitador tipo Turbina Turbina Turbina Turbina Turbina
Cantidad de agitadores 2,0 2,0 2,0 4,0 4,0
N° de paletas 6 6 6 6 6
N° de placas deflectoras 4 4 4 4 4
Diam. del impulsor, D [m] 0,1 0,2 0,5 0,9 0,9
Pagitador [W] 0,7 6,8 67,5 675,0 675,0
Pmatraz — Pferm _ 0’ 027[
Vmatraz errm L
Preal [W] 2,6 26,0 260,4 5207,1 5207,1
P*n*(1+anC)
Preal =
n
Pfric=0,35
n=0,7
Npo [] 6 6 6 6 6
N, rps 2,7 1,6 1,0 1,0 1,0
3 P
N= '|——
Nyo * D5 % p
Re[] 2,85E+04  7,93E+04 2,21E+05 6,35E+05 2,23E+04
N*D?xp
Npe=—"1—
u
viscosidad [cP] 1,2 1,2 1,2 1,23 35,11
[Pa.s] 0,001 0,001 0,001 0,001 0,035

Tabla50 Potencia requerida en los fermentadores
Fuente: Elaboracion propia
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e Si ademés consideramos que la incorporacion de aire disminuye la potencia
requerida del agitador, podemos mediante la siguiente expresion calcular el valor

de Potencia con aireacion, Pg:

—-0,25 -0,2
fs =01 % ( Qg ) * M
real ' NV g*W*V2/3

Con

m3gas  1min

= 0,5
Qg i m3ferm.min 60 seg i

Resumiendo, tenemos:

Reactor 1 Reactor 2 Reactor 3 Reactor 4
Qq 0,0002 0,0021 0,0208 0,2083 0,2083
Py 0,31 0,69 0,63 0,62 0,62
Preal
Pg[W] 0,80 17,84 165,21 3251,16 3251,16
[hP] 0,001 0,02 0,22 4,36 4,36

Tabla51 Potencia reducida
Fuente: Elaboracion propia

Por lo tanto, el calor total a extraer es:

Qtotar = AHpxn + Wagitador

Reactor 1 Reactor 2 Reactor 3 Reactor 4

Qeotal [W] -103,7 2471 -2457,7 -26055,5 -61437,8

Tabla 52 Calor total
Fuente: Elaboracion propia

Ahora bien, la reaccién dentro de los reactores es exotérmica y debemos mantenerla a una
temperatura constante de 30°C. Segun se calculo el calor de reaccion previamente,
podemos obtener el caudal de agua a 20°C necesaria que circulara por el sistema de

refrigeracion de los reactores, segin:
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Q = AHpyp =m*Cp * ATagua

Despejando m, tendremos:

Reactor 1 Reactor 2 Reactor 3 Reactor 4
m[Kg/s] 0,012 0,03 0,29 1,06 2,49

Tabla53 Consumo de agua de refrigeracion
Fuente: Elaboracion propia

Secado - S-201 Fa=1543.5 kg A.S/h
w3= 0,024 kg agua/kg A.S
T3=58°C
©3=22%

v

F=18,55 kg Alg/h

F=18,55 kg Alg/h
x=0.14 kg agua/kg Alg

x0= 1,31 kg agua/kg Alg

Fa= 1543,5 kg A.S/h
w1=0,01 kg agua/kg A.S

T1=25°C Fa=1543,5 kg A.S/h
91=50% wl= 0,01 kg agua/kg A.S
T2=92°C
P2=2%

Propiedades que se tuvieron en cuenta para realizar los célculos [13]:

Cp vapor agua 1,92 kj/kg°C
A 2500 kj/kg
Cp Alg 1,34 Kj/kg°C
CpAS 1,004 Kj/kg °C
Cp agua 4,186 Kj/kg °C
@ aires 50%

Tabla 54 Propiedades de las corrientes
Fuente: Elaboracion propia

Constantes de la ecuacion de Antoine
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11,779 3.885,698 230,170

H.O

Tabla 55 Constantes de Antoine
Fuente: The Properties of Gases and Liquids

El avance del proceso de secado se puede mostrar en un diagrama psicrometrico en donde
podemos ver que del punto 1 a 2 es el proceso de calentamiento a humedad absoluta
constante, luego le sigue un proceso de humidificacién del aire a entalpia constante, etapa
2 a 3, donde se produce el secado del Alginato.

Es importante aclarar que segun la biografia consultada “Food Desing”, Zacharias B.
Marouli; George D. Saravacos, las condiciones del aire para el disefio pueden

considerarse constantes debido a la alta circulacion del mismo.
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Fig. 84 Proceso de secado
Fuente: Elaboracion propia

Del diagrama Psicrométrico obtenemos los siguientes datos
T1=25 (temperatura del aire de ingreso)

¢1= 50%

w= 0,01 kg agua’kg A.S

Cantidad de agua perdida por el alimento

kg alg.s. (
_—

kg agua kg agua
X 13199_ gg)

=Fx(X0—-X1)=1
We * (X0 ) 8,55 ““kgalgs. T kgalgs.

kg agua
h

= 21,82
Sabiendo que w2-w3 es igual a la cantidad de agua que pierde el alimento:

wy —w, 21,83 kg agua
faire 1543,5kgA.S

= 0,014 kg Agua

Entonces podemos calcular w2 con el salto de humedad calculado y con el diagrama

obtenemos los demas valores.

T»=92 (temperatura del aire de ingreso)
D= 2%
w>= 0,01 kg agua/kg A.S

El proceso de humidificacion del aire se realiza a entalpia constante y se produce el

enfriamiento del aire.
Sabiendo que w2-w3 es igual a la cantidad de agua que pierde el alimento:

w, —ws 21,83 kgagua

= =0,014kg A
f aire 1543,5kg A.S g agud

——
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T3=58 (temperatura del aire de ingreso)
D3=22%
wz= 0,024 kg agua/kg A.S

Entalpia del aire humedo

AH = (cp a.s + w0 * Cp vapor) = (T —Ta)

kj kg agua

)
=(1,004 ——=+ 0,01 ———* 1,92 ——
( kg a.s°C * kga.s * kg agua°C

kj
kga.s

(92 — 25)°C

= 68,55

Calor que hay que entregarle al aire para elevar la temperatura

kga.s h kj

= Fa * AH = 749,85 68.55——— =856.45k
Qo =Fax ’ h *6OSeg* kga.s v

Calor que recibe el alimento

Se estima mediante la ecuacién de Newton [14]

Qgp = hgp * Ap * (Tg — Tp)
Donde:
Q=calor transferido (Kw)
Hgp=Coeficiente de transferencia por conveccion (w/m?°K)
Ap=superficie contacto gas-particula (m?)
Tp=temperatura superficial de particulas(°C)

Tg=Temperatura del fluido(°C)

Estimamos que los pellets tienen forma cilindrica con didmetro de 1cm y altura de 2 cm.
D D
Ap = 2*n*(§)2+2*n*E*H = 0.785 m?

Siendo
D=diametro de los pellets(m)

H=altura de lo pellets(m)
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Las temperaturas de las particulas y del fluido las obtenemos de la descripcion del
proceso.

Tp=25°C

Tg=92°C

Hg se estima mediante [14]:

k pg *Ux*D
hgp = 0.003 x %+ (F———F

)1,28
P Hg

Donde:
Hgp=Coeficiente de transferencia por conveccion (w/m?°K)
Dp=Diametro de particula equivalente (m)
Kg=conductividad térmica del aire (w/m°K)
U=velocidad del gas (m/seq)
pg=Vviscosidad del fluido(kg*seg/m)
pg=Densidad del fluido(kg/m?)

Las propiedades del aire salen de tabla:

1g=2,13*10° kg*seg/
pg=0.978 kg/m?
Kg=0.024 w/m°K

El diametro equivalente de particula se calcula suponiendo el didmetro de una esfera de
igual volumen.

Volumen de los pellets:

D
V=n*(E)Z*H=1.57cm3

Entonces el diametro de una esfera de igual volumen sera:
D=0,014m

La velocidad del aire se aproxima mediante los calculos del realizados en [14]
U= 15 m/seg
Entonces,
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kw
=0.041—

N 0.003 0,024 (0,973 * 15 x 0,014)1r28
= *
gp ’ mK

022 \ 213+10-5

Teniendo en cuenta que la densidad del Alginato de sodio es de 1,61 g/cm®y la masa para secar
es de 18,55 kg, tendremos un volumen de Alginato de 11522 cm?.

Podemos estimar la cantidad de pellets mediante el volumen total de Alginato y el volumen de

cada pellet:
Cantidad de vellets — volument total 11522 cm® 7338 pellet
aniiac de petets = volumen por pellet ~ 1,57cm3 petiets
Y finalmente,

kw
Qgp = 0.041

o (7338 % 0.785 m?) * (92 — 25)°C = 15.823 kw

Qtotal = Ca + Qgp = 16.680 kw
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INTRODUCCION

Una vez realizado el balance de materia y energia, podemos proceder con el disefio y
seleccidn de los equipos, cuyas caracteristicas y rangos de operacion, nos garanticen el
normal funcionamiento de toda la linea de produccién.

En este capitulo se muestran los equipos a utilizar y sus caracteristicas, y tres de ellos son
disefiados, mostrando el procedimiento del mismo. Finalmente se seleccionara un modelo

comercial que satisfaga nuestros requerimientos.

INGENIERIA BASICA

Para el presente trabajo se realiza el disefio de tres equipos: intercambiador de calor de
placas, evaporador de triple efecto y reactor batch de escalado. A continuacion, se muestra
el desarrollo para los tres equipos finalizando con una hoja de datos de los mismos.

La siguiente imagen ubica los equipos a disefiar dentro del flujo del proceso:

T-308

F-201

Fig. 20 Equipos a disefiar dentro del flujo de proceso

Fuente: Elaboracion propia
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Intercambiador de calor de Placas — 1C-202

Para el desarrollo de disefio se opt6 por el procedimiento presentado en [1, 2], en base a
las correlaciones de Kumar, quien realizo pruebas a diferentes angulos de corrugacion de
las placas.

Para el desarrollo se considera como modelo la placa M6 de la empresa Alfa Laval, que
se ajusta a los requerimientos operacionales y tipo de proceso. Si bien existen otras
opciones, esta placa nos permite mantener la velocidad en dentro del rango requerido, es
decir, entre 0,3 y 0,9 m/s.

En base a esta condicion sobre la velocidad, y también la caida de presidn, es que se han
probado distintos tamafios de placas, distintas configuraciones del equipo, y también,
distintos angulos de corrugacion. Luego de varias iteraciones, a continuacion, se presenta

el resultado final como solucidn de compromiso a los requerimientos antes mencionados.
PHE 3:3 Contracorriente y Flujo Paralelo. Caracteristicas.

Segln se menciond anteriormente, la placa que se toma como base para el célculo es la
placa M6 de Alfa Laval, con el tipo de corrugacion en V, o espina de pez. Del catadlogo

[3] de la empresa se toma los siguientes datos (ver mas detalles en Anexo):

w
140 (5.57)"

g =
YERR@IARS

PP
S4 S1 O

H
640 (25.2")
(9]

Fig. 21 Placa M6
Fuente: Alfa Laval
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[mm]  [m]
Lv, distancia vertical de puertos 640 0,64
Lw, ancho de la placa (dentro de la junta) 320 0,32
Lh, distancia horizontal de puertos 140 0,14
t, espesor de placa 0,5 0,0005
b, espacio libre 2 0,002
B, angulo de corrugacion, [°] 45

Tabla 56 Geometria de la placa de intercambio

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de Alfa Laval

[

e | J

— ]

Fig. 22 Dimensiones caracteristicas de la placa de intercambio
Fuente: Gebremariam, Aklilu [4]

El equipo sera de 3 pasos para cada fluido, es decir, 3:3. El ingreso de los fluidos sera en
contracorriente, y la circulacion dentro de la placa sera en paralelo (o vertical), segun se

ilustra a continuacion:

'(. ‘(i "(.

Fig. 23 Modelo de flujo en las placas
Fuente: APV - AN SPX BRAND [5]
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Propiedades de los fluidos de intercambio.

En este equipo se busca ajustar la temperatura de la corriente de suero hidrolizado a la
temperatura de fermentacién: 30°C. Esto lo vamos a lograr con agua, y la siguiente tabla

resume las propiedades de cada fluido:

PROPIEDADES Caliente Frio
UNIDADES Suero Agua
Lacteo
Caudal masico Kals 0,83 2,3
Temp. Entrada K 354,1 283,0
Temp. Salida K 303,0 301,0
Temp media K 328,5 292,0
Densidad Kg/m?3 085,7 098,2
Calor especifico JIKgK 4199.,6 4181,5
Cond. Térmica W/m.K 0,67 0,62
Viscosidad Kg/(m s) 0,001 0,001
Balance térmico JIs 172966,2
Cond. Termica Acero W/m.K 16
316

Tabla 57 Propiedades de los fluidos térmicos
Fuente: Elaboracion propia

Procedimiento
) ATml

Segun la expresion para flujo en contracorriente, tenemos:

AT, = (Tin — Tz,c) — (To,n —Tic)
n

Ti,h_To, [4
To, h_Ti, c

——
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(354,1 —301) — (303 — 283)
354,1-301
[n 2222321
303-283

ATml =

AT, = 33,89K

. Factor de correccién, F

El valor de este factor se obtiene graficamente en funcion al NTU y configuracién del
equipo.

El valor del NTU se calcula mediante la siguiente expresion [6]:

AT

NTU =
ATy

Teniendo en cuenta que el (Wc)min corresponde al fluido caliente, tendremos:

354,1—303

NTUy = ————— =151

Entramos a la siguiente grafica con el valor de NTU calculado para un intercambiador

3/3:
1.0 FQ‘H
— ——
0.9 ™ QQ::‘“"-‘:::-:H
: 5/5 _
NN ; ; .
0.8 22 1/1y3/3
Fi } \.\_\
0.7
0.6
41
0.5
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Fig. 24 Ft Vs NTU para distintas configuraciones de intercambiadores de
placas
Fuente: [5] [7] [8]
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Entonces tendremos un valor de correccion de 0,98.

o Coeficiente global de transferencia supuesto, Up

Consideramos el rango de valores correspondiente a “Refrigeracion por contacto a traves
de una superficie metalica (de leche a agua)” tomado del Manual de datos para Ingenieria

de los alimentos [9].

Proceso y condiciones del mismo Coeficiente de transferencia
de calor W/m* K

Adre, circulacién natural o quieto '
Alre, congelacién 5-10

Alire, congelacién reldmpago 17-30
Congelador de placas 5Q-150
Congelacidn por inmersion en liguidos 350

Salmuera, circulante 33-83
Nitrdgeno liquide, congelacidn 150-500

Aire o vapor sobrecalentados 25-300

Accite, cireulacién forzada _ 55-1500
Agua, conveceitn forzada 280-1200
Agua hirviendo 1.7-57 x 103

Vapor, condensaclon por goteo 28.4-114 x 103

1.1-2.3 x 102

Pasterizador de circulacidn por gravedad 930
Caldera abierta provista de camisa, 850
con agitador
Caldera provista de camisa 1.7 = 102
(en proceso de evaporacion) 2.8 x 1D°
Caldera a vacio {en proceso de evaporacidn) 2.8 x 109
Pasteurizador relampagao 3.4 x 109
Tabla 58 Coeficientes de transferencias de calor tipicos

Fuente: Hayes, George D [9]

Segun se informa, el rango de valores esta entre 1100 y 2300 W/m2K. Como se comentd
anteriormente, se realizaron varias iteraciones, comenzando con un valor de Up de 1200,
hasta finalmente llegar al valor mas proximo a aquel que mejor representa el proceso.

Este valor, de la tltima iteracion, es de 1847 W/m2K.

o Area de transferencia (requerida)
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Segun el requerimiento térmico del proceso, podemos calcular el area requerida para

alcanzar las condiciones finales necesarias segun:
Q

Upropuesto * ATml * F

p B 172966,17 W
requerida — 1847 W/mzK * 30,89K = 0,98

Arequerida =

— 2
Arequerida = 2,82m

o Area de transferencia de calor de una placa

El 4rea de transferencia de la placa, Ap, esta determinada por Lw y Lp que representan la
zona de intercambio en la placa.
A, =Ly, * Ly
A, =0,32m * 0,46m = 0,15 m?

o Area de transferencia de calor efectiva de una placa, Aep

Por las corrugaciones de la placa, se considera un factor de alargamiento, ®, que varia

entre 1,15y 1,25, y se relacionan segun:

Aep=<p*Ap

Considerando un valor medio de ©:

Aep = 1,2 % 0,15m? = 0,18 m?

o Numero de placas térmicas, Np
El nimero de placas donde se genera el intercambio es:

Areq _ 2,82m?

N = =
P= 7 0,18 m?

16

ep
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Pero para alcanzar el arreglo 3:3, es necesario una placa mas. Entonces, definimos el

namero de placas real, Np _real:
Ny rear = 17

Con esto vamos a tener un numero total de placas, N: igual a:

Ny = Np reqy +2 =19
. NUmero total de canales, nc
Ne = Ny real +1
n,=17+1=18

° NUmero de pasos, Npasos

Se define la configuracion 3:3

Caliente Frio

Npasos 3 3
o NUmero de canales en paralelo por paso, Nep
nC
N, =———
¢ 2 % npasos
Ny =0 =3
T 2x3

Al ser simétrica la configuracion, ambos fluidos tendran 3 canales en paralelo por paso.

o Diametro equivalente del canal, De

Si b es el espacio libre de la placa, y contemplando la geometria del paso por las placas,

tendremos que el didmetro equivalente es:
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Corrugation Pitch P,

Fig. 25 Parametros del espaciado entre placas

° Velocidad nominal, V

Esta definida segun:

m

p*Nep* Ly *b

Reemplazando los valores para fluido,

Fluido caliente Fluido Frio
Suero Agua
_ 0,833 Kg/s - 2,298 Kg/s
985,68 Kg/m3 = 3 % 0,32m = 0,002m © 9982 Kg/m3 «3%0,32m = 0,002m
m m
V=04— V=12—
S s

La velocidad del fluido caliente, el suero lacteo, se encuentra dentro del rango de
velocidades. Sin embargo, el fluido frio, agua, supera el limite fijado, y esto ocurre debido

a las corrugaciones. Por lo tanto, consideramos que ambos estan bajo control.

. Coeficiente de conveccién, h

Para obtener los valores de los coeficientes de ambos fluidos, previamente se deben

realizar una serie de calculos que se resumen en la siguiente tabla:
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Unidades Caliente Frio
Suero Lacteo Agua
. m
Flujo W= Kals 0,09 0,26
Area de seccion transversal:
m? 0,0006 0,0006
A.=L,*b
Velocidad masica del fluido:
=Y Kg/ s.m? 144,68 398,96
A
Reynolds
Re = & De - 907,12 1223,67
e =
]
Prandlt
p pCp - 3,36 7,39
r=
K
Coeficiente pelicular - R.
Turbulento - 27,42 33,44
jH = Ch * ReY
Ch= 03
y= 0,663
Chevron Reynolds Reynolds
Angle (deg) Number Ch ¥ Number Kp z
=30 = 10 0.718 0.349 < 10 50,000 1.000
= 10 0.348 0.663 10-100 19.400 0.589
= 100 2.990 0.183
< 10 0.718 0.349 < 15 47.000 1.000
3 15-300 18,290 0,652
> 100 0.300 0.663 (> 300 1.441 0.204
50 < 20 0.630 0.333 = 20 TTo00 T.Om
20-300 0.291 0.591 20-300 11.250 0.631
= 300 0.130 0.732 = 300 0.772 0.161
60 < 20 0.562 0.326 < 40 24.000 1.000
20-400 0.306 0.529 40-400 3.240 0.457
> 400 0.108 0.703 > 400 0.760 0.215
> 65 < 20 0.562 0.326 < 50 24.000 1.000
20-500 0.331 0.503 50-500 2800 0.451
> 500 0.087 0.718 = 500 0.639 0.213
Tabla 59 Constantes de Kumar

Fuente: Kumar [12]

De esta manera podemos calcular el coeficiente para fluido segun:

UTN
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ju * e x O3
= bt

h

Fluido caliente

Fluido Frio
Suero

Agua

h

33,44 %16 W/mK *7,39%33
27,42 x16 W/mK = 3, 36033 h =

_ 0,0033m
0,0033m
h= 31049142
w - 2
h= 196269,04 —— meK
m-°K

A este valor obtenido se debe corregir por efecto de las ondulaciones de la placa. El factor

., h . , g ., ,
de correccion, - £ se obtiene graficamente en funcion del nimero de Reynolds y el
30°¢

angulo de corrugacion, f.

25 T T

. o2 EW
B E00

20 -

15

B (deg)

Efecto del Angulo de corrugacion sobre el coeficiente de conveccion, h
Fuente: [13, 12]

Fig. 26

Como los dos fluidos tienen similares valores de Re, tomamos el valor de correccion para
el angulo de 45° de 1,45. Con lo cual, el coeficiente corregido queda:

h
* B
h* = * h
hs3ge
Fluido caliente Fluido Frio
{ 240 }
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Suero Agua

h* = 196269, 04 w
N U m2K
x 1,45

h* = 310491 4—W 1,45
= *
) mzK )

w

h* = 450212,49 ——

w ’ 2

h* = 284590,1—— m°K
m“K

. Factor de ensuciamiento

De bibliografia [14] se obtienen los siguientes valores para cada fluido

Fluido caliente Fluido Frio
Suero Agua
0,0004™K _ 0,0001™K
ffh - ) W ffC - ’ W
o Coeficiente global de transferencia, Ucaic

1

Ucaic = 1 t 1
— 4P 4=

L2+ Lo ffu+ i,

Reemplazando los valores,

1

U =
cale 1 0,0005m 1 m2K
W 16W + W + 0,00047 +
284590,1—7 — 450212,49—7

w

Ucare = 186225 —

Comparando este valor con el propuesto inicialmente:

Ucalc -U ropuesto
LAl < 5%

Ucalc

0,0001 m2K

UTN
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El coeficiente finalmente obtenido por iteracion difiere del propuesto en menos del 1%,

w

m2K

por lo cual se mantiene el valor de U= 1847

Ahora se verifica que el area de intercambio disponible a través de las placas térmicas del
equipo, es mayor que el area requerida, calculada al inicio del procedimiento. Entonces,
Arequerida = 2,82 m?

AdiSP = Np—real *Aep =17%0,18 m? = 3m?2

Con lo cual el rea disponible es un 7,4% mayor a lo requerido.

o Caida de Presion

Se consideraré la caida de presién por friccion y en los conductos. Previo a esto, se calcula
el valor del coeficiente de friccion f, segun lo establecido por Kumar [10], y su correccién
por efecto de las ondulaciones (como se procedi6 con h). A continuacion, se muestran los

resultados:

. Coeficiente de friccion, f

Se toman los valores de la tabla anterior, para un angulo de 45°.

Kpo=1,441
Z=0,206
Fluido caliente Fluido Frio
Suero Agua
f=10,35 f= 1033

Realizando la correccidn por corrugaciones:

f30g

f* *f
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50.0 T T T T T T T 3

Fig. 27 Efecto del &ngulo de corrugacién sobre el coeficiente de friccion, f
Fuente: Gomez Garcia [12, 13]

Con un factor de 2,3, obtenemos:

Fluido caliente Fluido Frio
Suero Agua
fr=081 f*= 0,77
. Caida de presion por friccion:

4‘*f*Lp*Npasos*G2

APpyic = TTIT)
Fluido caliente Fluido Frio
Suero Agua

APgic = 14328,5 Pa APpi = 101160,5 Pa

o Caida de presion en los conductos:
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1,3 * Npgsos * G2

APconductos = 24 p
Fluido caliente Fluido Frio
Suero Agua

AP pna = 41,4 Pa AP,ynq = 310,9 Pa

Por lo tanto, la caida de presion total es:
APy = AP; + AP,

Fluido caliente Fluido Frio
Suero Agua
APy =14369,9Pa APy =101471,5 Pa
APr = 14,4 kPa APy = 101,5 kPa

Segun informa Alfa Laval [15], para un sistema agua-agua, los valores obtenidos se
encuentran dentro de lo esperado.

Esquema del Equipo

Placas Térmicas

_*
|
|
1
1
|
1

-

—-Tr- -

[y -

Fy

——— e — — — [

5 i
e

Canales

Fig. 28 Esquema del intercambiador de calor de placas
Fuente: Elaboracion propia
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DataSheet
DataSheet
e ‘ "I' - &a l -
Algi Intercambiador de Calor de Placas  SAlgin
Ingredients ingredients
Caracteristicas de Disefio
Propiedades
Lado Caliente Frio
Fluido Suero Lacteo Agua
Caudal [kg/s] 0,833 2,298
Temperatura [K], ent/sal 354,1 303 283 301
Temperatura Media [K] 328,5 292
Densidad [kg/m3] 35,48 998,2
Calor Especifico [J/kg.K] 4199,6 4181,54
Conductividad termica [W/m.K] 0,665 0,615
Viscosidad [kg/m.s] 0,001 0,001
Velocidad [m/s] 0,4 1,2
Fouling [m2.K/W] 0,0004 0,0001
Balance térmico [J/s] 172966,17
Notas
Disefio
Flujo Paralelo Esquema de la placa
N@ de pasos 3:3 o
Disposicién Contracorriente -
Material Acero 316L o O
Ancho efectivo, Lw [mm] 320 N ___\_\_\'_\
Distancia puertos, Lv [mm] 640
Angulo de Corrugacién, B 45 \//
Area Efectiva, Ap [m2] 0,18 \4 oo
Espesor, t [mm] 0,5 Lw
Espacio Libre, b [mm] 2
N2 Placas Térmicas 19
NQ canales 18
N2 canales paralelos 3

Esquema de equipo

Placas Térmicas

i
e = =

£

1C

=
] ) =

Canales

Notas:

Para el modelo M6 de Alfa Laval, el maximo de placas es 45
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Evaporador de triple efecto — EV-201

A los fines de aumentar la concentracion de azlcares presentes en la corriente que se
utilizara como alimentacion en el reactor, haremos uso de una operacion de evaporacion
mediante la cual eliminaremos agua de dicha corriente alcanzando asi el objetivo de
aumentar la concentracion.

El equipo escogido debido a su amplio uso en la industria alimenticia y sus beneficios, es
un evaporador de triple efecto, que operara en contracorriente para optimizar el
intercambio de energia y disminuir asi el tamafio y costo del equipamiento. Al operar de
esta forma, evitamos ademas los problemas que un incremento de viscosidad podria

ocasionar en términos de transmision de energia y ensuciamiento del equipo.

Datos

Segun se detallé en el Capitulo de Balance de masa y Energia, el consumo de Sustrato
necesario es de 261,22 kg/h de Lactosa hidrolizada. El suero desproteinizado ingresara al
reactor con una concentracion de 4,754% de Lactosa en solucion, a razon de un caudal de
6173,4 kg/h. Se evaporaran 4999,4 kg/h de agua a fin de obtener un caudal de salida del
evaporador de 1174,1 kg I/h de suero desproteinizado con una concentracion de lactosa
del 25%. Existen dos corrientes que ingresan a la operacion y 3 que la abandonan. Una
de las entradas sera el vapor saturado utilizado para la operacién que ingresara a 3 atm y
133°C.

El Suero de entrada ingresa a 90°C y el de Salida egresa a 125,9°C de temperatura. Para
determinar el caudal de Vapor fue necesario plantear el balance de energia en los tres

efectos.
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Vapor Vapor Vapor

] Feed

AN

Condensate

Concentrated
product

Fig. 29 Diagrama de un Evaporador 3ple efecto en Contracorriente
Fuente: Chemical ADDA [16]

Asumiendo que la distribucién de concentraciones ocurre de manera equitativa en cada
efecto, tendremos que en el primer efecto la concentracion aumenta de 4,75% a 11,5%.
En el segundo efecto aumenta de 11,5% a 18,3% Yy en el Gltimo efecto alcanza el 25% de
concentracion de lactosa necesario para la operacion.

Resumiendo lo anteriormente visto, tenemos:

Corriente Concentracion e cr
(KJI/K.KQ) (Kcal/C.kg)
Suero Desp Entrada 4,75% 4,082 0,98
Salida 3°Efecto 11,5% 3,894 0,93
Salida 2°Efecto 18,3% 3,706 0,89
Salida 1°Efecto 25,0% 3,518 0,84
Tabla 60 Calor Especifico por efecto en funcién de la concentracién.
Fuente: Elaboracion propia.
Presion Ap Temp A h”
[bar] [°C] [Kcal/kg] [Kcal/kg]
Entrada Vapor 3,0 - 133 5171 650,8
Salida 1° Efecto 2,4 06 1259 522,1 648,4
Salida 2° Efecto 1,8 06 1152 529,3 645,2

Salida 3° Efecto 1,2 0,6 104,5 536,5 640,9

Tabla 61 Condiciones termodinamicas de cada efecto
Fuente: Elaboracion propia en base a datos de Moran-Shapiro [17].
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Con estos datos se resuelve el sistema de ecuaciones anterior. Como resultado, las tres
corrientes de condensacién (V, w1 y wz) son de 1920,15 kg/h; 1809,27 kg/h y 1697,96
ka/h respectivamente; y a su vez se obtiene una corriente de vapor de salida del tercer
efecto de 1492,63 kg/h a una presion de 1,2 bar y una temperatura de 104,49°C.

De esta forma el caudal de Vapor saturado a 3 bar inicialmente sera V=1920,15 kg/h.

Calculo de Area y Coeficientes globales de transferencia de energia térmica Un

Para calcular las areas de los equipos se hara uso de la ecuacién de transferencia de calor

en cada equipo

Q/A=U*(T—t)

El flujo de calor en cada efecto se determina como el caudal masico de vapor entrante por
el calor latente en las condiciones termodinamicas de entrada en ese efecto.

Teniendo esto en cuenta se definen las ecuaciones en cada efecto para determinar las

areas:
VA
Ay =—T"
Uy * (Ty — tq1)
Wy * A
A, = 1* A
Uy * (t; — t3)
W, * 4,

Ay =—————
T Usx(t, — tg)

Vemos que, para poder determinar las &reas, es necesario primero conocer las
temperaturas y calores latentes de cada corriente, junto con las corrientes de vapor que
alimentan cada efecto del evaporador. Las propiedades termodindmicas necesarias se
resumen en la Tabla 2 y fueron obtenidas de Moran-Shapiro [17].

Los valores de los coeficientes globales de transferencia de calor en cada efecto (Un) no
tienen un método unificado para su calculo segun Kern [18] para el disefio de
evaporadores multi-efecto, y en su lugar se recurre a datos empiricos tomados de la
industria. A partir de datos de distintos equipos de concentracion de jugos del azucar, el

autor determina valores tipicos de Up.AT por efecto. Estos valores se resumen en la tabla
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y son utilizados para definir los valores de U que se utilizaran para el calculo de las areas

de transferencia de calor.

Temperatura [°F]

Calor latente [BTU/kg]

ty 272,6 A 20509
t 258,6 M 2070,6
t2 239,3 k2 2099,2
ts 220,1 - -
Efecto Ub.At Uob
[BTU/h.ft?] [BTU/h.ft%.°F]
1 9780 698,9
2 6520 338,4
3 5270 273,5
4 4390 -
5 3740 -
Tabla 62 Valores tipicos de UD.At para concentracion de jugos

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de Kern [18]

= 402,67 ft?

= 574,59 ft2

V * Ay
Aj=— 2V
Uy * (Ty — t1)

W, A

A, = 1*x A4
Uy x (81 — t)

W, A
A3=#
Us = (t, — t3)

= 676,35 ft2

Por cuestiones de simplicidad en el disefio y operacion del equipo, es usual que los

equipos posean areas de intercambio iguales. Esto reduce no solo los célculos sino

tambien la fabricacion y el mantenimiento de los mismos. Para ello se promedia en base

a estos valores una Unica area de intercambio que llamaremos Area requerida Ar.

Ag = 551,2 ft2
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Con esta area requerida y los U, determinados anteriormente se recalculan y corrigen las
diferencias de temperatura como At’. En funcion de estos At’ se redefinen las
temperaturas en cada corriente, junto con las presiones y condiciones termodindmicas de

éstas. Las mismas se resumen en la siguiente tabla.

Atll = 10,22 °F = tV — tl
Atlz = 20,08 °F = tl - tz
At,3 = 23,64 °F = tz - t3

Temp [°C] Presiébn  Ap A h™”
[bar] [Kcal/kg] [Kcal/kg]
Entrada Vapor  133,7 3,0 - 517,1 650,80
Salida 1° Efecto  128,0 2,5 0,47 520,7 649,14
Salida 2° Efecto  116,8 1,8 0,75 528,2 645,32
Salida 3° Efecto  103,7 11 0,64 536,7 640,56
Tabla 63 Condiciones termodindmicas de cada efecto segiin temperaturas corregidas

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de Moran-Shapiro [17]

En base a las nuevas condiciones termodindmicas en cada corriente, el balance de energia
se vera modificado, por lo que debe corregirse también el valor del caudal cada corriente.
Se determinan los siguientes valores finales para el evaporador: las tres corrientes de
condensacion 'V, w1 y wo son de 1930,91 kg/h; 1821,17 kg/h y 1689,80 kg/h
respectivamente; y a su vez se obtiene una corriente de vapor de salida del tercer efecto
de 1488,88 kg/h a una presion de 1,14 bar y una temperatura de 103,7°C.

Finalmente, el caudal corregido de Vapor saturado a 3 bar, inicialmente sera V=1930,91
kg/h.

Disefio mecanico

Para lograr la evaporacién requerida en cada efecto, la bibliografia [19] [20] indica que

lo mas usual en la industria son los evaporadores del tipo Calandria o de pelicula

descendente. Se eligen por tanto disefiar los efectos como evaporadores de tubos largos
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de pelicula descendente, con iguales areas de intercambio, de acuerdo con lo explicado
anteriormente. El método utilizado para este fin sera el propuesto por Cao [21].

Al ser un evaporador de pelicula descendente, tendremos siempre un unico paso por tubo.
Se determina el diametro nominal de los tubos De y el largo L, en funcion de los cuales

se obtiene el nimero de tubos Nt requeridos para el Area de intercambio A.
Nt = A/« De * L

551 ft2

m*0,5in* ft, * 20 ft
12 in

Nt =

Nt = 210,54

Para esa cantidad y tipo de tubos, la disposicion que mejor se ajusta segun tablas tomadas
de Kern, es la de arreglo en cuadro que arroja un diametro de coraza Ds=19,25 in, y
Nt=224 tubos finales, de los cuales se hara uso de 211 y se dispondra del uso de los

restantes. Se utilizara un tnico paso por coraza. Se recalcula el Area de intercambio.

A=Ntxm*DexL

= * T * *
m*0,5in

20 ft
in* f

A = 552,11 ft?

Nota: en tabla solo figuran diagramas hasta un minimo de De = % de pulgada (3/4 in),
pero dado que la disposicion de tubos es la mayor posible para ese De y arreglo, es ldgico
suponer que en el mismo diametro de coraza Ds cabran tubos de diametro mas pequefio

(De = 1/2 in), salvando la diferencia de que el espacio entre tubos sera mayor.
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TABLA 9. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA TABLA 9. DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA
DE TUBOS. (Continia). ARREGLO TRIANGULAK

DE TUBOS). ARREGLO EN CUADRO
Tubos de 3, DE arreglo triangular Tubos de 3; DE, arreglo triangular
! de 1 plg

Tubos de- ,’" DE, arreglo en euadro | Tubos de 1 DE. arreglo en cuadro de 154 plg
de 1 de 13, Coraza > | Coraza
_ P Y4 Plg . Drpig | P | P[P |eP [sP| 5l | 1P| 2P [+F [P [P
Coraza Coraza 8 36| 32| 26| 24 56’ s 37] 30| 24| 24
I-p | 2F | &7 sP 1P |2F | 4P | GF |&F 10 62 | 56 | 47| 42 6 10 311 52| 40| 36
o1, Plg Er DI, plg 12 |p| 98| 86| sz| 78| 12 92| 52| 7| 74| 70
P [— 1314 127 (114 | 96 [ 90 S; 13} 109 | 106 | s6 | 82| 74
1514 170 | 160 | 140 | 136 | 12 l51§ 151 138 | 122 [ 118 | 110
8 32| 26| 20| 20 H 21| 16| 14 173 | 239 224 | 194 | yss | 173 | 1735 | 203 | 196 | 178 | 172 | 166
AR A EHEA R R
6 5 2 6 % 7 7
= EL| I B8 o8 e0] 12 Sl An] 40| ey 231 | 412 120 | 385 |37s [ 363 | 235 | 884|276 | 352 | 342 | 28
97| 90| $2 | 76| to| 134 61| 56| 52| 48| 44 §32 | 5 6 5 5
13% ¢ 25 532 | 506 | 468 | 446 | 434 25 470 | 452 [ 422 | 394 | 382
15K 137 124 | 116 | 108 | 108 | 16} Bl | 76| 68| 68 | 64 g; (_5237 ggz §50 sgs “:%: g é§° gu 488 | 474 | 464
17 [ar7 | 166 | 158 [ 150 | M2 | 17y nz |11z | 96| 90 | sz £y 121 |92 | €40 | 020 | K 4 630 [ 604 | 556 | 538 | 508
1w | 224|220 | 208 | 192 | 1ss| 183 |13 [ 152 | 128 | 122 | 11s R RN R FE T ] B e Fe R
214|277 | 270 [ 246 240 | 234 | 2} 177 | 186 | 158 | 152 | 148 g; ]lzl% g;% 1??: a5 2‘58. $ 1372 lm m gg'; g;g
0 73 !
8K 3“3 gsl g?s ;“'g 392 bt :13 222 212;’ zlgé ég; 39 137*111\330 258 248 ) 213 ) 30 1206 L1z | 125 1100 | 07
5 2 4| il | 4 2 o > = Tubos dib 17 T, arreglo triapgulavj fubos de 11/# DE, hrreglo * triangular
27 481 [ 460 | 432 | 420 | 408 27 300 | 288 | 278 | 208 | 260 de 1Y plg de 19" plg
29 553 | 526 | 480 | 468 [ 456 | 29 341 | 326 | 200 | 204 | 280 ——7 21| 16T 151 T 2
4 657 | 640 | B0 | 580 [ 560 [ 31 406 | 398 | 380 | 488 | 358 10 32| 32| 26| 2t 10 20| 18] 1
a3 749 | 718 | 688 | 676 | 648 [ 33 465 | 460 | 432 | 420 | 414 12 51 2| 48| | u| 12 3 30 | 26 | 22 | 20
35 845 | 824 | 780 768 | 748 [ 33 se2 | 518 | dss | 484 | 472 By | B B1S| o %) B | S ¥ B
a7 934 | 914 | 836 | 866 [ 838 | 37 s96 | 574 | 562 | 544 | 832 17{; 131 | 118 |06 | 103 | $5) 17iF | €0 | 38| &2 | 58 i
1 1049 | .024 | 932 | 968 | 048 | 39 665 | 644 | 624 | 612 | 600 190 | 05s [ 152 | o | e | 128 | 193 05| 91| 88 [ 78 | o
= . - e, 2},;9 199 | 188 | 170 | 164 %gg %}. 1 :132s HE Ilcgl3 1%
Tubos de 1M DE. arreglo en cuadro Tubos de 116” DE, amegle en cuadio g?" “l )5 at|dd | 22 1391 18d | 188 | 10 | 1ad
1 de 17 pl 349 | 334 [ 302 288 | 27 202 | 196 [ 135 | 179 | 170
P— de 1Y iz 7 Pl 20 397 [ 376 | 338 | 334 | 318 [ 29 235 | 228 [ 217 | 212 | 202
472 | 454 | 430 | 424 | 400 i 275 | 270 | 255 | 245 | 235
1o 18] 12| 10 83 538 | 522 486 | 470 [354 | 38 315 [ 305 | 207 | 288 | 315
12 30| 24| 22 35 608 | 592 [s62 | 546 [ 532 | 35 357 [ 348 | 335 15
183 2| 30| 30 ,'25 2': ;32}‘ ,15 ;,6 }é 12 37 074 | 864 |63z | 614 [ 308 | 37 407 | 390 | 380 | 374 | 357
i 2 22 22 30 766 | 736 [ 700 | 688 | 572 | 39 449 [ 136 | 425 | 419 | 40
15} 44| 40| 37| 35| 31 1514 29| 28| 25| 24| 22 Tubos de 1% DE, a3 triangula e _—
17% s6| s3| s1| 48| 44| wwH 39| 39| 34 32| 29 de 174 plg 5
19% 18| 73| 71| 64| 56| 1ol 50 48| 45| 43| 39 —— 2 1
214 96| 90| ss| sz | 78 2144 62| 60| 57| 54| B0 18y ;2 2‘2‘ %é i; };
23l | 127|112 ) 106 | yoz | 96| 28} 78| T4 | TO| 66| &2 15}}5 36| 34| 32| 30| 27
25 140 | 135 [ 127 | 123 | us | 25 94 | o0 | 86| 84| 78 }Z’; a? 54‘; i gf 43
27 166 | 160 | 151 | 146 | 140 | 2T uz | 108 | 102 | wes| a4 21 | 78| 2| 70 8l
29 193 | 188 | 178 | 174 | 166 | 29 131 | 127 120 | 116 | 112 231 | 95| 91| 86| 80| 7
a1 226 | 220 | 208 (202 | 193 | 31 151 | 148 | 141 | 138 | 151 > L] Lo 305 | 98] ae
33 268 | 252 | 244 238 | 226 | 33 176 | 170 | 164 | 160 | 151 29 160 | 154 | 147 | 141 | 136
35 293 | 287 | 275 268 |258 | 35 z0z | 196 | 183 | 182 | 176 31 184 | 177 [ 172 | 165 | 160
37 334 | 322 | 311 [ 304 | 293 | 37 224 | 220 | 217 | 2100 | 202 i 2io | 200 298 | 358 %?;
39 370 | 362 | 348 |34z | 336 | 39 25z | 246 | 237 | 230 | 224 37 275 | 268 | 260 | 252 [ 246
“— — — — [V [ Sy [N — 39 307 | 299 | 290 | 284 | 275

Tabla 64 Disposicion de Espejos de tubos
Fuente: Tomado de Kern [20], apéndice

o Parametros de flujo

Se calculan los parametros de flujo para el suero que circula por el lado de los tubos. El
area total por la que fluye el suero es el Area total de flujo At, que se define segun el
numero de tubos Nt, el numero de pasos N y la seccion de flujo de un tubo Aft (0.0625
segun tablas para el tipo de tubo seleccionado). EI nimero de tubos se redondea hacia
arriba a 211.

Considerando que el flujo se realiza en una pelicula descendente, la circulacion del flujo
dentro de los tubos no ocurre como en un tubo Ileno. Debido a esto, consideramos que la

pelicula ocupa el 25% del é4rea total de flujo Aty eso corresponderé al Area efectiva de

flujo Ater.

——
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Fig. 30 Area efectiva de flujo Ater dentro de tubos verticales, para pelicula descendente.
Fuente: Elaboracion propia

_ NexAft
- n
At = 211 % 0,0625 in?

At = 13,59 in?
Ator = 0,25 % 13,59 in?
Ator = 3,29 in?

Se calcula la velocidad mésica Gt y la velocidad lineal media V1.

Qse 61739 K9/,

Gt = =
At 3,29 in?

61739 g/h 3600 s

329 in2 * 0,0006452 m?
) .

Gt =

in?

_ kg
Gt = 808,03 "7/ ,

Tomamos la ecuacion propuesta por Hayes [22] para estimar el valor de la densidad de la
leche a la temperatura media en el lado de tubos T),. Este valor sera la mejor aproximacion

para el valor de la densidad del suero desproteinizado a esa temperatura.
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tytty
M=

133,67°C + 127,99°C
Ty = > = 130,83°C = 403,5K

p = 741,966 + 1,9631 x Ty; — 0,003712 * Ty,
k
p=92851 g/m3

¢t 80803 K9/
Vt=—= otbed
P 92851 "9/ ;

m
Vt=0,87 —
s

Si bien la velocidad se considera baja para los valores usuales recomendados en un
intercambiador de casco y tubo, es necesario comprender que la velocidad en este tipo de
equipos en notablemente mas baja dada la forma en la que operan (pelicula descendente).
Por otro lado, debido a que la ebullicién constante genera un aumento de volumen en el
fluido que cambia de estado, es comprensible que la velocidad de flujo real sea
notablemente mayor. De hecho, se calculan dos parametros Gv y Gl (velocidad masica
del vapor y del liquido respectivamente) que pueden determinarse a partir del pardmetro

X que indica la fraccién masica de vapor en el evaporador.

¥ = Wv Wi
S Wv+ WL W, +Qss

1821,17kg/h
X

= - — = 60,8%
1821,17 "9/, +1174,1 "9/,

Gv=Gt*X ; Gl=Gt*(1—-X)

k k
Gv=808,03 "9/ , *60,8% ; Gl=80803"9/ , x(1-608%)
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_ kg : _ kg
Gv=49128"9/ , - ; Gl=31675"7/ ,

En funcidon de estos dos parametros Gv y Gl se puede calcular cual serd el tipo de flujo
utilizando el mapa de flujos elaborado por Hewitt y Roberts tomado de Cao [21].

i
U S1F R
J'.’-
10* el
&
- ."
F
'
]
102 i
1
- Arular 1 Anudar
- | Filamenteso
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1
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Fig. 31 Mapa de flujo vertical para corrientes verticales

Fuente: Hewitt y Roberts, tomado de Cao

Podemos definir entonces que el flujo sera del tipo anular, tal como es requerido para un

equipo en pelicula descendente.

o Determinacion de h;,

Dependiendo del tipo de flujo en los tubos, la transferencia de energia térmica que se hace
posible la ebullicion se llevara a cabo mediante distintos mecanismos. Los flujos del tipo
anular, batido (y en alguna medida también el flujo tapon) caen en la denominada Zona
de Conveccion Forzada, donde segn Cao [21], de todos los modelos actuales para la
determinacion de coeficientes peliculares de transferencia de energia térmica, el méas

adecuado es el propuesto por Chen. De acuerdo con este modelo, la transferencia de

——
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energia tiene lugar debido a dos factores. Uno macroconvectivo hy, propio del
movimiento del fluido, y otro microconvectivo h;p, referido a la nucleacion de burbujas

dentro de la corriente y su efecto sobre el intercambio energetico.
h = hN + th

Para la determinacion del parametro macroconvectivo hy se utiliza alguna de las
correlaciones para fluidos dentro de tubos. Se elige utilizar por lo tanto la correlacién de
Sieder-Tate para determinar hy.

Se calculan para esto los adimensionales Reynolds y Prandlt (Re y Pr) y se determinan
las propiedades necesarias para el calculo de estos parametros. Se utiliza la temperatura
media Ty, para evaluar estas propiedades, que se calculan con las ecuaciones propuestas
por Hayes [22] y se resumen en la tabla siguiente. Se calcula ademas la viscosidad a la
temperatura de pared (uw) que se considera como la maxima posible en el sistema, es

decir, los 133°C correspondientes a la temperatura de entrada del vapor.
k = —0,385 + 0,00525 * Ty, — 6,265 * 1076 * TM2

Cp = 2820 + 11,82 * Ty; — 0,03502 * Ty, % + 3,599 * 1075 % Tj,,>

1830 IR
logyo st = —13,37 +—-—+0,0197 Ty — 147 x 107° + Ty,
M

Propiedad Valor

p [kg/m.s] 0,000229
Cp [J/kg.K] 4252,59
k [W/m.K] 0,715

p [kg/m] 928,51

wu[Kg/m.s] 0,000224

Tabla 65 Propiedades del suero liquido a la temperatura T,.
Fuente: Elaboracion propia en base datos calculados a partir de Hayes [22]
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DixGt 0,282 inx808,03 kg/mz s

ke = - k in
" 0,000229 “9/jy 5+39,37 =
Re = 25274
J kg
pr_ CPFH_ 4252,597 /). 1 * 0,000229 "I/
k 0,715 W/
Pr=1,36

Se utilizara la correlacién valida para el rango de Re > 10.000. Esta correlacion expresa

el coeficiente de transferencia de energia térmica en funcién de los parametros Re, Pr, y

L/ .
Di 0,14
h; * =L = 0,027 * Re®8 x Pro33 (i)
k How
kg/ 0,14
0,282 in * 0,0254 ™/, 0,000229
 * /in _ 0,027  25274%8 « 1,36%33 « UL

0,715 W/ w 0,000224 X9/
h; = 9957,2 W/m2 K

hy = 9957,2 W/m2 K

Para determinar el valor de h;p se hace uso de la correlacion de Chen como se menciond
mas arriba, de acuerdo con las recomendaciones de Cao [21]. Esta correlacion emplea

parametros de flujo bifasico (Rerp , Prrp Y krp).

krp
Do

th = 0,023 * ReTPOJB * PT‘TPO’4 *

Como la energia térmica es transferida a través de un anillo de liquido adherido a la pared,
es de esperar que las propiedades del liquido tengan un efecto dominante. Es por esto que
es légico utilizar la conductividad térmica del suero liquido k para estimar k;p. Ademas,
el orden del valor del Pr es de la misma magnitud para los valores correspondientes a la
fase liquida y a la fase vapor. Por otro lado, el valor del Re;p se relaciona al valor del Re

liquido mediante un factor F.
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0,8
e (ReTP>°'8 B Rerp
Re Gt+ (1—-Xx)«Di/,

En funcion de eso se puede redefinir la correlacion como:
0,8 0,4 k
hrp = 0,023 x Re;, " * Pry ™ * Do * F

El valor de F puede obtenerse a partir de la figura 4 tomada de Cao, que relaciona el factor

F con el parametro Xtt también Ilamado de Lockhardt-Martinelli.

1—x\%° 0,5 01
re= (5 () ()
X PL Ky

Los parametros p; y u; son los ya calculados a la temperatura media Tj, y descriptos en
la tabla anterior, y los pardmetros p, y uy se toman de la tabla de propiedades
termodinamicas [23] para 125°C que es la temperatura tabulada méas cercana a 127°C,
temperatura de salida del vapor. De esta forma se toman para py Yy uy los valores de 1,30

kg/m®y 0,000013 kg/m. s respectivamente.

Xtt = 0,03347
L 29,87
xee 7
A partir de la figura 4, entonces
F =30
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Fig. 32 Correlacion de F vs 1/Xtt
Fuente: Cao [21]
0,715 W
hrp = 0,023 * 25274%8 % 1,36%4 « # * 30
0,5in * -
39,37 in
hpp = 146185,8 W/mz. K
hi = hN + th
hi=99572 W/, +1461858 W/ ,
h; = 156143,03 W/mz_K
o Determinacion de h,

Para poder determinar el coeficiente pelicular de transferencia de energia térmica por el

UTN

lado tubos, se utiliza la correlacion de Colburn para condensacion de vapores en un mazo
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de tubos verticales, ya que el evaporador opera a partir de la consideracion de
condensacion completa del vapor ingresante en el lado coraza.
Se define el parametro G’ que representa el caudal masico de vapor que se condensa sobre

Nt tubos verticales, de didmetro externo Do.

1h
3600s

- mxDo*Nt 31416+ 0,5 in * 211 * —"-
39,37 in

v 1930,91 kg/h *
Gl

G’ =0,0639 K9/ .

Esta correlacion utiliza los pardmetros del condensado para calcular el coeficiente
pelicular del vapor circulante en el lado coraza. Estos valores se resumen en la siguiente
tabla:

Propiedad Valor
n [kg/m.s] 0,00022
Cp [kJ/kg.°C] 4,26

k [W/m.°C] 0,687

p [kg/m?3] 939

Tabla 66 Propiedades del condensado de vapor a 125°C.
Fuente: Elaboracion propia en base datos tomados de [23].

pp 4G _4%0,0637 kg/
e = =

K 0,00022 %9/, ¢
Re = 1161,5

Esta correlacion de Colburn se basa en la hipotesis de Nusselt de que el régimen de la

pelicula de condensado que se forma es laminar, hipotesis que se cumple para Re < 1.600.
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P 1/3
(0,00022 kg )
ho * - P o = 1,47 x 1161,57/3
(0,687 W/ oc) +(939 %9/ 5) +9,8m/s
ho =540968 W/ ;..
o Determinacion del Coeficiente Global de Transferencia de energia térmica U

El Coeficiente global de transferencia U se puede determinar a partir del coeficiente
global de transferencia limpio Uc junto con un factor de ensuciamiento Rf para el fluido

circulante por el lado tubos y otro para el fluido circulante por el lado coraza.

1 1

ﬁ = U_C + RfVapor + Rfsyero
1 _ 1 + 1
UC ho hio

La determinacion del coeficiente global de transferencia limpio Uc se realiza en funcion
de los coeficientes peliculares de transferencia de calor ho y hio, donde hi, es el coeficiente

pelicular del fluido que circula por tubos, referido al &rea externa.

hi, * Do = h; * Di

Di
hio = hi * E
0,282 in
. —_ W ’—
hio = 156143,03 W/, > o x—rr

hio = 880647 W/, o

1 1 1

= -
Ue 540968 W/ .. 880647 W/ , .

1 2
— =0,00019662 M"-K
Uc /W

——
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Utilizando los valores recomendados para fouling tipicos para vapor y soluciones
organicas diluidas de Rfvapor=0,0001 m2.K/W y Rfazucar=0,000135 m2.K/W

1 _ 2
U =(1,9662+ 1,0+ 1,35) x10~* ™M 'K/W

U=231685W/ , .

El coeficiente global de transferencia de energia térmica U calculado debe verificar ser

mayor al determinado durante el disefio del equipo.

1 BTU 1 m?
3
1055] 10,7584 ft2

U=2316,85 W *15*3600 .
- ’ /mZ.K W h

U = 734,85 BTU/h. ft2.K

U, <U

U 73485 BTU/h.ft2.K _ L 051
U, 6989 BTU/h.ft2.K

El valor del coeficiente global de transferencia de energia térmica U supera el valor de
U1 (coeficiente en el primer efecto) en un 5%, lo que indica que el disefio propuesto es

apto para las necesidades del proceso.
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Datasheet
- l ‘“ DataSheet 2 l ‘“
ﬂgldg:* Evaporador de Triple Efecto aglegz
Caracteristicas de Disefio
Equipor de Intercambio de Calor Tipo Cascoy tubo |n° Efecto 3
Propiedades
Lado Carcasa Tubos
Fluido Vapor Sobrecalentado Suero Desproteinizado
Caudal [kg/h] 1930,91 2995,27
Vapor [kg/h], ent/sal 1930,91 0 0 1821,17
Condensado [kg/h], ent/sal 0 1930,91 0 1174,1
Temperatura [°C], ent/sal 133,67 99,9 116,83 127,99
Presion [bar], ent/sal 3 1 1 1
Viscosidad [kg/m.s] 0,00022 0,000013 0,000229
Calor Especifico [J/kg.K] 4260 2341,3 4252,59
Conductividad termica [W/m.K] 0,687 0,028 0,715
Densidad [kg/m3] 939 2,16 928,51
Velocidad [m/s] 35,48 0,13
Fouling [m2.K/W] 0,0001 0,000135
Balance Térmico [Kcal/h] 998530
Disefio lado Carcasa
Diametro int [plg] 21,25 Esquema del efecto
Tipo de Baffle: SEG corte 25% —
Material: Aceroal C l:
N° pasos 1
N° baffle 3
Disefio lado tubos 177
Diametro ext [plg] 0,5
Diametro int [plg] 0,282
N° pasos 1
N° tubos 211 [
Longitud [ft] 20
BWG 12
Material Aceroal C
Notas

La seccion donde se realiza el intercambio de calor debera estar conectada a un separador de
vapor del fluido, que alimentara el siguiente efecto
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Reactor Batch — T-303

UTN

Durante el escalado vamos requerir de un reactor de 2,5 m® aunque para el disefio

consideraremos un exceso de volumen del 20%.

A continuacion, se procede con el disefio del equipo.

Procedimiento

o Geometria del equipo

Para definir la geometria del equipo se utiliza la relacion H = D y sus correlaciones. A

continuacion, se muestra los detalles [24].

W,

Volumen 3 m
Dt 156 m
H: 156 m
D =D¢3 052 m
D=S=2, 052 m
1,04 m
Ni= H/6 026 m
Hi=Vig*4 130 m
Pi*D¢
h 026 m
n = H;-N; 2
Za
L =0,25*D 0,13 m
W =D/5 0,10 m
Wy = Dy/10 0,16 m
Dq =3*D/4 0,39 m

i

Fig. 33
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Geometria del Reactor Batch
Fuente: Elaboracion propia
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o Agitacion

UTN

Para la agitacion del medio vamos a utilizar un agitador tipo turbina o Rushton. Este tipo

de impulsor es mas utilizado en sistema fermentativos y es apropiado para las

viscosidades que se tienen [25]. Cada disco tendra tiene 6 paletas planas, segiin se muestra

a continuacion:

Segun se desarrollé en el capitulo anterior, obtenemos los siguientes valores para las

propiedades del sistema:

Agitador tipo Turbina
Cantidad de agitadores 2

N° de paletas 6

N° de placas deflectoras 4
Diametro del impulsor 0,52 m
Pagitador 67,5 W
I:>real 260,36 W
. Pans(1+ P P#ric=0,35

real — n n=0,7

Viscosidad 0,0012 Pas
Npo, Valor tipico 6

rps 0,98

3 P
N = 5
Npo * Da *p
Re 2,21E+05
N, = N = Da? £p
"
Qtotal =AH - Wagitador ‘2457,67 W

Tabla 67 Propiedades del sistema

Fuente: Elaboracion propia

o Aireacion y Potencia reducida
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En un sistema fermentativo aerdbico como este es necesario la incorporacion de oxigeno

a traves de dispositivo. En este caso, la incorporacion sera a través del burbujeo de gas

proveniente del anillo perforado, ubicado en la parte inferior del tanque.

La incorporacion de gas provoca una disminucién de la potencia requerida, la cual se

calcula segun [26]:

El flujo de oxigeno optimo, segun bibliografia es de 0,5 vvm. Considerando el volumen

de liquido a airear, tenemos que el caudal de gas a introducir es:

3 : 3
Myas min Myas
g *Vyqg = 0,02 —2

=0,5
Qg mfiq «min . 60s

La relacion de potencias es [25]:

— -0.20
Pg o1 < Qg > 0.25 N2D4_
—=0,1=* -
p N *Vijq g*W V23

liq

m3 4 -0.25 -0.20
R e (0,98rps)?(0,52m)*
P~ " 1 0,98rps % 2,5m3 B
9875 % 0.1m = (25m);,
# Py =16521W
o Disefio Mecanico
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Para poder definir el espesor de las paredes debemos determinar la presion de disefio, que

segun bibliografia [24], esta ser& el méximo entre:
Ppiseio = MAX (Pop * 1,1; Py + 2)
Siendo la presion de operacion, Pop:
Pyp = Pr + Py
Pop =Pr+pxg=*Hi

~ Ppp = 113151,22Pa = 1,13 bar

Ppiseio = MAX(Pop % 1,1; Py, + 2) = MAX(1,13 % 1,1; 1,13 + 2)

% Ppiseiio = 3,13 bares = 0,31

mm?

Espesor parte cilindrica

, o Pgiseiio * D¢ /2 +c
pared_circ S*E—0,6* Pyiceio

Con,
S, limite elastico, para Acero 316L 175 [N/mm?]
E, Factor de soldadura 0,85 -
¢ (10 afios) 1,50 [mm]
D= 1563,5 [mm]

tpared_circ =4mm

Espesor fondo semiesférico

, _ Pgiseiio * Dt +c
fondo 4xS«E—04=* Pdiseﬁo
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Reemplazando los valores,

tfondo =3mm

Se tomara el mayor espesor calculado para asi tener homogeneidad en la superficie.
Comercialmente, se la medida estandar mas cercana a 4 mm es de 3/16”, es decir, 4,76
mm. Con esto nos queda un diametro externo del tanque de 1,57 m.

Ahora podemos calcular la presion admisible para las caracteristicas del tanque.

Parte cilindrica

S«Ext

= 24— =1,14

Fondo semiesférico

S*xExt

mm?

2406xt  mm? 202t

° ATma

Segun indica Doran [25], en sistemas fermentativos donde se busca mantener constante

la temperatura de fermentacion, se considera la variacion de temperatura segun:

2 % Tfermentador - (Ti + To)refrigerante

ATva =
MA 2
2 303K — (293 + 295)K
ATMA = = 9 K
2
° Coeficiente de transmision de calor interno, h;

En régimen turbulento, Doran plantea la siguiente correlacion [25]:

b D. 0,14
i * Pi_tanque _ 0,238 * R,%67 % Pr033 « (i)

Hw

Considerando despreciable la variacién de viscosidad,

| 268

——



UTN

hi * Di_tanque

= 0,238 R,”%7 x pr033

k
h; = 0,238 % R,%%7 % Pr03% « ——
itanque
Con,
Di_tanque 1,56 m
Kfluido 0,57 W/mK
Re 2,21E+05 -
Cp 4187,48 JIKgK
u 0,001 Pas
Pr 8,85 -
W
o Propiedades fisicas del refrigerante
Para la temperatura media de 294 K, tenemos:
Densidad 997,4 Kg/m3
Calor especifico  4183,5 J/KgK
Cond. Térmica 0,62 W/mK
Viscosidad 0,001 Pas
o Seleccion de tuberia del serpentin
Segun informa Kern, Tabla 10 (ver Anexo), los datos son:
BWG 12
Dext_tubo 1 pulg 0,025
Espesor, x 0,109 pulg 0,0028
Di_tubo 0,782 pulg 0,02

UTN
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Area de flujo por tubo, A: 0,479 plg?>  0,00031 m?

o Velocidad del agua

La velocidad del agua dentro de la tuberia es:

V= magua
A¢
Con,
Densidad agua 997,76 Kg/m3
M_agua 0,0003 m3/s
V=1—
S
. Coeficiente de trasmisién de calor externo, hc

El coeficiente se calcula mediante la siguiente expresion:

. 0,14 i
he * D; tyupo — 0,027 * R, « PT% . (i) . <1 1354 Dl_tubo)
k Hw espiral
Siendo,
Despirar = Dextmnque + 2% Dinttubo =1,60m
Kfiuido 0,62 W/m?K
Cp 4182,68 JIKgK
n 0,0010 Pa.s
Re 18213,65
Pr 7,01
1 0,14 Di k
he = 0,027 % R,*® « Prs « (—) * (1 + 3,5 % —2bo > x
Uy, Despiral Di_tubo

i he = 427142 —

——
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. Factor de ensuciamiento, ff
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Por tratarse de un proceso batch, no consideramos el factor de ensuciamiento interno

debido a que se realizaran limpieza y desinfeccion en cada batch.

De bibliografia obtenemos el siguiente valor para agua:

ff.=  0,0004 m?K/W

. Coeficiente Global de transferencia
U= 1
Y
hh+Km+hc+ffh

Reemplazando los valores,

~ U = 422,97

m2K
o Area de intercambio requerida

Q

A ida — 77 am
requeriaa UO *ATMA
Arequerida = 0,65 m?
o Numero de vueltas del serpentin, Ns

Arequerida _ Arequerida

N =

Aserpentinxvuelta T * Dtanque * Despiral

@ Ng=7

| 271

——



UTN UTN

La ubicacion del serpentin serd en la zona central del reactor, y se dejard un espaciado
entre vueltas de dos veces el diametro del tubo. Con esto se alcanza una altura de 0,38
metros.

Esquema del equipo

Detalle LA

o, £

2*D

- C

Fig. 34  Detalle del serpentin
Fuente: Elaboracion propia
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DataSheet
DataSheet

Bia - Bis -

Algin Fermentador Algin
ingredients ingredients
Caracteristicas de Diseiio
Propiedades
Fluido Caldo Viscosidad [pa.s] 0,0012
Temperatura [K] 303 Densidad [Kg/m3]
Volumen neto [m3] 2,5 Fouling [m2.K/W] 0,0004
Caracteristicas del equipo
Material 316L Esquema del equipo
Operacién tipo Batch
Volumen total [m3] 3 .
Agitador tipo Turbina
Cantidad de agitadores, n 2 | W .
N2 de paletas 6 - =
N2 placas deflectoras 4 b .
Potencia real [W] 260,36 [=—5] !
Balance térmico [W] -2457,67 H
Flujo de Aire, Qg [m3/s] 0,02 § .
Disefio Geométrico L,
Diametro del tanque, Dt [m] 1,56 WIE_ S
Altura del Tanque, Ht [m] 1,56 D
Didmetro del Impulsor, Da [m] 0,52 8
Distancia e/agitadores, S [m] 0,52
Ancho de deflector, Wb [m] 0,16 D,
Altura del liquido, Hi [m] 1,3
Alturalibre, h [m] 0,26
Disefio Mecanico
Cuerpo tipo Cilindrico [Limite elastico, S [N/mm2] 175
Fondo Tipo Semiesférico |Factor de soldadura, E [] 0,85
Presién de disefio [N/mm?2] 0,31 Espesor de plancha [plg] 3/16
Disefio de Serpentin
Fluido Agua Esquema Serpentin
Temperatura Media [K] 294
caudal volumétrico [m3/s] 0,0003
Velocidad [m/s] 1 D AT
Tuberia tipo BWG12 S I C
Didmetro externo [plg] R I S
Espesor, x [plg] 0,109 2*D;
Didmetro interno [plg] 0,782
Area de Flujo, At [plg”2] o4 \  TTTTF
Area de intercambio, [m2] 0,65 C
N2 de vueltas 7
Altura del serpentin [m] 0,38
Notas:
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SELECCION DE EQUIPOS

Tanques de Almacenamiento de Suero

Para el proceso sera necesario de tres equipos de almacenamiento de suero. Para las
condiciones del proceso se considera el Modelo LEM/DX de la empresa Packo.

A continuacién, se detallan las caracteristicas del mismo:

] = Q|
\
==
—— EB

Fig. 35 Tanque de almacenamiento de suero Modelo LEM/DX
Fuente: Packo Group [27]
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Equipo Tanque de Almacenamiento

Proveedor Fullwood Packo Group 'FP
Cantidad 3

Modelo LEM/DX

Material Acero inoxidable 18/10 — AISI1304
Orientacién Horizontal

Capacidad Maxima 32220 litros
Ancho x alto x largo 2mx11m
Agitadores 3

Potencia de agitacion 1,5 kW

Tabla 68 Caracteristicas del tanque de almacenamiento de suero
Fuente Packo Group

Cada tanque de almacenaje estd conectado a una unidad de condensacién donde el
refrigerante se comprime, condensa y expande para luego evaporarse en el serpentin

exterior del tanque al cual refrigera segun el siguiente esquema:

Agitador
e [— —, _ Aislamiento térmico
-~
J
~— Cuba de leche
Compresor
- d rd
Evaporador -4 b
d =
B D
4 > b
n%[}/—g—oﬂrm—u-m)w T U\_
‘apdn de Vilvula de C)CPEIH‘;I{')I'I Condensador  Ventilador
vaciado

termostatica

Fig. 36 Diagrama ilustrativo tanque-unidad de condensacion
Fuente: Montaje y mantenimiento de equipos de refrigeracion

| 275

——



UTN

Contaremos con tres tanques de almacenamiento, los cuales cada uno requeriran una

potencia de enfriamiento de 21KW. Para ello utilizaremos un sistema de refrigeracion

compacto proporcionado por la empresa GEA.
El modelo elegido es el GEA Bock Plusbox.

Fig. 37

Unidad de condensacion
Fuente: Gea.com

R22 Performance data 50 Hz
Type Amb. Cooling capacity Q,, [W] Power consumption P, [k\W]
temp.
aC Evaporating temperature *C
10 5 o -5 =10 -15 -20 -25 -20 -35
Q 14300 11800 3580 7700 5100
15 p 3.71 3.47 3.23 2.99 275
2z 4 12700 10600 8630 6980 5560 4360 3350
P 423 3.92 3.61 330 3.00 272 2.45
SHGMe/215-4 PR 3 O 11700 9650 7910 5400 5080 3960 2990
P 4,55 4.1% 3.83 3.48 3.4 282 253
a2 2 0gED 8270 6770 5430 a2s50
P 5.02 4.56 4.11 3.69 328
35 2 23000 19800 16900 14200 11800 9610 7730 6120
P 436 4.14 3.93 3.70 3.47 3.23 2.99 2.75
55 @ 20500 17700 15100 12700 10600 8650 7000 5570 4370 3360
HE3 P 517 4.85 4.54 423 3.92 3.61 330 3.00 272 2.45
5 e/215-4 SPR 33 @ 18800 16200 13800 11700 9660 7930 B410 5080 3960 2990
P 5.70 532 4.94 4.56 4.19 3.83 3.48 3.14 282 253
42 @ 16300 14000 11800 9980 8280 6770 5430 4250
P 649 5.99 5.50 5.02 4.56 4.11 3.68 328
5 9 16300 13600 11200 B390 7140 5570
P 439 4.07 3.76 3.46 3.15 286
2 @ 14600 12200 2280 B110 5480 5080 3910
P 498 4.58 4.1% 3.81 3.45 311 2.78
SHG34e/255-4 PB
a 9 13300 11100 3140 7410 5810 4500 3480
P 5.36 4.89 4.44 4.01 3.61 322 287
az 9 11500 8510 7EOO 6270 4320
P 5.88 5.30 4.76 424 375
45 @ 26100 22600 19300 16400 13600 11200 -LIE] 7150 5580
B 5.01 4.70 439 4.08 3.77 3.46 3.16 2.86
55 Q@ 23200 20100 17200 14600 12200 10000 B120 5450 5090 3910
P 625 5.81 539 498 4.58 4.19 3.82 3.45 311 2.78
SHG34e/255-4 SPB
2z g oo 18400 15700 13300 11100 9140 7420 5310 4500 3470
P 685 633 5.84 536 4.89 4.44 4.01 3.61 322 287
az @ 1240 15800 13600 11500 8510 7BOO E270 4310
P 775 7.10 6.48 5.88 5.31 4.76 435 3178

Tabla 69

Tabla de capacidad frigorifica
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Fuente: Gea.com

Ultrafiltro

El modelo elegido es Z-Pak 350 de la empresa General Electric, y las caracteristicas son:

Equipo Ultrafiltro
Proveedor General electric
Cantidad 1

Modelo Z-Pak 350
Material Ceramica
Unidades 12 médulos

Capacidad Maxima 56 m3/h
Ancho x largo x alto 1,17m x 1,07m x 2,35m

Fig. 38 Ultrafiltro Modelo 2350
Fuente: General Electric [28]
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Intercambiador de Calor de Placas

Se utilizara el mismo modelo que el considerado para el disefio: M6 de Alfa Laval.

Las caracteristicas son:

Equipo Intercambiador de Calor de Placas
Proveedor Alfa Laval
Cantidad 2
Modelo M6
Material de las placas AISI316L
Unidades méaximas 45 placas
Unidades requeridas 19- 39
Caudal maximo 57,6 m3/h
Ancho x alto x largo 0,32mx0,92mx1,43m
Tabla 70 Caracteristicas de IC de placas M6

Fuente: Elaboracion propia en base a datos de Alfa Laval

w

o4 | =]
T iD; ) 111

[: 515 — 1430 (20.3" - 56.37)

Fig. 39 Intercambiador de placas M6
Fuente: [3]

Secador Spray

——
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El secador spray para las proteinas serd el modelo 1612, de la empresa Galaxie.
Se empleara la primera opcidn que se ajusta a los requerimientos de evaporacion de agua

de nuestro proceso: 12 I/h aproximadamente.

Equipo Secador Spray
Proveedor Galaxie

Cantidad 1

Modelo 1612

Material AISI316L

Temp. Airede Entrada 180

Secado Salida 80

Evaporacion de Agua 191/h

Ancho x alto x largo 3mx48mx35m
Consumo de energia 24000 Kcal/h

Tabla 71 Caracteristicas del secador Spray
Fuente: Galaxie

Fig. 40  Secador Spray Modelo 1612
Fuente: Galaxie — Secado Spray
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Evaporador Triple Efecto

El Evaporador funcionard a contracorriente y hard uso de tres efectos para lograr la
evaporacion requerida. Los efectos se han disefiado como evaporadores de pelicula
descendiente.

Cada efecto constara de un area de intercambio provista por un mazo de 351 tubos de 0,5
pulgadas de Didmetro interno.

La empresa Ge Ling ofrece evaporadores de simple y multiples efectos. En su pagina web

encontramos la siguiente informacion:

A e Ay
eSSl
[ | & ; F g \
q - p A_K / 4 b ."K /L
I +
N I et
K -’ G =

Fig. 41 Efecto de evaporador de pelicula descendente
Fuente: Ge Ling

Heater

Fig. 42  Equipo Evaporador de tres efectos

Fuente: Ge Ling
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Equipo Evaporador
Proveedor Ge Ling
Cantidad 1

Modelo A medida
Material AISI316L
Mazo de tubos 351
Diametro interno del tubo 0,5 plg
Capacidad de evaporacion 3,6-20 I/h

Tabla 72 Caracteristicas de evaporadores

Fuente: Ge Ling

Esterilizador UV

En el capitulo de balance de energia y materia se desarrollo el calculo para un esterilizador

continuo con IC. Pero en el mercado se encuentran esterilizadores UV que resultan con

varias ventajas respecto del anterior, y son muy utilizados en la industria farmacéutica.

Por tanto, para la esterilizacion del agua vamos a considerar el equipo UV que ofrece la

empresa Atomic. Las caracteristicas de este equipo son:

Entrada ﬂ

Fig. 43 Esterilizador UV

Fuente: Atomic
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Equipo Esterilizador UV
Proveedor Atomic
Modelo ATUV-10/20
Cantidad 2

Flujo 10-20 gpm
N° de lamparas 1

Vida de la lampara 10.000 horas
Potencia de la lampara 48-90 W
Maxima Presion 125 psi
Rango de Tambiente 2-40°C
Dimension swl equipo 45-85 cm

Material

Acero Inox 304L

Tabla 73  Caracteristicas de Esterilizador UV
Fuente: Atomic

Reactores Batch

Para los equipos de 25 y 250 litros vamos a tomar el modelo FMT PI presentado por la

empresa Fermentec. A continuacién, se detallan las caracteristicas:
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Fig. 44 Fermentador Modelo FMT PI — 25 & 250 litros
Fuente: Fermentec.co.kr

Equipo Reactor de fermentacion

Proveedor  FERMENTEC)

Cantidad 2

Modelo FMT PI

Material Acero inoxidable AISI316L
Chaqueta AIS1304

Orientacion Vertical

Capacidad Méaxima 1000 litros
Agitadores 1 - Tipo Rushton

Tabla 74 Caracteristicas de prefermentadores
Fuente: Fermentec.com

Fermentador

Para los 2500 y 25000 litros requeridos, la empresa Fermentec ofrece el modelo PL de la

Serie FMT. A continuacion, se detalla algunas de las caracteristicas.

Equipo Reactor de fermentacion

Proveedor FERMENTEC)

Cantidad 1x2500-4x25000

Modelo FMT PL

Material Acero inoxidable AISI316L
Chaqueta AIS1304

Orientacion Vertical

Capacidad Méaxima 100000 litros

Agitadores 2-4 — Tipo Rushton

Tabla 75 Caracteristicas de fermentadores
Fuente: Fermentec.com
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Fig. 45 Fermentador 25 m3
Fuente: Fermentec.com

Centrifugas

La separacion de la biomasa del caldo de fermentacidn se realizara mediante la centrifuga
de disco Clara 20 de la empresa Alfa Laval, a continuacién, se presentan las

caracteristicas de la misma.

Fig. 46  centrifuga clara 20
Fuente: Alfalaval.lat
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Equipo Centrifuga
Proveedor AlfaLaval
Velocidad 9512 rpm
Fuerza centrifuga interior 11130
Volumen del liquido 2,2 litros
Volumen lodo 1,1 litros
Volumen de descarga fija 1,1 litros
Tiempo de arranque 3,5-4,5 min
Tiempo de parada, con freno 3-4 min
Ruidos 72 dB(A)
Ancho x alto x largo 0,8x1,45x15m

Tabla 76 Caracteristicas de centrifuga

Fuente: AlfaLaval.com

Tanques de almacenamiento y agitados

UTN

En este caso, no se toma un modelo en particular de tanque ya que los proveedores

realizan los tanques segun requerimientos del cliente y necesidades de proceso. Por tanto,

seguidamente se definen las caracteristicas de los mismos.

T-309y T308

Los tanques para el proceso de Hidrolisis operaran de forma alternada con un caudal de

1174 kg/h de suero concentrado mas 9,7 kg de HCI. Terminada la hidrdlisis es necesario

agregar 1816,5 kg/h de agua esterilizada. Esto nos da un caudal masico total de 3000 kg/h.

Con una composicion mayoritaria de agua, y alternando la operacion entre tanques cada

hora, el volumen de operacion sera de 3000 litros para cada tanque.

Los equipos deben estar disefiados en acero AISI 316 y seran cilindricos con fondo y tope

toriesféricos. La relacion de didmetro y altura serd Dt=H/2. Se toma un volumen extra de

seguridad de 20% y se calcula el volumen del cilindro.
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Dt?

Veitinaro = T * * H

Dt=132 H =264

Ambos tanques contaran con un sistema de calefaccion por vapor saturado para alcanzar
las condiciones de temperatura necesarias de 146°C. El vapor circulara por un sistema de
calefaccion asegure el intercambio de energia en las condiciones de vapor. Esta
temperatura implicara un aumento de la presion interna del tanque. El vapor de agua
saturado a 151,9°C tiene una presion de 5 bar, y la presion interna sera de al menos esa
magnitud. Tomando un margen de seguridad de 2 bar, la presién interna de disefio para
los tanques seré de 7 bar, equivalentes a 101,52 psig.

En cuanto a la agitacion, en la bibliografia [29] no especifica condiciones de velocidad

de agitacion para la reaccion por lo que se considerara un agitador estandar.

T-308 y T-309 - Tanques Agitados

Volumen (It) 3.600 | Calentamiento Sl
Didmetro interno (m) 2,64 | Agitacion 250 rpm
Altura interna (m) 1,32 | Potencia (kW) 55

T. de disefio (°C) 152 P. de disefio (bar) 7
Material Acero AISI 316

Tabla 77  Caracteristicas Tanques 308/9
Fuente: elaboracién propia

T-201y T-202

Se utilizaran dos tanques agitados de acero inoxidable AISI 316, con capacidad para
procesar los 3000 kg/h de alginato y agua proveniente de los reactores, mas los 89 kg/h
de solucion de CaCl> al 10%. Considerando un 20% de volumen de seguridad, y una
operacion alternada entre los tanques, el disefio se realizara para 3700 litros de cada

tanque. La relacion de diametro y altura utilizada serd Dt=H/2. La agitacion de los tanques
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se realizara mediante agitadores estandar. La presion de trabajo serd la presion

atmosférica y la temperatura serd la de salida de los reactores.

T-201y T-202 - Tanques Agitados

Volumen (It) 3.700 | Encamisado NO
Didmetro interno (m) 1,33 | Agitacion 250 rpm
Altura interna (m) 2,66 | Potencia (kW) 55

T. de disefio (°C) 30 P. de trabajo (bar) 1
Material Acero AlSI 316

Tabla 78 Caracteristicas Tanques 201/202
Fuente: elaboracion propia

T-203

Se utilizara un tanque agitado para realizar la acidificacion del Alginato de Calcio. El
volumen requerido para esta operacion es de 1136 litros. Por lo que tomando un volumen
de seguridad de un 20% extra, requeriremos un equipo de 1363 litros. Considerando lo
anterior, se disefiard para un volumen de 1500 litros. Se utilizara para el disefio una
relacion de diametro y altura Dt=H/2. EI material de construcciéon serd AISI 316, y
operara a presion atmosférica y a temperatura ambiente debido a las condiciones
necesarias para la formacion del acido alginico. Se proporcionard un agitador estandar

para garantizar la homogeneidad durante el proceso.

T-203 - Tanque Agitado

Volumen (It) 1.500 Encamisado NO
Diametro interno (m) 1,00  Agitacion 250 rpm
Altura interna (m) 1,97  Potencia (kW) 55

T. de trabajo (°C) 30 P. de trabajo (bar) 1
Material Acero AISI 316

Tabla79 Caracteristicas Tanque 203
Fuente: elaboracién propia

T-204
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Para la formacion del alginato de sodio necesitaremos procesar 297 litros. Tomando un

volumen extra de seguridad de 20% tendremos que el volumen deberia ser de 350 litros.

Se utilizard para el disefio una relacién de didmetro y altura Dt=H. El material de

construccion sera AlSI 316, y operara a presion atmosférica y a temperatura ambiente. Se

proporcionara un agitador estandar para garantizar la homogeneidad durante el proceso.

T-204 - Tanque Agitado

Volumen (It) 350 | Encamisado NO
Diametro interno (m) 0,77 | Agitacion 200 rpm
Altura interna (m) 0,77 | Potencia (kW) 55

T. de trabajo (°C) 30 | P. detrabajo (bar) 1
Material Acero AISI 316

Tabla 80 Caracteristicas Tanque 204
Fuente: elaboracion propia

A-104

Se utilizard un tanque agitado de acero inoxidable AISI 316, con capacidad para procesar

los 89 kg/h de solucién de CaClz al 10%. Considerando un 20% de volumen de seguridad,

y una frecuencia de preparacion de solucion diaria, necesitariamos 2136 It. Tomando un

margen de seguridad de 20%, el volumen debera ser de 2563 It. La relacion de diametro

y altura utilizada sera Dt=H. La agitacion de los tanques se realizara mediante agitadores

estandar.

A-104 - Tanque Agitado

Volumen (It) 2500 | Encamisado NO
Diametro interno (m) 1,50 | Agitacion 250 rpm
Altura interna (m) 1,50 | Potencia (kW) 50

T. de trabajo (°C) 30 P. de trabajo (bar) 1
Material Acero AISI 316

Tabla 81 Caracteristicas Tanque A104
Fuente: elaboracién propia
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A-105

El proceso de hidrolisis consume 9,7 kg/h de HCI 1M, equivalente a 8,22 litros/h, y la
acidificacion necesita otros 13,23 I/h del acido. En total necesitaremos 21,45 litros/h de
HCI, por lo que, para tener un stock constante que nos permita operar durante 15 dias,
necesitaremos un tanque con capacidad para 7722 Its. Tomando un margen de seguridad
de 20%, el volumen del tanque deberé ser de 9266,4 Its. El material serda PRFV vy la
relacion de tamafio es Dt=H/2.

A-105 - Tanque de Almacenamiento

Volumen (It) 9300 | Encamisado NO
Diametro interno (m) 1,92 | Agitacion NO
Altura interna (m) 3,84 | Potencia (kW) -
T. de trabajo (°C) - P. de trabajo (bar) 1
Material PRFV

Tabla 82 Caracteristicas Tanque A105
Fuente: elaboracién propia

A-106

Para la formacion del alginato de sodio necesitaremos 227,45 litros/h de solucion al 10%
de Na2COs. Para poder operar durante todo un dia necesitaremos 5458,8 kg de solucién,
y tomando un volumen extra de seguridad de 20% tendremos que el volumen deberia ser
de 6550,5 litros, por lo que se disefiara un reactor de 6600 litros. Se utilizara para el disefio
una relacién de diametro y altura Dt=h. El material de construccién sera AISI 316, y
operara a presion atmosférica y a temperatura ambiente. Se proporcionarad un agitador

estandar para garantizar la homogeneidad durante el proceso.

A-106 - Tanque Agitado

Volumen (It) 6600 | Encamisado NO
Diametro interno (m) 2,00 | Agitacion 200 rpm
Altura interna (m) 2,00 | Potencia (kW) 55

T. de trabajo (°C) 30 P. de trabajo (bar) 1
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Material Acero AISI 316

Tabla 83 Caracteristicas Tanque A106
Fuente: elaboracion propia

A-108 (AUX)

El proceso de hidrolisis consume 1816,5 litros/h de agua estéril, por lo que es necesario
mantener una reserva de agua para poder cargar los tanques de hidrdlisis y abastecernos
con una cantidad minima de reserva. Para poder operar durante 12 horas en caso de corte
de suministro, necesitaremos un tanque con capacidad para 21798 litros. Tomando un
margen de seguridad de 15%, el volumen del tanque debera ser de 25067,7 litros. El

material serd Acero AlISI 316 y la relacion de tamafio es Dt=H/2.

A-108 - Tanque de Almacenamiento

Volumen (It) 25000 Encamisado NO
Didmetro interno (m) 2,70 Agitacion NO
Altura interna (m) 535  Potencia (kW) -
T. de trabajo (°C) 35 P. de trabajo (bar) 1
Material AISI 316

Tabla 84 Caracteristicas Tanque A108 AUX
Fuente: elaboracion propia

Seleccion de Proveedores

Los tanques de almacenamiento y los tanques agitados se enviaran a construir bajo las
especificaciones arriba mencionadas a empresas locales que se encarguen de la
fabricacion de este tipo de equipamientos. Esto nos ahorrara costos de flete de
equipamiento y traslado de personal para la instalacion.

TAYV Ingenieria [30] es una empresa ubicada en Rosario que se dedica a la fabricacion de
tanques, agitadores, secaderos y varios tipos de equipos para la industria quimica y

alimenticia por lo que se considera como la primera opcion.
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Filtros malla

Al final de los tanques de precipitacion vamos a conectar filtros para retener nuestro
producto. Estos filtros son del tipo malla, de acero inoxidable y superfercie perfora, con
vibracion. EI modelo seleccionado lo tomamos de Alibaba, y corresponde al modelo Zps

de la empresa Dahan.

(T
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Fig. 47 Filtro malla
Fuente: Alibaba

Equipo Filtro

Tipo Circular
Proveedor Dahan

Modelo Zps

Cantidad 1

Consumo 0.18 - 0.75 kW
Peso 80 — 1200 Kg
Velocidad 960 rpm
Material Acero Inox 304

Tabla 85 Caracteristicas Filtro malla
Fuente: Alibaba

Transporte
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El transporte posterior a las etapas de precipitacion se realizard con tornillos sin fin. Se
utilizaran equipos del modelo LS100 de la empresa Dahan (China), en todas las etapas
del proceso. Estos equipos estan fabricados en Acero inoxidable y pueden adecuarse para

adecuar el angulo de transporte y aumentar la distancia hasta el doble del standard.

Fig. 48 Tornillo sin fin
Fuente: Dahan

Equipo Tornillo sin fin
Proveedor Dahan

Cantidad 1

Modelo LS100

Material Acero inoxidable AISI316L
Diadmetro de espiral 100 mm

Velocidad 140 rev/min

Maéxima capacidad de transporte 22 m?h
Potencia del motor 1,1-73,3 Kw
Angulo <60

Tabla 86 Caracteristicas de Tornillos sin fin
Fuente: Dahan

Prensa Tornillo

Para la eliminacion del agua después de cada precipitacion se utilizara una prensa tornillo
que comprimira el precipitado. EI modelo a utilizar es que el provee la empresa Vetter

Tec, segun las siguientes caracteristicas.
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Fig. 49 Prensa Tornillo
Fuente: VetterTec.com

Equipo Prensa Filtro
Proveedor Vetter Tec
Cantidad 2

Modelo A

Material Acero AISI316L
Ancho x alto x largo 0,8x3,3x1,14m
Maxima capacidad 8,3-19,4 |

Tabla 87 Caracteristicas de la prensa Tornillo
Fuente:VetterTec.com

Pelletizadora

La extrusidn es importante para generar los pellets, debido a que después de atravesar el
filtro de tornillo el producto es pastoso y dificil de secar. Los pellets ayudan al proceso
de secado al aumentar la superficie especifica de transferencia de energia y asi disminuir
es tiempo de secado y la homogeneidad del mismo.

El equipo seleccionado esta disefiado en acero inoxidable y cumple con las normas de
seguridad y calidad alimentaria.

La diversidad de los discos de extrusion y la capacidad de los equipos EMA de la empresa
Ferneto, hacen que estos se adecuen a las necesidades operativas de la planta.
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Fig. 50 Pelletizadora EMA
Fuente: Ferneto.com

Dimensiones (mm)-(in)

A 525 (20 11/16) B 1735 (68 5/16) £
B' 1810 (71 1/4) € 465 (18 5/16)

€' 795 (31 5/16) D 135 (5 5/16)

E 825 (32 1/2) F 150 (5 7/8) -

—@:C}

Fig. 51 Medidas pelletizadora
Fuente: Feneto.com

Equipo Pelletizadora
Proveedor Ferneto
Cantidad 1

Modelo EMA
Material Acero AISI316L
N° de salidas 1-2

Presion aire min/max 2/4 bar
Maxima capacidad 8,3-19,4 |
Potencia 1hp
Consumo de Aire 1 I/min
Compresor — Capacidad aire 251

Ancho x alto x largo 0,52x0,79x1,81 m

Tabla 88 Caracteristicas de Pelletizadora
Fuente: Ferneto.com
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Secador de lecho fluidizado

Los pellets generados por la extrusora deberén ser secados de manera rapida y eficiente.
La humedad inicial del Alginato de sodio es de 56.7% y debera llevarse a una humedad
final del 12%. Para ello se utilizard un secador de lecho fluidizado Essicca de la marca
Comasa. Este tipo de equipos esta disefiado para la industria farmacéutica y alimenticia,
con lo cual su construccion sigue los lineamientos de las GMP.

El equipo estd equipado con un software que permite configurar diferentes modos de
secado, de acuerdo con la naturaleza del granulado a secar.

La empresa ofrece 6 modelos para diferentes caudales, desde 5 a 900 I. EI modelo que

mas se adecua a nuestras necesidades es el Essicca 150.

Equipo Secador de Lecho fluidizado
Proveedor Comasa

Cantidad 1

Modelo Essica 150

Material Acero AISI316L

VVolumen min/méx 20/76 litros

Ancho x alto x largo 1,74x1,85x 1,81 m

Tabla 89 Caracteristicas del Secador de Lecho Fluidizado
Fuente: Comasa-sa.com

| 295

——



Fig. 52  Secador de lecho fluidizado
Fuente: Comasa-sa.com

Referencias segun plano / Layout references

Modelo / Model . B C
Essicca 150 1739 mm 1851 mm 2509 mm 2882 mm
== — =

Essicca 215 2248mm  2190mm  2763mm  3145mm

Essicca 430 2504mm  2243mm  3183mm 3560 mm
Essicca 860 3074mm  27S6mm 3964 mm 4443 mm

Capacidades / Capacity

Modelo / Model

Molienda

Vol Min. Vol Max

Essicca 25
Essicca 150
Essicca 215
Essicca 430
Essicca 860
Essicca 1000

Tabla 90 Caracteristicas y caudal del secador
Fuente: Comasa-sa.com

Se utilizara el modelo MJ-500 de la empresa TOMADONI S.A. EI mismo es un molino

de impacto por martillos fijos, con puntas recubiertas y fabricado en acero inoxidable. El

equipo es apto para produccion de productos alimenticios y esta disefiado para poder

moler materiales blandos y semiduros. Para poder operar el material evitando que el

mismo se humedezca, se proporcionara un cerramiento en el puesto de trabajo.
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B c D E F 2G H Peso | Potencia
mm mm mm mim mim mm mm Kg HP
1000 970 1000 570 450 150 160 50 la2

4N a=n inma E=n 4E0 266 P 15 e
1000 970 1000 570 45-0 250) 510 175 5a10 I

Fig. 53 Molino MJ 500
Fuente: Tomadoni S.A.

Empaquetado

Se utilizara el modelo ET2C de embolsadoras de boca abierta de TOMADONI S.A. El
equipo funciona insertando la bolsa en la abertura de descarga y el producto es arrastrado
por un tornillo sin-fin. El sistema de pesaje electrénico (con celdas de carga), controla la
velocidad del tornillo, realizando un llenado rapido y otro lento, de aproximacién al peso
final. Esta disefiado para el uso en productos alimenticios. Se utilizara tanto para el
Alginato como para las proteinas.
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INTRODUCCION

En el siguiente capitulo se detalla los equipos auxiliares que se requeriran para el proceso.

Se mostrara una descripcion de los mismos y el modelo comercial elegido.

1. Bombas

En la linea de proceso se utilizaran 13 bombas, seran del tipo centrifugas. Dichas bombas
son las indicadas ya que al ser un producto alimenticio en donde su proceso productivo
es mediante una via tecnoldgica necesariamente las materias primas que utilizamos deben
estar libres de cualquier contaminacion.

Las bombas peristalticas son capaces de proporcionar una presion adecuada protegiendo
al fluido de contaminaciones fisicas o quimicas debido a que ningun elemento de la

bomba interactta directamente con el fluido transportado.

1.1.  Calculo de la potencia de bombas

Para obtener el calculo de la potencia necesaria de las bombas en cada tramo de cafieria

primero se debe calcular el didmetro de cafieria.

Donde
D = didmetro interior de la cafieria
Q = caudal
V = velocidad del fluido

La velocidad del fluido se estima mediante recomendaciones de bibliografia.

La pérdida de carga dentro de los equipos se estima de 1 bar. [1]
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Velocidad

Fluido Tipo de Flujo ft/s m/s

Ligquidos poco viscosos Flujo por gravedad 05-1 0.15-0.30
Entrada de bomba 1-3 03-09
Salida de bomba 4-10 12-3
Linea de Conduccion 4-8 2-2.

Ligqudos viscosos Entrada de bomba 02-05 006-0.15
Salida de bomba 05-2 0.15-0.6

Vapor de Agua 30 -50 9-15

Adre o gas 30-100 9-30

Tabla 91 Velocidades recomendadas para fluidos en tuberias
Fuente: Operaciones Unitarias en Ingenieria Quimica

El Reynols se calcula mediante:

Gréaficamente se obtiene la rugosidad relativa mediante el diametro interno del tubo y

considerando la recta de aceros comerciales.

DIAMETRO DE LA TUBERIA,EN CENTIMETROS
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Fig. 55  Diagrama de rugosidad relativa vs diametro de tuberia
Fuente: Operaciones y procesos Unitarios




UTN

UTN

Mediante la grafica de Moody, ingresando al grafico el Re por la parte inferior e

interceptando la curva de rugosidad relativa, se obtiene el factor de fanning en el eje

vertical.

Coeficiente de friccién X

0.L0

0.20

0.08
0.06

0.04
0.03

0.02

Diagrama de Moody

K/d Rugosidad relativa

Fagimen laminar — Régimen tesulerto
. 2=

10?2 103 10 10°
Nimero de Reynolds, Re

Fig. 56 Diagrama de Moody

Fuente: Operaciones y procesos Unitarios

Determinado el coeficiente de friccién podemos obtener las pérdidas de carga totales, las

cuales estan constituidas por las primarias y secundaria. Las primarias se deben a la caida

de presion por tramos de cafierias rectos, mientras que las secundarias son debidas a los

accesorios como valvulas, codos, etc.

Perdidas de cargas primarias:

Donde:

L.v?
2.D.g

2

he¢secundaria = LE. —
! 2.9

hstotal = hgprimaria + hysecundaria

hsprimaria = 4. f.

f = coeficiente de friccion de fanning
L = longitud de la cafieria
D = diametro interno de la cafieria

G = aceleracion de la gravedad

LE = longitud equivalente de los accesorios.

——
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La longitud equivalente estd determinada por la siguiente tabla en funcién del tipo de

accesorio y el diametro de la cafieria.

—\_mg
“g/@r |
e

S| " B
TEESTARBAR = P |
_i Es—— = a— B
P TR E__..,_ g:;;w T
TEREDUC. 12 !z——lﬂ Y ] ?
= G ““‘"" I
TEREDUC. 14™ = ; _—qll N
=S | S =
- ESCADE. :fﬁi - __ wr
Fig. 57 Longitud equivalente de accesorios

Fuente: Operaciones y procesos Unitarios

Aplicando la ecuacion de Bernoulli obtenemos el trabajo que genera la bomba para

transportar el fluido en el tramo considerado de cafieria:

Py

1
wo = H, —H; + + It total
Donde
H = altura
P = presion
Y = Peso especifico del fluido
Luego, la potencia de la bomba sera:
Pot =wy.Q.p
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Todas las cafierias utilizadas en el proceso seran de acero inoxidable AISI 316L 40 Sch.
Se decide utilizar este espesor de pared ya que los caudales y las presiones que manejamos
son bajas y no justifican una inversién mayor debido a un riesgo de rotura o deformacion

de cafierias.

Fig. 58 Carios de acero
Fuente: Manual de cafierias

Se sobre dimensionaran un 25% en caso de que en un futuro se requieran mayores

caudales. El diametro nominal de la cafieria se obtiene mediante la siguiente tabla.
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Tamafio cxl , | sopertl. | |
nominal,| Ndmero de lista | Espesor "‘*{ Area de |Areadels e"’h“"’u’_ cia In- |peso por| Pesodel | Momento | padulo i &
digmetro (Sch.) do pared| *"° flujo | 2ec<i6n |7 s | tern3 | pig (1b)| agus por | de inercia | rqsisrente m'
externo (in) |internal ;2 (metal) (ple?/ (ple¥/ ple(lb) | (inf) () gire (in)
(in? (in) (In?) pie)
s | b | e ple) |
T 08 | 0.049 | 0.307) 0.0740 | 0.0548 | 0.106 | 0.0804 | 0.186 | 0.0321 | 0.00088 | 0.00437 | 0.1271
Y 1 40! std | 408 | 0.068 { 0.269] 0.0568 | 0.0720 | 0.106 | 0.0705 | 0.245 | 0.0246 | 0.00106 | 0.00525 | 0.1215
0405 | g1 X5 |808 | 0.095 | 0.215! 0.0364 | 0.0025 | 0.106 | 0.0563 | 0.315 | 0.0157 | 0.00122 | 0.00600 | 0.1146
| = =108 {0.065 | 0.410{0.1320 | 0.0670 | 0.141 | 0.1073 | 0.330 | 0.0572 | 0.00279 | 0.01032 | 0.1604
ol 40! sta | 408 | 0088 | 0,364 0.1041 | 01250 | 0.141 [ 0.0955 | 0 425 | 0.0451 | 0.00331 ' 0.01230 | 0.1628
0540 | g | xs [808 | 0.119 | 0302 0.0716 | 0.1574 | 0.141 | 0.0794 | 0 535 | 0.0310 | 0.00378 | 001385 | 0.1847
T =1 = |03 | 0.005 | 0.545 0.2333 | 0.1246 | 0.177 | 0.1427 | 0.423 | 0.1011 | 0.00588 | 0.01737 | 0.2169
o shs | 40 St |408 0091 | 0.498 0.1910 | 0.1670 | 0.177 | 0.1295 | 0.568 | 0.0827 | 0.00720 | 0.02160 | 0.2000
70 1 g0 | X8 [805 | 0126 | 0.423 0.1405 | 0.2173 | 0.177 | 0 1106 | 0.739 | 0.0609 | 0.00802 | 0.02554 | 0 1991
T = |08 | 0.083 | 0.674) 0,357 | 01074 | 0220 | 0.1765 | 0.671 | 0.1547 | 0.01431 | 0.0341 | 0.2692
" | s 1080109 | 0622 0304 | 02503 |0220 |0 1628|0851 |0.1316 | 0.01710 ! 0.0507 | 0.2613
o/' 80 | X3 [808 | 0.147 [ 0.546! 02340 | 0.320 [0.220 | 01433 { 1.088 [ 0.1013 | 0.02010 | 0.0s78 | 0.2505
840 1160 — | — [0.187 | 0.466 0.1706 | 0.383 | 0.220 | 0.1220 | 1.304 | 0.0740 [ 0,02213 [ 0.0527 | 02402
M)bl
— | XX8| — | 0.204 | 0.252 0.049 | 0,504 | 0.220 | 0.0660 | 1.714 | 0.0216 | 0.02425 | 0.0577 | 0.2192
T T =58 | 0.065 | 0.920{ 0. 665 | 0.2011 | 0.275 | 0.2400 | 0.684 | 02882 | 0 02451 | 0.0467 | 0.349
| .— [108| 0083|0388 0614 | 02521 | 027502304 | 0857 [ 0.2661 | 002970 | 0.0566 | 0.343
3 | 40 td | 408 [ 0118 | 0.824| 0.533 | 0.533 | 0.275 | 0.2157 | 1.131 | 0.2301 | 0.0370 |0.0706 | 0.334
1 .050 Al X8 (80810154 | 074200432 | 0435 [ 02751 01943 | 1.474 | 0.1875 | 0 OH48 0 .0853 0.321
W | - — | 0.218 | 0.614{ 0.2961 | 0.570 | 0275 0.1607 | 1.037 | 0.1284 | 0.0527 | 0.1004 0.304
| XX8| -~ 1 0.308 |0.434] 0.3479 1 0.718 | 0.275 | 0.1137 | 2.441 | 0.0641 | 0.0579 |0.1104 | 0.2840
58 0,005 | 1,185 1,103 [0.2563 | 0.344 | 0.310 | 0.868 | 0 478 | 0.0500 | 0.0760 | 0.443
- — | 10810100 { 1,007} 0.045 | 0.413 | 0.344 | 0.2872 | 1.404 | 0.400 0.0757 | 0.1151 0.428
1 40 | Std | 408 | 0.133 | 1.049{ 0.864 | 0.404 | 0.344 | 0.2746 | 1679 | 0.374 | 0.0874 | 0.1320 | 0.421
1316 | 80| XS | 808 {0.179 | 0.957/0.719 | 0639 | 0344 [0.2520 [ 2172|0311 | 0.1056 |0.1606 | 0.407
160 | —~ | — |0.250 | 081500522 | 0.836 | 0.344 | 0.2134 | 2.844 | 02261 | 0.1252 | 0.1903 | 0.357
— [ XX8 | — | 0.358 | 0.509( 0.2818 | 1076 | 0.344 | 0.1570 | 3.658 | 0.1221 | 0.1405 | 0.2137 | 0.361
—| — | 68/0.065 15321 830 0326 | 04340401 |1.307 0707 | 0.1038 |0.1250 | 0.564
—| — | 108{0.100 | 1442 1.633 | 0531 |0.434|0.378 | 1.805 0707 | 0.1605 |0.1934 | 0.550
1% 40 | Std | 405 | 0.140 | 1.350] 1.456 | 0. 069 | 0.434 | 0.361 2.273 | 0.648 0.1948 '0.2346 0.540
1.660 | 80| XS | 808 |0.101 | 1.278] 1.283 {0881 | 0.434 | 0.335 |2.997 | 0.555 | 0.2418 | 02913 | 0.524
60| — | — {0250 | 1.160{ 1.057 | 1107 |0.43¢ 0304 |3.765|0.458 | 02839 {0342 | 0.506
L — | XX8| — | 0.382 | 0.806/ 0.631 | 1.534 [0.434 [0.2346 | 5.214 | 0.2732 | 0.341 | 0411 | 0.472
1% | —| — | 53/ 0.005|1.770/ 2.461 [0.375 | 0.407 | 0.463 | 1.274 | 1.067 | 0.1580 | 0.1683 | 0.649
1600 | —| — |1080.100 | 1.682{ 2.222 | 0.613 | 0.497 | 0.440 | 2.085 [ 0.962 | 0,2460 |0.2509 | 0.634
Tabla 92 Diametros de cafierias
Fuente: Grinnel Company
1.2.  Especificaciones
A continuacion, se detallan las caracteristicas.
Bomba B-001
Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria
Zona de descarga de . Cantida
Desde . Accesorios LE
camiones d
A-201/2/3 Tanque de
Hasta . Valvula 9,14 2
almacenamiento !
Fluido Suero crudo Codos 2 5
Caudal 30,000 m¥h T 2 0
Velocidad 2,4 m/s Tino de Cafteri AISI  316L Acero
. ipo de Cafieria N
Densidad 1,03 Kg/l P inoxidable STD 40
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Peso especifico 10094 kg/m® Diametro nominal 3 in
Viscosidad 0,0012 kg/m.seg Diémetro interno 7,62 cm
Delta de presion y altura Tramo recto 12m
P. inicial 1 atm LET 28,28 m
P. final 1 atm Calculos de la potencia de la bomba
Altura inicial im hf prim. 42m
Altura final 2,8m Perdida de carga  hf sec 3,5m
Adimensionales hf total 76m
Reynols 156972 Trabajo 94m
Rugosidad relativa 0,0006 )
Factor de fanning 0,0197 Potencia (HP) 1.08
Bomba B-002
Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria
Desde :I_niggezn/asmiegg ngue  de A ccesorios LE ((j:antida
Hasta F-201 Ultrafiltro Vélvula 9,14 1
Fluido Suero crudo Codos 2 6
Caudal 6,1 m*h T 2 2
Velocidad 2,4 m/s Tipo de Cafieria AISI_ 316L  Acero
Densidad 1,03 Kg/l inoxidable STD 40
Peso especifico 10094 kg/m® E;;Tf;lro 1%in
Viscosidad 0,0012 kg/m.seg Diametro interno 3,2 cm
Delta de presion y altura Tramo recto 20 m
P. inicial 1 atm LET 25,14 m
P. final 2 atm Calculos de la potencia de la bomba
Altura inicial 0,5m hf prim. 194 m
Altura final 25m Perdida de carga hf sec. 3,1m
Adimensionales hf total 22,4m
Reynols 65405 Trabajo 254 m
Rugosidad relativa 0,0015 .
Factor de fanning 0,02461 Potencia (HP) 059
Bomba B-003
Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria
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Cantida

Desde F-201 Ultrafiltro Accesorios LE q
Hasta IC-201 Condensador Vélvula 9,14 1
Fluido Suero filtrado Codos 2 4
Caudal 6,1 m*h T 2 0
Velocidad 3m/s Tipo de Cafieria AISI. 316L  Acero
Densidad 1,02 Kg/l inoxidable STD 40
Peso especifico 10005,8 kg/m? Diametro nominal 1% in

Viscosidad 0,0012 kg/m.seg Diametro interno 3,175 cm

Delta de presion y altura Tramo recto 6m

P. inicial 1 atm LET 17,14 m

P. final 2 atm Calculos de la potencia de la bomba
Altura inicial 0,5m hf prim. 10,3 m
Altura final 1,92m Perdida de carga  hf sec. 2,6 m
Adimensionales hf total 129 m
Reynols 81041,9 Trabajo 15,3 m

Rugosidad relativa 0,0016 .

Factor de fanning 0,02489 Potencia (HP) 0.35

Bomba B-004

Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria

Desde IC-201 Condensador Accesorios LE g:antida
Hasta EV-201 Evaporador Vélvula 9,14 1
Fluido Suero pre calentado Codos 2 4
Caudal 6,046 m*h T 0 1
velocidad 3 mis Tipo de Cafieria AISI. 316L  Acero
Densidad 1,021 Kg/l inoxidable STD 40
Peso especifico 10005,8 kg/m? Diametro nominal 1 ¥4 in

Viscosidad 0,0012 kg/m.seg Didmetro interno 3,175 cm

Delta de presion y altura Tramo recto 8m

P. inicial 1 atm LET 17,14 m

P. final 3atm Calculos de la potencia de la bomba
Altura inicial 1m hf prim. 13,7m
Altura final 2m Perdida de carga hf sec. 26m
Adimensionales hf total 16,3m
Reynols 81041,9 Trabajo 19,3 m

Rugosidad relativa 0,0016 Potencia (HP) 0,44

——
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Factor de fanning

0,02489

UTN

Bomba B-005

Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la caferia

Desde EV-201 Evaporador Accesorios LE CCi:antida
Hasta T-3089 - Tanaue 9 yavula 6.1 1
Fluido Suero Codos 1 6
Caudal 0,821 m¥h T 1 1
Velocidad 3m/s

Densidad 1,43 Kgl/l Tipo de Cafieria ﬁl()s;idatile%TDﬁgem
Peso especifico 14014 kg/m® Diametro nominal % in

Viscosidad 0,0012 kg/m.seg Diametro interno 1,27 cm

Delta de presion y altura Tramo recto 10 m

P. inicial 1 atm LET 13,1 m

P. final 2 atm Célculos de la potencia de la bomba
Altura inicial 0,5m hf prim. 50,8 m
Altura final 6m Perdida de carga hf sec. 20m
Adimensionales hf total 529 m
Reynols 35180,9 Trabajo 59,1m

Rugosidad relativa 0,0018 )

Factor de fanning 0,02724 Potencia (HP) 0.26

Bomba B-006

Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria

Desde -fll-ld3:)(?|llgls Tanque  de Accosorios LE dCantida
Hasta IC(;I-SEZ Intercambiador de Valvula 6.1 1
Fluido Suero Hidrolizado Codos 1,52 4
Caudal 2,727 m¥h T 1,52 1
Velocidad 3 m/s Tipo de Cafieria AISI. 316L  Acero
Densidad 1,1 Kgl/l inoxidable STD 40
Peso especifico 10780 kg/m® Diametro nominal 1 in

Viscosidad 0,0012 kg/m.seg Diametro interno 2,54 cm

Delta de presion y altura Tramo recto 6m

P. inicial 1 atm LET 13,7 m
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P. final 2 atm Calculos de la potencia de la bomba
Altura inicial 0,5m hf prim. 16,2 m
Altura final 2m Perdida de carga  hf sec 21m
Adimensionales hf total 18,3 m
Reynols 49323 Trabajo 20,74 m
Rugosidad relativa 0,0018 )
. Potencia (HP) 0,23
Factor de fanning 0,02639
Bomba B-007
Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria
Desde IC-302 Intercambiador de ACCESOrios LE Cantida
calor d
Hasta T- 301/2/3/4/516/7 Valvula 6.1 1
fermentadores
. Medio de Cultivo
Fluido esterilizado Codos 1,52 6
Caudal 2,098 m®/h T 1,52 1
Velocidad 3m/s Tino de Cafieri AISI  316L Acero
Densidad 1,43 Kg/| po de Laneria inoxidable STD 40
Peso especifico 14014 kg/m"® Diametro nominal ~ % in
Viscosidad 0,0012 kg/m.seg Diametro interno 1,905 cm
Delta de presion y altura Tramo recto 26 m
P. inicial 1 atm LET 16,74 m
P. final 2 atm Célculos de la potencia de la bomba
Altura inicial Im hf prim. 81,1m
Altura final 6m Perdida de carga hf sec. 2,6m
Adimensionales hf total 83,7m
Reynols 56237 Trabajo 89,4 m
Rugosidad relativa 0,0018 .
. Potencia (HP) 0,99
Factor de fanning 0,02671
Bomba B-008
Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria
Desde T-301-2-3 fermentadores  Accesorios LE dCantlda
Hasta T-304-5-6-7 Valvula 6,1 1
fermentadores
Fluido Medio de cultivo Codos 1,52 6
Caudal 3,56 m*/h T 1,52 1
Velocidad 3m/s Tipo de Cafieria

314

——



UTN

UTN

Densidad 1,43 Kg/l ﬁ‘:;(li dat?ltGéTDfl\gero
Peso especifico 14014 kg/m® Diametro nominal % in

Viscosidad 0,0012 kg/m.seg Diametro interno 1,27 cm

Delta de presion y altura Tramo recto 19m

P. inicial 1 atm LET 16,74 m

P. final 1 atm Calculos de la potencia de la bomba
Altura inicial Im hf prim. 455m
Altura final 6m Perdida de carga  hf sec 2,6 m
Adimensionales hf total 48,0 m
Reynols 73303,0 Trabajo 53,0m

Rugosidad relativa 0,0018 )

Factor de fanning 0,027 Potencia (HP) 1,00

Bomba B-009

Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria

Desde fTe-rmen tadores 304150617 p ccesorios LE g:antida
Hasta ;égﬁp’ﬁaciég""”q“e 4 \avula 6,1 1
Fluido g’l'g?r:fcge Cultivoy Acido: 152 8
Caudal 2,962 m*h T 1,52 4
Velocidad 3 mis Tipo de Cafieria AISI. 316L  Acero
Densidad 1,013 Kg/l inoxidable STD 40
Peso especifico 9927,4 kg/m?® Diametro nominal % in

Viscosidad 0,035 kg/m.seg Diametro interno 1,9 cm

Delta de presion y altura Tramo recto 18 m

P. inicial 1,3 atm LET 24,34 m

P. final 2 atm Calculos de la potencia de la bomba
Altura inicial 1m hf prim. 69,9 m
Altura final 15m Perdida de carga hf sec. 3,7m
Adimensionales hf total 73,7m
Reynols 1617,741 Trabajo 749 m

Rugosidad relativa NA .

Factor de fanning 0,039 Potencia (HP) 083
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Bomba B-010
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Caracteristicas del fluido

Caracteristicas de la cafieria

Desde ':I rﬁgienajezaenglg de Accesorios LE dCantida

Hasta A0 el % v 9,14 1

Fluido HCI 1M Codos 1,52 5

Caudal 3,361 m®h T 1,52 0

Veloc.idad 3 m/s Tipo de Cafieria AISI  316L  Acero

Densidad 1,02 kg/l inoxidable STD 40

Peso especifico 9996 kg/m? Diametro nominal 1 in

Viscosidad 0,001 kg/m.seg Diametro interno 2,54 cm

Delta de presion y altura Tramo recto 15m

P. inicial 1 atm LET 16,7 m

P. final 1 atm Célculos de la potencia de la bomba

Altura inicial 0,5m hf prim. 354m

Altura final 2,3m Perdida de carga hf sec. 2,6m

Adimensionales hf total 379m

Reynols 60926,2 Trabajo 39,8 m

Rugosidad relativa 0,0018 )

Factor de fanning 0,0256 Potencia (HP) 051

Bomba B-011

Caracteristicas del fluido Caracteristicas de la cafieria

Desde ':I rﬁggenajezaenlglgic O de Accesorios LE dCantida

Hasta T-204 Tanque de mezclado Valvula 9,14 1

Fluido Na,CO3 10% Codos 1,52 5

Caudal 1,365 m*h T 1,52 1

Velocidad 2,4 mis Tipo de Carieria AISI. 316L  Acero

Densidad 1,10 Kg/l inoxidable STD 40

Peso especifico 10781,18 kg/m® Diametro nominal 1 in

Viscosidad 0,001 kg/m.seg Diametro interno 2,54 cm

Delta de presion y altura Tramo recto 15m

P. inicial 1 atm LET 18,26 m

P. final 2 atm Célculos de la potencia de la bomba

Altura inicial 1 atm hf prim. 33,4m

Altura final 2 atm Perdida de carga  hf sec 2,2m

Adimensionales hf total 35,7m
{ 316 }
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Reynols
Rugosidad relativa
Factor de fanning

Bomba B-012

37452,3
0,0018
0,0269

Trabajo

UTN

37,6 m

Potencia (HP)

0,21

Caracteristicas del fluido

Caracteristicas de la cafieria

Desde A-108 _ Tanque de ACCESOrios LE Cantida
almacenaje agua d
Hasta T- 308/.9. Tanque  de Vélvula 6,1 3
hidrolisis

Fluido Agua esterilizada Codos 1,52 8
Caudal 1,817 m¥h T 1,52 0
Velocidad 3,5m/s Tioo de Cafieri AISI  316L Acero
Densidad 1 kg/l po de Laneria inoxidable STD 40
Peso especifico 9800 kg/m? Diametro nominal % in
Viscosidad 0,001 kg/m.seg Diametro interno 1,9 cm
Delta de presion y altura Tramo recto 22m
P. inicial 1 atm LET 30,5m
P. final 4 atm Calculos de la potencia de la bomba
Altura inicial im hf prim. 108,4 m
Altura final 6m Perdida de carga hf sec. 54m
Adimensionales hf total 113,8 m
Reynols 47431,4 Trabajo 1219 m
Rugosidad relativa 0,0018 .

. Potencia (HP) 0,82
Factor de fanning 0,0267

2. Presurizacion del tanque de hidrolisis

Para presurizar el tanque se utilizara Nitrégeno debido a que es un gas inerte, por ende,

no tendremos ningun problema de contaminacion o deterioro del medio de cultivo. La

presion de trabajo dentro del tanque de hidrolisis sera de 4.4 atm y el caudal de suero a

hidrolizar es de 1174,6 kg/h; el tiempo de llenado del tanque sera de una hora por lo tanto

la masa que tendremos al inicial el proceso de hidrolisis sera de 1174,6 kg.
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Teniendo en cuenta que la densidad del suero es 1,1 kg/l, tendremos 1067,9 | de suero. El
volumen del reactor para la hidroélisis sera de 3600 I. Entonces, el espacio libre para la
presurizacion sera de 2532,1 1.

Aplicando la ecuacién de gases ideales:

Donde:
P es la presion de trabajo, 4.4 bar
V es el volumen que ocupa el nitrégeno, 206,8lI.
T es la temperatura a la cual se encuentra el nitrégeno, se supone una temperatura
cercana a los 20°C 0 293 K

Y sabiendo que la masa molar del N2 es 28 g/mol, necesitamos 9054 g de nitrégeno para
presurizar el tanque.

La presurizacion del tanque de hidrdlisis se realizara mediante un sistema cerrado de No.
Una vez que se completd la hidrdlisis y se agregé el agua esterilizada para disminuir la
temperatura del suero, es necesario despresurizar el tanque. El nitrégeno se envia a una
trampa de vapor para eliminar el agua evaporada en la corriente de nitrégeno. Luego se
deriva a un compresor para ser almacenado en un tanque cilindrico a una presion de 200
bar.

Los depositos de almacenaje de N2 se encuentran bajo una presion de 200 bar, para
reducirla a la presion de trabajo de 4,4 bar necesarias en el tanque de hidrolisis se
utilizaran reguladores de presion.

Este tipo de equipos tiene la particularidad proporcionar la presién requerida de forma
viable y ademaés es capaz de compensar las oscilaciones de la presion de entrada y del

caudal.

3. Caldera

A continuacion, se presenta una tabla de la cantidad de vapor necesario para las diversas

etapas del proceso el proceso:

——
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Equipo Fluido Estado [Kag/h]

Condensador vapor Sat 866,38

Evaporador vapor Sat 1900

Encamisado de Hidrdlisis  vapor Sat 20,40

Esterilizador vapor Sat 67,27

Total: 2854
Tabla 93 Vapor utilizado en el proceso

Fuente: elaboracién propia

Para realizar los célculos de la cantidad de combustible utilizado nos basaremos en las
especificaciones del fabricante de la caldera seleccionada.
Considerando que la caldera tiene una potencia 1738800 kcal/h o lo que es lo mismo 2022

kw/h podemos calcular la cantidad de combustible segln:

Donde
g= caudal de gas
P=Potencia de la caldera (kw/h)
Pc= Poder calorifico del gas natural 10,35 Kw.h/m?

m3
q = 66,62—

h

Considerando una eficiencia de la caldera del 85%

m
q=7837—

3.1. Cantidad de combustible gaseoso

——
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Para realizar los calculos de la cantidad de combustible utilizado nos basaremos en las
especificaciones del fabricante, utilizando la caldera en su mayor rendimiento.
Sabiendo que la caldera tiene una potencia 1738800 kcal/h o lo que es lo mismo 2022

kw/h podemos calcular la cantidad de combustible segun:

Donde

g= caudal de gas
P=Potencia de la caldera (kw/h)

Pc= Poder calorifico del gas natural 10,35 Kw.h/m?

3

—6662m
q_ ) h

Considerando una eficiencia de la caldera del 85%

m
q=7837—

4. Sistema de refrigeracion

La planta cuenta con 4 equipos de refrigeracion, 3 para el sistema de enfriamiento del
suero durante el almacenamiento y otro para el sistema la refrigeracion de los pre-
fermentadores y Biorreactores de produccion.

Las 3 unidades condensadoras para el sistema de almacenamiento de suero fueron
descriptas junto al tanque de almacenaje en el capitulo VI disefio y seleccion de equipos.
El sistema de refrigeracion para los pre-fermentadores y biorreactores de produccién se
describe a continuacion:

La fermentacion microbiana es una reaccion exotérmica y segun el calculo realizado en

capitulos anteriores, la cantidad de energia térmica a extraer es de 61,44 kw por reactor,

| 320

——



UTN UTN

teniendo en cuenta solo los 4 biorreactores de produccion, debido a que, comparado con
los pre-fermentadores, en estos Gltimos la cantidad de calor a extraer es insignificante.
Entonces, la energia térmica total a extraer es de 245,75 kw. En base a este valor se

seleccionara el equipo de refrigeracion mas adecuado para nuestro proceso

5. Seleccién de equipos

5.1. Bombas

Las bombas elegidas para el proceso son del tipo centrifugas de la firma HASA.

Electrobombas centrifugas monobloc horizontales construidas totalmente en acero

inoxidable AISI 316L con exterior pulido mate, ideales para uso en instalaciones

sanitarias.
Caracteristicas Técnicas
Modelo ECO-MAT Sanitaria
Cuerpo , Turbina, Eje, tapones Acero Inoxidable AISI 316 L
r.p.m 2900
Turbina Semi-abierta

Fig. 59 Bomba de diafragma

Fuente: bombashasa
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Fig. 60 Cierre mecanico sencillo

UTN
Can
Plac,
Fuente: bombashasa.com

Modela P2

A I
ECO-MAT 1/7,5 056|078 - 1945 - 1%° F 18
ECO-MAT 1/10 075 1 1% .2 1% - 15" 25 ]
ECO-MAT 1/15 11| 18 - 1% = 1%° 7 k]
ECO-MAT 1/20 15 2 1% .2 1% 19" 8 v}
ECO-MAT 1/30 22| 3 3 1% 32 2
ECO-MAT 2,20 15| 2 | 1wez.aw 152 3 2
ECO-MAT 2,30 R B -y 1% 42 44
ECO-MAT 2/40 3| 4 | 1wereaw 152 44 44
ECO-MAT 255 4 | BB | 1N T2 1% 47 48
ECO-MAT 275 55 | 7.8 T 152 47 44

Segun lo calculado seleccionares los siguientes modelos:

5.2.

Caldera

Alura manomaétrica / Height ¢ Hatewr {m])

Cierre mecanico sencillo

w ] 1]
Caudal / Flow / Débit m¥h)

Fig. 61 Modelo y capacidades de la bomba

Fuente: bombashasa.com

Cantidad Modelo elegido
1 ECO-MAT 1/7

7 ECO -MAT 1/10
2 ECO-MAT 2/20
2 ECO-MAT 2/30

——
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La empresa Fontanet brinda una amplia gama de calderas para servicios industriales, los
modelos 3 PRV son generadores de vapor de alto rendimiento, disefiados para quemar
combustibles liquidos y gaseosos.

Caracteristicas principales:

» Hogar de combustion presurizada con retorno de gases por el mismo, totalmente
refrigerado, sin partes refractarias.

» Haz tubular provisto de tubuladores helicoidales que permiten alcanzar un elevado
coeficiente de transmision térmica.

» Sumoderno disefio permite una rapida puesta en régimen y la generacion de vapor
mas seco (relacion entre volumen y superficie de agua).

» Bocas de acceso, puertas delanteras (giratoria) y trasera (desmontable) dejan
accesible todo el interior del equipo facilitando la inspeccion, limpieza y
reparacion.

» El generador es de tipo monoblock con disefio compacto.

» Se provee montado sobre su base con todos sus accesorios incorporados, listo para
funcionar una vez acoplados los conductos de agua, vapor, combustible y

conexidn eléctrica.

Fig. 62 Caldera tubular 3 PRV
Fuente: www.calderasfontanet.com

La generacion de vapor se realiza mediante una caldera industrial del fabricante Fontanet,
modelos 3PRV.
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Modelo Caldera 3PRV

Tipo Caldera de 3 pasos hogar presurizado

Combustible Liquido y/o gas

Hogar Liso

Construccion Tipo  paquete  (equipos  auxiliares
incorporados)

Produccion de vapor 3220 Kg/h

Capacidad térmica 1738800 Kcal/h

Ancho x largo x alto 25mx54mx2,7m

Dimension de la chimenea 0,45 m

Tabla 94 Caracteristicas de Caldera 3PRV
Fuente: Calderasfontanet.com
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Fig. 63 Corte de caldera y circulacion de gases
Fuente: calderasfontanet.com

5.3.  Sistema de refrigeracion

La refrigeracion se llevara a cabo mediante un sistema compacto proporcionado de la
empresa GEA. El modelo que mejor se adapta a las necesidades energéticas es el GEA
BluGenium 300. Estos sistemas de refrigeracion son compactos con equipos que vienen
integrados en un mismo maédulo. Se trata un sistema de expansion indirecta que utiliza

como refrigerante el gas R17 en un circuito cerrado.
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Fig. 64  Sistema de refrigeracion GEABlueGenium
Fuente: Gea.com

Modelo Gea BluGenium 300
Proveedor GEA

Capacidad 280 kW

Ancho x largo x alto 12mx4,6mx2,14m
Consumo Refrigerante 30 Kg

Peso 4 toneladas

Tabla95  Datos técnicos del sistema de refrigeracion
Fuente: Gea.com

5.4.  Regulador de presion de N2

El regulador de presion Domo Witt permite reducir una elavada presion de un gas hasta
la solicitada para el sistema.
Las caracteristicas del equipo son:
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 alta estabilidad de presion también en caso de oscilaciones de presion de entrada,
caudal y temperatura
e rango de presion de salida 0,5-10 bar

« apto para un gran numero de gases industriales

Inlet pressure U
Pilot pressure
1

Outlet pressure

PCT

spindle

Fig. 65 Regulador de presién Domo witt set 737 le-hd/s-e
Fuente: wittgas.com
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