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1. Introduccién

1. Introduccidén

1.1. Descripcion del sector demandante

La acuicultura conforma el sector productor de alimentos de méas veloz crecimiento a nivel mundial.
Ha experimentado un crecimiento promedio anual del 5.8% en la década 2005-2014 segun la FAO
(2016). Este crecimiento notable ha llegado a superar por primera vez en el 2014 al pescado capturado
con destino a consumo humano (FAO, 2016). El papel de la Argentina en este mercado es muy bajo a
pesar de contar con condiciones adecuadas de produccion. Desde el Estado nacional se vienen
tomando medidas para promover esta actividad y es importante generar insumos de produccién
nacional, sustituyendo importaciones, en lo posible de origen natural y que propicien cultivos de

mayor valor agregado como puede ser los considerados “organicos”.

1.2. Caracterizacion de la problemética y oportunidad de mejora

El cultivo de salménidos en Argentina se basa exclusivamente en el cultivo de trucha arcoiris
(Onchorhynchus mykiss), que representa aproximadamente el 40% del total de la produccién acuicola
del pais. El valor de mercado de los salmdnidos esta estrechamente ligado al color rosado de su carne
y a ser el mismo entendido por el consumidor como sefial de calidad del producto. A su vez, es un
caracter distintivo de los salmoénidos que le confiere un sello de exclusividad. Este color se debe al
deposito de carotenoides, principalmente la astaxantina, que los salmoénidos no pueden sintetizar de

novo y que deben ser incorporados con la dieta para obtener un producto atractivo para el mercado.

Los salmonidos no tienen la capacidad de sintetizar carotenoides por si mismos y por lo tanto son
absolutamente dependientes de la dieta para lograr la pigmentacién normal que le conocemos, el
caracteristico color rosado-naranja. La ausencia de pigmento en la dieta de salmones y truchas en
cautiverio da como resultado un masculo palido, sin color y por lo tanto poco atrayente para el

consumidor, razén por la cual deben ser agregados al alimento que se les proporciona.

1.3. Tecnologias innovadoras que son requeridas para dar una solucion

Xanthophyllomyces dendrorhous (Phaffia rhodozyma) es una levadura basidiomicética fermentadora,
conocida por su capacidad exclusiva de producir el pigmento carotenoide astaxantina. Poblaciones
nativas de esta levadura han sido encontradas en los bosques autdctonos de la Patagonia Andina
Argentina. A través del mejoramiento de las levaduras productoras, la optimizacion de las condiciones

de cultivo y tratamiento de la biomasa para disponibilizar el pigmento, asi como el aprovechamiento
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1. Introduccién

de residuos agroindustriales para su cultivo es posible generar mediante procesos biotecnoldgicos una
fuente rentable, ambientalmente inocua y natural de este pigmento para su aprovechamiento en

acuicultura, que reemplace a las astaxantinas sintéticas que se utilizan actualmente.

1.4. Oportunidad de innovacion y lineas de trabajo existentes

En condiciones de cultivo, se ha probado la efectividad de varios carotenoides y sustancias que los
contienen como agentes pigmentantes, con énfasis en astaxantina y cantaxantina sintética y es comin
gue se usen ambas, en diferentes proporciones, aunque con predominio de astaxantinas de origen
sintético. Cabe resaltar que existen alimentos para salménidos de "terminacion", producidos en nuestro
pais, que poseen agregados de astaxantina, aunque de origen sintético, para dotar de la pigmentacion
buscada por los consumidores durante las fases de crecimiento previas al procesamiento de los

salmonidos.

1.5. Demanda local potencial de esas tecnologias innovadoras

En la Argentina se produjeron alrededor de 1.500 toneladas de trucha arcoiris durante el afio 2015,
siendo la segunda especie en importancia luego del pacu. La mayor parte de la produccion se lleva a
cabo en la Patagonia Argentina. Sin embargo, en el 2013 se importaron de Chile 6.600 toneladas de
salmon lo que marca el mercado potencial para la produccién en el pais de este tipo de producto. Cabe
destacar que el Servicio Nacional de Sanidad y Calidad Agroalimentaria (SENASA) mediante
Resolucién 375/2013 declar6 zona libre de enfermedades de los salménidos a la zona comprendida por
la cuenca alta del rio Limay, incluyendo al Embalse Alicura hasta la presa hidroeléctrica del mismo

nombre.

En contrapartida la produccion chilena de salménidos ha experimentado en los Gltimos afios serias
criticas por el gran uso de antibidticos que lleva a cabo en relacion con las enfermedades de cultivo, lo
cual impacta positivamente en el potencial de produccion de salménidos en nuestro pais en general, y
en la cuenca del rio Limay en particular, Asimismo, considerando la potencial exportacion del
producto, el producto podria venderse en otros paises como Chile que por su cercania geogréafica y su
rol de lider en la materia, (produce aproximadamente 70.000 toneladas anuales de salmoén rosado)

podria ser un potencial comprador.
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1.6. Impacto

La inclusion de astaxatina representa un agregado de valor en la produccién de alimento para truchas
de entre un 10 y un 25%. La produccion de estos carotenoides sintéticos tiene un potencial muy alto en
la salmonicultura, del orden de los 120 millones de ddlares. La disponibilidad de astaxantina de origen
natural para su uso en acuicultura redundara en una mejora de la calidad final de la produccién de
trucha arcoiris, al impactar positivamente en la percepcion que en el mercado consumidor tiene la
coloracion de la carne. De esta forma cabe preverse una mayor aceptacion tanto en el mercado interno
(donde puede ser un sustituto del salmon rosado, utilizado muy frecuentemente en la produccién de
sushi y otras comidas del llamado estilo “gourmet”), asi como también en los mercados
internacionales. En forma conjunta con el caracter de zona libre de enfermedades de los salménidos
referida previamente, de la cuenca alta del Rio Limay, cabe esperarse ademas de la mencionada mayor
aceptacion nacional como internacional del producto, lograr un mayor valor agregado si lograra dotar
de un carécter de productos organicos a las truchas de dicha cuenca. En este sentido, la astaxantina
producida a partir de levaduras, no iria contra dicha condicion. Adicionalmente, cabe destacarse el
hecho de que, debido a su excelente poder antioxidante, la astaxantina también se emplea en las

industrias cosmética y nutracéutica.

Actualmente, el mercado se vuelca cada vez mas a productos que no contengan pigmentos o aditivos
quimicos, favoreciéndose asi las fuentes naturales. En resumen, puede plantearse que el impacto de
proyecto derivado de esta demanda de innovacion abarcara el fomento de la biotecnologia nacional en
beneficio de la produccion de salménidos, la sustitucién de importaciones, la apertura de mercados

internacionales, y el desarrollo de nuevos puestos de trabajo.
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2. Estudio de mercado

2. Estudio de mercado

Un estudio de mercado tiene por objeto evaluar la viabilidad comercial de la actividad econémica que
buscamos desarrollar. EI mismo abarca, el comportamiento de los consumidores para detectar sus
necesidades de consumo y forma de satisfacerla, averiguar sus habitos de compra (momentos,
preferencias, etc). Su objetivo final es aportar informacion que permita mejorar la venta de un

producto, cuya demanda no ha sido satisfecha.

2.1. Produccidn por acuicultura en Argentina

Segun el Ministerio de Agroindustria, Subsecretaria de Pesca y Acuicultura, la produccion acuicola
destinada al consumo humano en Argentina durante los dltimos 20 afios ha mostrado un crecimiento
sostenido desde las 1.000 toneladas en 1996, hasta las 4.027 en el afio 2014.
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Fig. 2.1: Evolucion de la produccién por acuicultura en Argentina, periodo 1996-2015.

Durante los afios 2015, 2016 y 2017, hubo una leve disminucion, alcanzando 3.662 y 3.673 y 3.567
toneladas, respectivamente. Esto pudo deberse al alto costo de los alimentos balanceados, cuyos
ingredientes cotizan en bolsa, como a la falta de financiacién para enfrentar los costos operativos de
los cultivos, y a cuestiones climaticas en la region del NEA. Toda la produccidn, con excepcion de un

pequefio porcentaje de trucha y los cueros de yacaré, es comercializada en el mercado interno.

Las tasas de crecimiento durante el periodo 2010-2017, muestran una tasa de crecimiento acumulada
(TCAA) del 35.32%, aunque se observen tasas negativas durante el 2012, 2015 y 2017.
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2. Estudio de mercado

Periodo Produccién (Tn) TCA (%) | TCAA (%)

2009 2 655

2010 2701 1.73 1.73
2011 3237 19.84 21.58
2012 3026 -6.52 15.06
2013 3863 27.66 42.72
2014 4027 4.25 46.96
2015 3662 -9.06 | 37.90
2016 3673 0.30 38.20
2017 3567 -2.89 35.32

Tabla 2.1: Crecimiento de la produccién de acuicultura
en Argentina, periodo 2010-2017.

Produccién por acuicultura en Argentina
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Fig. 2.2: Evolucion de la produccién por acuicultura en Argentina,
periodo 2009-2017.

2.2. Trucha arcoiris (Oncorhynchus mykiss)

Esta especie fue cultivada durante gran parte del siglo pasado y el anterior solo en las aguas dulces,

pero desde mediados del siglo XX, es llevada hasta un tamafio grande (mas de 2 kilos), en cultivos que

se desarrollan mayormente en ambientes marinos. Su adaptacion al mar se produce normalmente, y los

investigadores discuten adn, si existe o no, una verdadera "smoltificacion" de la especie, como en los

salmones, ya que no se evidencian cambios suficientes a nivel fisiol6gico, que sean del mismo tenor

que los ocurridos en aquellos, en el momento en que los ejemplares son traspasados al mar. Es

también considerada, como la trucha de mayor distribucién a nivel mundial.
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Fig. 2.3: Trucha arcoiris (Oncorhynchus mykiss).

FAMILIA SALMONIDAE
GENERO ESPECIE NOMBRE COMUN
Salmo Salmo trutta marrén o trucha de mar
Salmo salar salmon del Atlantico
Oncorhynchus Oncorhynchus masou salmén japonés
Oncorhynchus kisutch salmén coho
Oncorhynchus tschawytscha | salmén chinook o salmén rey
Oncorhynchus keta salmén chum
Oncorhunchus gorbuscha salmén rosado
Oncorhynchus mikyss trucha arco iris

Tabla 2.2: Especies mas conocidas y empleadas en cultivos (familia Salmonidae).

2.2.1. Alimento y practicas alimentarias

El sistema digestivo de las truchas y otros salménidos esta naturalmente estructurado para procesar
alimentos que contengan principalmente proteina (proveniente de pescado), y que puedan obtener una
cantidad determinada de energia a partir de las grasas y carbohidratos existentes. Las dietas para larvas
y alevinos de truchas, requieren un contenido proteico y energia mas alta, que las correspondientes a
peces mas grandes. Los alevinos y juveniles se alimentan con contenidos de cerca del 50% de proteina
y el 15% de grasa, mientras que los peces adultos pueden crecer con un 40% de proteina y un 10 a

12% de grasa.

Los requerimientos nutricionales para truchas se conocen suficientemente, por lo cual los alimentos
deben elaborarse respetando los mismos. Existe suficiente bibliografia al respecto, para ser consultada
por el productor. En general, esta compra el alimento por su calidad y por precio cuando existen lineas

diferentes de elaboracion.
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2. Estudio de mercado

Tipo de dieta Inicial Crecimiento Produccion Reproductores
Proteina 51.0% 44.0% 42.0% 44.0%
Lipidos 16.0% 14.0% 14.0% 12.0%
Fibra cruda 2.0% 3.5% 4.0% 3.5%
Cenizas 10.0% 10.0% 10.0% 10.0%
Humedad 9.0% 9.0% 10.0% 10.0%
Energia metabdlica | 3.560 Kcal/Kg | 3.240 Kcal/Kg | 3.200 Kcal/Kg | 3.150 Kcal/Kg
Tamafio de pellet 0.3-3.6 mm 1.9-2.5mm 2.5-9.5mm 9.5 mm

Tabla 2.3: Dietas para truchas, empresa “Alitec®” (Chile).

La cantidad de alimento requerido por los peces, dependera de la temperatura del agua y de la talla de
los individuos en cultivo. Durante una produccion normal, los peces pueden alimentarse 7 dias a la
semana, con un alimento formulado de alta calidad. Debido a su alta tasa metabdlica, los peces
pequefios necesitaran mayor cantidad de alimento en relacion a su peso y en relacion a la ingesta de
los grandes peces. Como los peces son animales poiquilotermos, la temperatura de su cuerpo y su tasa

metabdlica variara con las temperaturas del medio de cultivo.

La temperatura minima para crecimiento en las truchas, estd situada cerca de los 3.5°C. A esta
temperatura o0 en su entorno, el apetito de los animales disminuye, operando muy lentamente su
sistema digestivo. En este caso, se requerira solamente una dieta de “mantenimiento” (0.5 a 1.8% de
su peso corporal/dia). Un ofrecimiento de mayor porcentaje, producird pobres resultados en
conversiones alimentarias, mayores desechos de alimento no consumido en los cerramientos y

I6gicamente, una pérdida de dinero para el productor.

Por encima de la temperatura sefialada, el metabolismo y la tasa de crecimiento de esta especie
aumenta hasta aproximadamente los 18.5°C, dependiendo de la raza genética mantenida en cultivo.
Las temperaturas Optimas para un crecimiento eficiente, estan situadas entre los 13 y 18.5°C (15°C
constantes), pudiéndose emplear tasas de alimentacion de maximos niveles (1.5 hasta 6% diario del

peso corporal).

Por encima de los 18.5°C, la tasa metabdlica continla aumentando hasta que la temperatura se
aproxima a los niveles letales, pero la capacidad de carga en oxigeno de las aguas y los requerimientos
respiratorios de los propios peces, marcara el limite sobre la cantidad de alimento que los animales

procesen eficientemente (caso de areas marginales para cultivo de trucha arco iris en nuestro pais).
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2. Estudio de mercado

En aguas templadas (mayores de 18.5°C), el sistema digestivo de las truchas no utiliza bien los
nutrientes y mucho del alimento consumido, se digiere solo parcialmente antes de su eliminacién. Este
alimento no digerido, debe evitarse, ya que sus desechos quedan en el agua, incidiendo en la
disminucién del OD en las aguas (a mayor temperatura), estos factores actlan negativamente en
producciones comerciales, produciendo arritmias respiratorias en los peces, con el resultado de altas

mortalidades.

Los métodos especificos de alimentacion en truchas, dependen del tamafio de los animales bajo
cultivo. El primer alimento ofrecido a las larvas, debe ser colocado en pequefias cantidades,
manualmente y por lo menos, ofrecido entre 8 y 10 veces durante el dia, hasta que se observe que
todos los peces estén comiendo activamente. Este es el periodo de mayor atencién, puesto que si desde
el comienzo los peces son bien alimentados (con un buen alimento), los animales responderan
ampliamente en cuanto a crecimiento durante la produccion. La frecuencia de la alimentacion
disminuye en el transcurso del cultivo y a medida que los animales crecen. La trucha puede almacenar
hasta el 1% de su peso en alimento seco en cada toma, por lo que la frecuencia debe ajustarse de

acuerdo a ello.

El aprovechamiento del alimento depende la naturaleza del mismo (secos o frescos) y de los sistemas
de cultivo utilizado (estanques o jaulas). Cuando se utiliza alimento fresco el desperdicio es muy
superior (entre 1:5 a 1:8) al de los alimentos secos (aproximadamente 1:2) ya que las particulas de
alimento se desintegran mas rapidamente en el agua, quedando reducidas a un tamafio demasiado

pequefio para ser ingeridas por las truchas.

En base al articulo “,COomo alimentar a mis truchas? Recomendaciones y aplicacién de férmulas”
(Primera edicién. Caritas del Perd, Per(, 2015), se dispone de informacion sobre la conducta
alimenticia y crecimiento de las truchas arcoiris en los diferentes estadios de su ciclo de vida (Tablas
24,25y 2.6).
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TALLA TEMPERATURA DEL AGUA EN °C TALLA TEMPERATURA DEL AGUA EN °C
{em) 4 5 3 7 8 9 10 T 12 (em) 13 3 15 16 17 18 19 70 Xl

3 T4 | 206 | 319 | 423 | 528 | 633 | 739 | 845 | 952 3 1060 | 1160 | 1278 | 1212 | 1146 | 1080 | 1015 | 852 | 601
3 085 | 162 | 239 | 316 | 394 | 472 | 551 | 630 | 7.09 3 789 | B69 | 545 | 900 | 852 | 803 | 755 | 635 | 515
5 068 | 129 | 191 | 252 | 3.4 | 3.77 | 439 | 502 | 565 5 628 | 691 | 755 | 7.16 | 678 | 639 | 601 | 505 | 411
3 056 | 1.07 | 159 | 210 | 261 | 313 | 365 | 417 | 469 3 521 | 574 | 627 | 595 | 563 | 531 | 499 | 420 | 34l
7 050 | 005 | 140 | 135 | 230 | 278 | 321 | 367 | 412 7 458 | 504 | 550 | 522 | 494 | 467 | 439 | 369 | 3.00
8 043 | 083 | 122 | 161 | 201 | 241 | 280 | 3.20 | 360 8 400 | 440 | 480 | 456 | 432 | 407 | 383 | 323 | 262
9 039 | 073 | 108 | 143 | 178 | 214 | 249 | 284 | 320 9 356 | 301 | 426 | 405 | 383 | 362 | 340 | 286 | 233
10 035 | 066 | 097 | 129 | 160 | 192 | 224 | 256 | 287 0 309 | 351 | 383 | 364 | 344 | 3.25 | 306 | 257 | 209
n 031 | 060 | 089 | 117 | 146 | 175 | 203 | 232 | 261 M 290 | 319 | 348 | 333 | 3.3 | 295 | 278 | 234 | 190
12 020 | 055 | 081 | 107 | 134 | 160 | 186 | 213 | 239 12 265 | 292 | 319 | 320 | 286 | 270 | 254 | 214 | 174
13 028 | 054 | 079 | 105 | 130 | 257 | 1.82 | 208 | 233 13 250 | 285 | 311 | 205 | 279 | 263 | 248 | 200 | 170
14 027 | 052 | 077 | 102 | 127 | 152 | 177 | 202 | 227 14 252 | 277 | 302 | 287 | 272 | 256 | 241 | 203 | 165
15 025 | 049 | 072 | 095 | 1.8 | 142 | 165 | 1.88 | 212 15 235 | 288 | 282 | 268 | 253 | 239 | 225 | 190 | 184
16 024 | 046 | 067 | 089 | 1.11 133 | 154 | 176 | 198 16 220 | 242 | 284 | 251 | 237 | 224 | 211 | 178 | 148
17 022 | 043 | 063 | 084 | 104 | 1.25 | 145 | 166 | 186 17 207 | 228 | 248 | 236 | 223 | 211 | 198 | 167 | 136
18 021 | 040 | 060 | 078 | 089 | 118 | 137 | 157 | 176 18 195 | 215 | 234 | 223 | 211 | 199 | 187 | 158 | 1.28
19 020 | 038 | 057 | 075 | 093 | 112 | 1.30 | 148 | 167 19 185 | 204 | 222 | 211 | 200 | 188 | 177 | 149 | 1.22
20 019 | 036 | 054 | 071 | 088 | 106 | 1.23 | 141 | 158 20 176 [ 193 | 211 | 200 [ 180 | 179 [ 168 | 142 | 135
2 018 | 035 | 051 | 068 | 084 | 101 | 117 | 134 | 151 21 167 | 184 | 201 | 191 | 180 | 170 | 160 | 135 | 110
22 017 | 033 | 049 | 065 | 080 | o096 | 112 | 128 | 144 22 160 | 176 | 192 | 182 | 172 | 163 | 153 | 129 | 105
23 016 | 032 | 047 | 062 | 077 | 092 | 1.07 | 1.22 | 1.38 23 i53 | 168 | 183 | 174 | 165 | 155 | 148 | 123 | 100
24 016 | 030 | 045 | 059 | 074 | 088 | 1.03 | 117 | 132 24 146 | 161 | 175 | 167 | 158 | 149 | 140 | 1.8 | 0.96
25 015 | 029 | 043 | 057 | 071 | 085 | 099 | 112 | 126 25 140 | 154 | 168 | 160 | 151 | 143 | 134 | 113 | 092
26 014 | 028 | 041 | 055 | 068 | 081 | 085 | 108 | 122 26 135 | 148 | 162 | 154 | 146 | 137 | 120 | 109 | 089
27 114 | 027 | 040 | 052 | 065 | 078 | 091 | 104 | 117 27 130 | 143 | 156 | 148 | 140 | 132 | 124 | 105 | 085
28 013 | 026 | 038 | 051 | 063 | 075 | 088 | 1.00 | 143 28 125 | 138 | 150 | 143 | 135 | 128 | 120 | 101 | 082
29 012 | 025 | 037 | 048 | 061 | 073 | 085 | 097 | 108 29 121 | 133 | 145 | 138 | 130 | 123 | 106 | 098 | 079
30 012 | 024 | 036 | 047 | 059 | 070 | 082 | 094 | 1.05 30 107 [ 128 | 140 | 133 [ 126 | 19 [ 112 | 1z | o4
3 012 | 023 | 034 | 046 | 057 | 068 | 079 | 091 | 1.02 31 113 | 124 | 136 | 129 | 122 | 115 | 1.08 | 091 | 074
32 012 | 022 | 033 | 044 | 055 | 066 | 077 | 088 | 099 32 100 | 120 | 131 | 125 | 118 | 111 | 105 | 088 | 072

Tabla 2.4: Porcentaje de alimento por peso de trucha necesario en funcion de su talla y temperatura de entorno.

Estadio Talla Veces por dia Periodo
Alevines 3-10cm 8 veces al dia Inicio
. 10-13 cm 6 veces al dia o
Juveniles - Crecimiento
13-18cm 4 veces al dia
>18 cm Engorde
Adultos 6 - 12 semanas 2 veces al dia ) .
antes dela Pigmentacion
venta

periodo de crecimiento.

Tabla 2.5: Frecuencia de alimentacion de acuerdo con el

Peso d
€00€ 197 102-15| 1.5-5 | 5-12 | 12-20 | 20-40 | 40-80 | 80-100| 150 200 |250-300
trucha (g)
Talla de
25 |25-50(50-75|75-10|10-12.5 |12.5-15 | 15-17.5 | 17.5-20 | 20-22.5 | 22.5-25 | 25-30
trucha (cm)

Tabla 2.6: Relacion entre el peso y la talla de la trucha a lo largo de su crecimiento.

En general, se producen alimentos especialmente elaborados con antibiéticos (oxytetraciclina u otros)

o0 carotenos (para coloracion de la carne). Estos alimentos, son més caros que los comunes y deben

utilizarse en las ocasiones o periodos correspondientes. En el caso de los pigmentos carotenoides, los

mismos se utilizan en produccion de trucha y salmon, para conferir una coloracion rosada a la carne de
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los peces, no afectando ni su salud, ni su tasa de crecimiento. Una pigmentacion exitosa puede
lograrse en tres meses de alimentacion cuando los peces ingieren activamente el alimento, y en 6

meses, si las temperaturas son menores a la 6ptima.

Las truchas pueden cultivarse en mar o en agua dulce en el sistema de jaulas suspendidas. En el mar,
el cultivo se realiza hasta que ellas se aproximan a la madurez sexual, alcanzando durante ese periodo
1.5 a 2 Kg. de peso o mas, mientras que en agua dulce los cultivos que se desarrollan en el pais,
alcanzan la talla que abarca desde el “pan size o plato”, hasta las mas grandes, cercanas a 2.5 Kg. La
mayor parte de los productores argentinos, llevan su produccién hasta un peso de 250 a 300 gramos 0
mas en agua dulce, dependiendo de la rentabilidad que se busque y de acuerdo a la demanda, asi como

los precios ofrecidos en el mercado mayorista.

2.2.2. Pigmentacion
Las sustancias responsables de la coloracion peculiar de la carne de los salménidos son los pigmentos
carotenoides. Los carotenoides son sustancias liposolubles, es decir, son solubles en las grasas, pero no

en el agua. En los peces se acumulan fundamentalmente en la piel y en el musculo.

Fig. 2.4: Coloracion de la carne de trucha arcoiris buscada

por los acuicultores.

La pigmentacion depende de varios factores, entre los que cabe destacar los parametros fisicoquimicos

del medio de produccion, tales como temperatura, caudal de agua disponible, oxigeno disuelto y
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materia organica del fondo, principalmente. Todos estos parametros determinan la proporcion de

pigmentantes a suministrar en la alimentacion.

Uno de los principales inconvenientes de la pigmentacion es el tiempo necesario hasta obtener la
coloracion deseada, aparte de la elevada dosis necesaria, debido a su costo final. Por esta razon, cada
vez se estan utilizando més carotenoides puros, obtenidos bien por sintesis quimica o bien por
extraccion a partir de productos naturales que permiten lograr una répida coloracion con
homogeneidad y similitud en la tonalidad de color a la obtenida en el proceso de coloracion de los
salmones en el mar. Tras la digestion, los compuestos carotenoides se depositan en la grasa muscular.
Su capacidad de fijacion depende de la solubilidad de estos compuestos en la grasa incluida en los

musculos, que constituyen la parte comestible de la trucha.

La pigmentacién es la etapa final en el ciclo de crecimiento de los salménidos. Se ha determinado que
en truchas arcoiris bajo los 80 a 100 g los carotenoides se depositan principalmente, en la piel y
6rganos, y muy poco en el tejido muscular de estos peces, el cual permanece blanco (Torrissen, 1989).
Este fendmeno estd mas relacionado con la edad y el estado fisioldgico de los peces, gue con el peso
corporal o la concentracion de carotenoides en la dieta. En todo caso, la observacién empirica de este
hecho, ha llevado a que los salmonicultores comiencen sus programas de pigmentacion por sobre los
100 o 150 g en truchas, debido a que una pigmentacion previa les significa un gasto innecesario. La
etapa concluye cuando se halla alcanzada la coloracidon deseada en la carne, la medicion visual se

realiza utilizando la regla de color SalmoFan y cartilla de color Roche.

ENiEN EEEEE
‘ 1
m i S;.}molian"‘f‘:’nini33 2

YOTITITE |

DSM (S
12 9¢ G2

Fig. 2.5: Cartilla Roche (izquierda), SalmoFan mini (derecha)

y regla SalmoFan (abajo).
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La medicion final de estas tablas esta directamente relacionada con la concentracién de astaxantina
retenida en el tejido muscular de los salménidos. La relacion entre la pigmentacion y la coloracién
solo es lineal a bajas concentraciones de astaxantina, por lo tanto, cuando se alcanza un elevado grado
de coloracién, una mayor pigmentacion no la incrementara. De este modo, en truchas arcoiris, el ojo

humano ya no puede distinguir diferencias de color, a concentraciones en el musculo de 3 a 6 ppm.

En el tratamiento pigmentante las concentraciones mas utilizadas varian entre los 40 a 100 mg/Kg de
astaxantina en el alimento de la trucha arcoiris, para lograr un color 16 Carta Color Roche y 30 por
Abanico Colorimétrico SalmoFan de Roche. No obstante, la tasa de retencién de estos pigmentos
disminuye al incrementarse el nivel de carotenoides dietarios (Torrissen, 1985). En este sentido,
Bjerkeng (1990) ha observado que la trucha arcoiris presenta una tasa de retencion, tanto para la
astaxantina como para la cantaxantina, que disminuye por sobre las 50 ppm de astaxantina dietaria.
Segun estos investigadores, lo anterior se deberia no s6lo a la saturacion de receptores musculares para
los carotenoides (actomiosina), sino que, ademas la capacidad de absorcidn y/o transporte de estos

pigmentos hacia los tejidos también se veria copada.

2.2.2.1. Estudio de pigmentacion con astaxantina de origen sintética y natural

En 1998 una investigacion llevada a cabo por la Universidad de Polymouth, United Kingdom, estudio
la pigmentacion de truchas arcoiris con astaxantina de origen natural (NatuRose de Cyanotech®) y
sintética (Carophyll Pink de Royal DSM®).

La dieta fue formulada para simular el alimento comercial cominmente utilizado para las truchas y su
suplementacion con diferentes fuentes de astaxantina como el principal agente pigmentante. La dieta
N°1 contenia 50 ppm de staxantina sintética, la dieta N°2 50 ppm de astaxantina natural y la dieta N°3
70 ppm de astaxantina natural. Durante el periodo de aclimatacién semanas O a 4, los peces fueron
alimentados sin el agregado pigmentos, entonces el tiempo cero empez6 a correr a partir de la semana
4. La evaluacién del peso, color de la carne y el contenido de astaxantina en la misma fue hecho a las

semanas 4, 8 y 16 utilizando la carta de color Roche y HPLC.
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50 ppm 50 ppm 70 ppm
Semana sintética natural natural
Peso de trucha (g)

4 99 99 102
6 139 139 142
8 178 179 182
10 213 209 213
12 242 238 244
14 280 275 283
16 327 315 322

Tabla. 2.7: Peso de truchas arcoiris evaluado

bisemanalmente.

Los resultados en la deposicion de la carne de trucha arcoiris mostraron una coloracion rosada
significativa después de la semana 8. A la semana 16, la coloracién segun la escala Roche, fue mayor
para la dieta con 50 ppm de astaxantina de origen natural (28.79) que para la de origen sintético a la
misma concentracion (27.32). Por otro lado, en la dieta con 70 ppm de astaxantina de origen natural
fue mayor que en las otras dos (29.93), alcanzando una pigmentacion de competencia comercial.

50 ppm 50 ppm 70 ppm
Semana sintética natural natural
Color (escala Roche)
4 N/A N/A N/A
8 23.38 23.87 25.74
12 26.47 27.51 28.46
16 27.32 28.79 29.93

Tabla 2.8: Color Roche en fillets de trucha arcoiris.

Una variable interesante a tener en cuenta seria el tiempo que demora una dieta con 70 ppm de
astaxantina de origen sintético en alcanzar una coloracién de competencia comercial de 30 en la escala
Roche. Si bien en el estudio esta consideracion no fue evaluada, con los valores de la Tabla 2.8, es

factible realizar una correlacion para estimar dicha variable.

Lo que se hizo fue tomar la diferencia porcentual, semana a semana, entre los valores de coloracion de
las dietas con 50 ppm de astaxantina de origen natural y sintético, para luego extrapolarlos a la dieta
con 70 ppm de astaxantina de origen natural y asi obtener una escala de color para una hipotética dieta

de 70 ppm de astaxantina de origen sintético, como puede verse en la Tabla 2.9.
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50 ppm 50 ppm 50 ppm 70 ppm 70 ppm
Semana sintética natural (A%) sintética (Hip.) natural
Color (escala Roche)
4 N/A N/A N/A N/A N/A
8 23.38 23.87 2.10% 25.21 25.74
12 26.47 27.51 3.93% 27.38 28.46
16 27.32 28.79 5.38% 28.40 29.93

Tabla 2.9: Extrapolacidon del color Roche para fillets de trucha arcoiris.

Por ultimo, con los valores obtenidos trazamos una linea de tendencia con buen ajuste (R> = 0.99) y la
extendemos hasta que la misma llegue a un valor de 30 en la escala de color Roche. Como puede verse
en la Figura 2.6, dicho valor se alcanza en la semana 22 de la administracion del agente pigmentante

en el alimento de las truchas arcoiris.

Extrapolacion

32
30

28
R*=0.99

Color SalmomFan Roche

22
10 12 14 16 18 20 22 24

=y
a
(o]

Semanas

70 ppm AXT sintética (Hip.)

Fig. 2.6: Tendencia en la coloracion de la carne de trucha arcoiris

con la dieta hipotética.

Como conclusion al estudio, se puede decir que en truchas con un peso final de 300 g una
concentracion de 70 mg/Kg de astaxantina natural, durante un periodo de 16 semanas, fue suficiente
para lograr un color muy préximo a 30 por el Abanico Colorimétrico SalmonFan de Roche. Por el
contrario, para la misma concentracion de astaxantina de origen sintético se estimo que seria necesario

un periodo de 22 semanas para lograr la misma coloracion.
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2.2.3. Zonas de produccion

La produccion de trucha arcoiris se realiza principalmente en los embalses hidroeléctricos del rio
Limay (Alicura y Piedra del Aguila), en la provincia de Neuquén. Se comercializa preferentemente en
pieza entera, desespinada o fillet, en fresco o congelado, tamafio plato y actualmente también trucha
grande. Las ventas alcanzan restaurantes, supermercados, empresas de catering o aquellas dedicadas a
delicatesen. La ciudad de Buenos Aires es el mayor mercado receptor seguido de otras importantes
como Rosario y Cérdoba. Es ademas comercializada en numerosos centros turisticos del pais. El
mercado internacional esta cubierto por una sola empresa que exporta un reducido volumen hacia

Estados Unidos.

Fig. 2.7: Cultivo de trucha arcoiris en el embalse Piedra

del Aguila (1dris Patagonia).

Los cultivos son desarrollados en sistema intensivo en jaulas suspendidas, existiendo, ademas, otros
establecimientos pequefios en tierra, de tipo familiar o pymes, de menor produccion, ubicados en
zonas turisticas (La Pampa, Jujuy, Salta, Tucuman, Mendoza, Santa Fe y Cdrdoba, principalmente)
siendo su cultivo realizado, en raceways (tanques de cemento, rectangulares alargados) o tanques
circulares, con una alta tasa de renovacion de agua de excelente calidad (proveniente de las sierras).

Abarcan desde unas pocas toneladas anuales, hasta un potencial maximo de 70 toneladas/afio.

Los cerramientos denominados “jaulas”, se hicieron populares desde hace mas de una década y se los
utilizé inicialmente en el cultivo comercial de salménidos (del Atlantico, del Pacifico y trucha arco-
iris, principalmente) para engorde realizado en mar o también, para el caso de cultivo en agua dulce.
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Fig. 2.8: Zonas de produccién de produccién

de trucha arcoiris.

2.2.4. Produccion en Argentina

Segun informes anuales de la produccién acuicola Argentina elaborados por el Ministerio de
Agroindustria, Subsecretaria de Pesca y Acuicultura, en lo que refiere a la produccién de trucha
arcoiris, en el periodo 2014-2017, se ha mantenido estable. Llegando a representar casi un 40% del
total de la produccion acuicola y una tasa de crecimiento acumulada (TCAA) negativa de -11.36%.

Periodo| Trucha arcoiris (Tn) | TCA (%) | TCAA (%)
2009 1600
2010 1650 3.13 3.13
2011 1364 -17.33 | -14.21
2012 1260 -7.62 -21.83
2013 1254 -0.48 -22.31
2014 1425 13.64 -8.67
2015 1455 2.11 -6.57
2016 1413 -2.89 -9.45
2017 1386 -1.91 -11.36

Tabla 2.10: Crecimiento de la produccion de trucha arcoiris en
Argentina, periodo 2010-2017.

pag. 16




2. Estudio de mercado

Produccién de trucha arcoiris (Argentina)

Toneladas

Fig. 2.9: Evolucion de la produccién de trucha arcoiris en Argentina,
periodo 2009-2017.

2.3. Potencialidad de la astaxantina en la acuicultura Argentina

A continuacion, realizaremos un calculo para la estimacion de las necesidades de astaxantina y su

potencial econémico en la acuicultura Argentina, realizando una serie de consideraciones:

1. En la acuicultura Argentina, la astaxantina como pigmento de salmoénidos estara
principalmente destinado al mercado de la trucha arcoiris en cultivos de jaulas realizados en
agua dulce, la cual desde el 2009-2017 tuvo una produccién promedio de 1.423 toneladas/afio,

segun la Tabla 2.9.

2. La temperatura de lagos y causes de agua en Neuquén y Rio Negro rondan los 12 a 18°C

(15°C promedio), dependiendo de la estacion del afio.

3. La mayor parte de los productores argentinos, llevan su produccién hasta un peso de 250 a
300 gramos en agua dulce, hasta una talla de entre 25-30 centimetros. Por lo tanto, segun las
Tablas 2.6 y 2.7, se debe administrar una cantidad de alimento de 1.54% el peso total de las

truchas, dos veces al dia.

4. Segun el estudio de la seccién 2.2.2.1, se debe administrar una dosis de 70 mg de astaxantina

por kilogramos de alimentos para las truchas, durante un periodo de 112 dias (16 semanas)
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para la astaxantina de origen natural y 154 dias (22 semanas) para la astaxantina de origen

sintético, para lograr una coloracion comercialmente competente.

Los productores argentinos suelen utilizar mezclas de higado fresco, visceras y restos de
pescado molidos al tamafio adecuado para el estadio de crecimiento de la trucha, debido a que
otros alimentos balanceados (como harinas de carne especialmente formuladas) resultan

costosos. El aprovechamiento del alimento suele estar entre 1:5 a 1:8.

El aditivo pigmentante de origen sintético mas difundido en el mercado es el Carophyll Pink
de la empresa “DSM®”, con 10% de astaxantina y un valor en el mercado entorno a los U$
1.000/Kg. Por otro lado, dentro de los pigmentantes de origen natural encontramos varios
productos, pero el de mayor preponderancia es el NatuRose de la empresa “Cyanotech®”, con

1.5% de astaxantina y un valor de U$ 170/Kg (precios promedio segun los diferentes canales

de ventas digitales Ebay, Discus, Zauba, Seahorse Source y Algova, al afio 2019).

Trucha arcoiris | AXT sintética AXT natural Carophyll Pink NatuRose Carophyll Pink NatuRose
(Tn/Afio) (Kg/Afo) (Kg/Afo) 10% (Kg/Afio) | 1.5% (Kg/Afio) | 10% (US/Afo) | 1.5% (US/Afio)
1600 2 656 1932 26 562 128 785 26 561 920 21893461
1500 2 490 1811 24902 120736 24901 800 20525120
1400 2 324 1690 23242 112 687 23 241 680 19156 779
1300 2158 1570 21582 104 638 21581560 17 788 437
1200 1992 1449 19921 96 589 19921 440 16 420 096
1100 1826 1328 18 261 88 540 18261320 15051 755
1000 1660 1207 16 601 80491 16 601 200 13683413
900 1494 1087 14941 72442 14 941 080 12 315072

Tabla 2.11: Estimaciones de consumo de astaxantina en funcidn de la produccion de truchas arcoiris.

Como puede apreciarse en la Tabla 2.11, en el supuesto caso que el mercado acuicola Argentino

optara en su totalidad por el uso de astaxantina de origen natural, en lugar de la sintética, significaria

un ahorro de aproximadamente un 20%. Esto se debe, a que si bien el gramo de astaxantina sintética es

maés barato (U$ 10/g contra U$ 11.3/g), la mayor eficiencia de deposicion en la carne de las truchas

arcoiris permite reducir el tiempo de la etapa pigmentante y, por lo tanto, la cantidad de astaxantina

utilizada.

2.4. Importaciones de astaxantina en la Argentina

En la Argentina no existe produccion local de productos con astaxantina, tanto de origen sintético

como natural, por lo tanto, el ingreso de los mismos es debido a su importacion. Mediante el sistema
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de busqueda digital de comercio exterior “Scavage”, encontramos las importaciones correspondientes
a preparaciones que contenga beta-caroteno, ésteres metilicos o etilicos del acido 8’-apo-beta-
caroteno, astaxantina o cantaxantina de origen sintético, con aceites vegetales, almidon, gelatina,

sacarosa o dextrina, aptas para colorear alimentos (clasificacion arancelaria 3204.19.12).

NOTA:

Cabe aclarar que el sistema Scavage no permitié especificar informacion de utilidad para realizar un
analisis mucho mas minucioso, como composicion o uso final de los productos que cuadren dentro la

clasificacion arancelaria.

Afio Cantidad (Kg) | Valor FOB (US)
2017 30834 11501082
2016 30372 11333090
2015 28 332 10554 926
2014 32059 11892 687
2013 33062 13124156
2012 33283 14769 407
2011 35782 17326801
2010 21728 10928674

Tabla 2.12: Cantidad y valor de las importaciones Argentinas
de las mercaderias 3204.19.12.

Considerando que el producto de origen sintético mas difundido del mercado, el Carophyll Pink de la
empresa “DSM®?”, posee un valor entorno a los U$ 1.000/Kg (seglin un promedio de los canales de
ventas digitales Ebay, Discus y Zauba, al afio 2019), podemos estimar (segin las Tablas 2.11 y 2.12)
gue las cantidades importadas de este producto, o similares, no alcanzan a suplir el 50% de la demanda

potencial promedio del mercado local.

2.5. Oportunidad del proyecto en la Argentina

El hecho de producir un alimento para salménidos con astaxantina de origen natural, dentro del

territorio de la nacional, les permitiria a los criadores locales:

e Menor inversion en alimentos pigmentantes.
e Ampliar la produccion local de salmonidos.
e Competitividad frente a mercados extranjeros.

e  Apertura a nuevos mercados extranjeros.
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2.5.1. Plan de negocio
En base a los célculos hechos en el balance de materia de la seccion 7.2.2.3, tenemos una produccion
de 10 Kg de astaxantina por lote de produccion. Siendo 48 los lotes producidos anualmente, tenemos:

e AXT,s, = (10 Kg AXT/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 480 Kg AXT/Afio

Siendo que para una produccion anual promedio de 1.400 toneladas/afio de trucha arcoiris, se
necesitarian 1.690 Kg de astaxantina natural para abastecer a todo el mercado argentino, estimamos el
porcentaje del mercado que seriamos capaces cubrir en el supuesto caso que en su totalidad se

inclinara por el uso de astaxantina de origen natural.

e Mercado = [(480 Kg AXT/Afi0)/(1.690 Kg AXT/Afio)] * 100% = 28,40%

Por otro lado, debemos calcular el precio de nuestro producto. Para ello, debemos considerar el
producto de nuestra competencia (NatuRose de Cyanotech®), siendo que para una concentracion de
1.5% de astaxantina, su valor en el mercado es de U$ 170/Kg vy, que la concentracion de astaxantina

en nuestro producto es de 0.4% (seccion 7.3.4), calculamos:

e Precio = (0,4 g AXT/1,5 g AXT) = (U$ 170/Kg) = U$ 45/Kg

Una vez que nuestro producto alcance un buen posicionamiento en el mercado local, buscaremos
comercializarlo a U$ 45/Kg. Pero hasta entonces, debemos venderlo a un precio que resulte
competitivo frente al resto. Por ello, se decide un precio de lanzamiento de U$ 36/Kg (un 20% por

debajo del precio final), que se incrementara de a poco con el correr del tiempo.
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3. Estudio de la localizacién

Las decisiones referentes a la localizacion de la planta son de orden estratégico, dado que estas son
cruciales al comprometer a la organizacion con costos a largos periodos de tiempo. El estudio de
localizacion tiene como propdsito encontrar la ubicacion més ventajosa para el proyecto, es decir, la
opcion que, cubriendo las exigencias o requerimientos del proyecto, contribuya a minimizar los costos
de inversion y los costos y gastos durante el periodo productivo. Las alternativas de localizacion deben
ser revisadas bajo las condiciones de servicios basicos, mano de obra, fuentes de materia prima e
insumos, demanda del mercado, etc. El estudio contempla dos aspectos diferentes, la

macrolocalizacion y la microlocalizacion.

3.1. Macrolocalizacion
El estudio de macrolocalizacion involucra la seleccidn de la regién o zona mas adecuada, evaluando
las que preliminarmente presentan ciertos atractivos para la industria en cuestion. En nuestro caso, la

serie de factores que intervienen en el costo de produccion:

e Materia prima.

e Mano de obra.

e Transporte.

e Energiaeléctrica.

e Gas natural.

e Agua.

e Caracteristicas ambientales.
e Mercados.

e Tratamiento de desechos.

e Comunicaciones.

La produccion de astaxantina natural de origen fangico tiene como factor esencial y limitante la
materia prima, siendo como alternativas viables y bajo costo, la utilizacion del hollejo de frutas, tales
como, uvas, manzanas o peras. Estos son los residuos de las industrias vitivinicolas y fruticolas, en la
produccion de vino y jugo de frutas, respectivamente. Como la mayor cantidad de productores de estas
industrias se concentran principalmente en las provincias de Mendoza, Neuquén y Rio Negro, seran

las provincias a evaluar preliminarmente en el estudio de macrolocalizacién.
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3.1.1. Materia prima

En la estimacion del potencial de suministro de materia prima por cada una de las provincias a evaluar
primero analizaremos el proveniente de los residuos de uva, teniendo en cuenta las siguientes
consideraciones. Primero, se estima que por cada 100 litros de vino producido se obtienen 18 Kg de
residuos. Segundo, el hollejo representa el 75% del total de los residuos resultantes de la produccién

del vino, el resto son 25% de escobajos.

Con los datos aportados por el “Instituto Nacional de Vitivinicultura de la Republica Argentina” sobre
la produccion de vino en el afio 2017, determinamos que la materia prima proveniente de la uva es

ampliamente mayor en la provincia de Mendoza gue en las de Neuquén y Rio Negro.

L Produccién de | Total deresiduos )
Provincia . , Hollejo (Tn)
vino (H litros) (Tn)
Mendoza 8666133 155990 116993
Neuguén 57 557 1036 777
Rio Negro 32 868 592 444

Tabla 3.1: Estimacion de la materia prima proveniente de los

residuos de uva al afio 2017.

En cuanto a la materia prima proveniente de los residuos de manzana y pera, consideraremos a las
provincias de Neuguén y Rio Negro como una sola. Esto es debido a que la zona de produccién de
estos frutos se realiza principalmente en la zona de Valle de Rio Negro, la cual es limitrofe entre
ambas provincias, y tanto las plantaciones como las empresas productoras de jugo se encuentran
distribuidas de manera equivalente en esta region. Por lo tanto, la diferenciacion se hara entre las
zonas de Valle de Rio Grande (entre las provincias de Neuquén y Rio Negro) y el Valle de Uco, que es

la zona donde se cultivan y procesan estas frutas en la provincia de Mendoza.

Se estima que en la zona del valle de Rio Grande se producen el 85% del total de manzanas
producidas en el pais, mientras que las peras representan un 75% del total. El resto es producido en la
zona del valle de Uco. Las cantidades producidas en otras regiones del pais no tienen relevancia
significativa. La produccién de manzana y peras tienen diferentes destinos, los cuales son la
exportacion, la industrializacion y el mercado interno. Segun la “Secretaria de Agricultura, Ganaderia

y Pesca”, el destino de la produccidn se distribuye como indica la Tabla 3.2.
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DESTINO DE LA PRODUCCION (%)
Exportacion Industria Mercado interno
Manzana 25 45 30
Pera 60 25 15

Tabla 3.2: Distribucion del destino de la produccién de manzanas y peras.

Del total destinado para la industrializacion, el 80% es destinado para la produccién de jugos. Segun la
informacion aportada por la empresa “Jugos S.A.” del total de fruta utilizado el 20% son residuos, y de
este, el 75% son hollejos. Un informe de la Universidad Nacional de Avellaneda (UNDAYV) sobre “la

crisis del sector fruticola” en al afio 2016, expone la drastica reduccién de la produccion del sector

fruticola en los Gltimos afios.

2007 vs 2016 2016 vs
promedio 10 anos
Argentina -21,3% -15,5%
Resto del Hemisferio Sur  +11,65% +1.8%

1.900
1.800
1.700
1.600
1.500
1.400

En Miles de Toneladas

1.300

1.200
2001 4008 1002 5010 4010 4010 401 400 401° 4010
s Resto del Hemisferio Sur (eje derecho) s Argentina (eje izquierdo)

Fig. 3.1: Produccion de frutas de pepita, en Argentina y principales paises del
hemisferio Sur, 2007-2016.

A partir de estos datos, realizamos una estimacion para determinar la materia prima proveniente de
peras y manzanas. Como se ve en la Tabla 3.3, esta es mayor en la regién del Valle de Rio Negro que

en la del Valle de Uco.
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., Produccién | Produccion para | Produccién para Total de .
Region Fruta ] ) ) ) Hollejo (Tn)
total (Tn) la industria (Tn) jugos (Tn) residuos (Tn)

Vallede Rio | Manzana 1139850 512933 410346 82069 61552

Grande Pera 1005 750 251438 201150 40230 30173

Manzana 201150 90518 72414 14 483 10 862

Valle de Uco
Pera 335250 83813 67 050 13410 10058

Tabla 3.3: Estimacion de materia prima proveniente de manzana y pera, al afio 2016.

Al realizar la sumatoria de todas las estimaciones de materias primas calculadas en las Tablas 3.2 y
3.3, la provincia de Mendoza es sumamente superior a las de Neuquén y Rio Negro, debido al gran

cultivo de uva destinado a la industria vitivinicola.

3.1.2. Mano de obra

A la hora de evaluar la mano de obra debemos considerar dos factores fundamentales. El primero es la
poblacion econdmicamente activa (PEA). El segundo, es la cantidad de esta poblacién con estudios
secundario completo, universitarios incompletos y universitarios completos. Esto nos permite estimar
la disponibilidad y facilidad de encontrar mano de obra calificada para las distintas actividades a

desarrollar en la empresa.

En base a datos del Instituto Nacional de Estadisticas y Censos (INDEC), al afio 2017, podemos ver en
la Tabla 3.4 que la cantidad de mano de obra calificada en la PEA es mayor en la provincia de

Mendoza y préacticamente igual en las de Neuquén y Rio Negro.

Provincia | Habitantes PEA : PEA :

Sec. Completo [Univ. Incompleto| Univ. Completo
Mendoza | 1886000 | 1029756 265677 155 493 248 171
Neuquén 637913 349576 111515 40201 123117
Rio Negro 638 645 349977 111 643 40247 123258

Tabla 3.4: Estimacion de la mano de obra calificada en las provincias de Mendoza,

Neuquén y Rio Negro, al afio 2017.

3.1.3. Transporte

El factor transporte puede ser cuantificado en base a las rutas provinciales, y los kilémetros de
caminos pavimentados y no pavimentados. Esto es un indicador del estado de los caminos para la
circulacion de vehiculos, lo cual es importante, ya que en nuestro pais la circulacion vial es la Unica

forma de transporte para los insumos, el producto terminado y la movilizacién de los trabajadores. La
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falta caminos en buen estado representa pérdidas de tiempo, gastos econdémicos extras e
incumplimiento con clientes. Otro aspecto a prestar atencién son las inversiones comprometidas y
programas a futuro en cada una de las provincias a evaluar, ya que nos permitird hacer estimaciones a

futuro sobre la valoracion del factor transporte.

Segun informacion aportada por la Direccion Nacional de Viabilidad Nacional y la Camara Argentina
de la Construccion (CAMARCO) a términos del afio 2015, Mendoza es la provincia que cuenta una
mayor cantidad de kilébmetros de ruta pavimentadas y una mayor inversion comprometida y
programada a futuro para la infraestructura de los caminos viales, seguida por Rio Negro y en altimo

lugar Neuguén.

o Rutas pavimentadas ] Inversion comprometida Inversion programada
Provincia Tipo de obra
(Km) (millones $) 2015 - 2020 | (millones $) 2016 - 2025
Repavimentacion 148.4 2508.2
Duplicacién 750.2 1956.6
Seguridad/accesibilidad 38.7 611.0
Mendoza 4 882 -
Pavimentacion 1+1 2437.8 612.0
Mantenimiento 0.0 24273
TOTAL 3375.1 8115.1
Repavimentacién 0.0 2034.0
Duplicacién 281.8 36.0
) Seguridad/accesibilidad 64.0 261.0
Neuquen 2465 -
Pavimentacion 1+1 23.0 0.0
Mantenimiento 0.0 1576.1
TOTAL 368.8 3907.1
Repavimentacién 244 .4 2011.0
Duplicacién 1672.8 665.0
) Seguridad/accesibilidad 171.3 496.0
Rio Negro 2680 -
Pavimentacion 1+1 12833 0.0
Mantenimiento 0.0 2951.0
TOTAL 33718 6123.0

Tabla 3.5: Estado de rutas al afio 2015 e inversiones comprometidas y programadas a futuro.

3.1.4. Energia eléctrica

La energia eléctrica es una pieza fundamental en toda industria, tanto para el proceso productivo en si,
como servicios auxiliares, equipos de laboratorio u oficina. Para evaluar el servicio eléctrico en cada
provincia nos centraremos en tres aspectos. El primero es la potencia nominal instalada, la cual es la
capacidad de transmitir la energia eléctrica en un momento determinado a todas las maquinas

instaladas en la misma red eléctrica. La generacién de energia eléctrica, que es la capacidad de cumplir
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con la demanda de consumo eléctrico por el tiempo en que todas las maquinas conectadas a la red
eléctrica estén en funcionamiento. Por ltimo, el sistema de distribucion de energia eléctrica, el cual
indica en términos kilometros, los tendidos de lineas de alta y media tension o la densidad de la
potencia nominal en el territorio, dando una perspectiva de la infraestructura del servicio de

distribucion eléctrico en cada provincia.

Gracias a la informacién aportada por el “Informe Estadistico del Sector Eléctrico” del afio 2015,
proveniente del Ministerio de Energia y Mineria de la Republica Argentina, y datos del Ente Nacional
Regulador de la Electricidad (ENRE), determinamos que la provincia con mayor potencia nominal
instalada y generacion eléctrica es ampliamente Neuquén, seguida por Mendoza y Rio Negro. Sin
embargo, en cuanto al sistema de distribucidn, la provincia de Mendoza toma la delantera, seguida por

las provincias de Neuquén y Rio Negro de forma muy equivalente.

. Potencia nominal | Generacién eléctrica | Lineas de alta y media
Provincia .,
(MW) (MWh) tension (Km)
Mendoza 1430 5130153 1259
Neuquén 5692 17540040 765
Rio Negro 511 1313220 602

Tabla 3.6: Comparacion del sistema eléctrico entre las provincias de Mendoza,

Neuquén y Rio Negro, al afio 2015.

Como vemos, la provincia de Neuquén cuenta una gran capacidad de potencia nominal y generadora
de energia eléctrica para un tendido de red de pocos kilémetros, lo cual le confiere una alta densidad
territorial en ambas cualidades. Esto es debido a la gran presencia de centrales eléctricas de origen
térmico e hidraulico en la zona (40 en total), donde se destacan las centrales Alicura, Piedra del Aguila
y EI Chocon. La provincia de Mendoza también cuenta con centrales eléctricas, pero su numero (15 en

total) y relevancia son menores comparadas a las de Neuquén.
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Otro parametro a considerar, es el costo del servicio de energia eléctrica. Si la industria tiene una gran
demanda energética, esta tendra un gran peso en los costos de produccion. Por lo tanto, los cuadros

tarifarios de cada region deben ser estudiados con atencion.

A la hora de definir una tarifa cada empresa prestadora las establece de formas diferentes,
dependiendo de cantidad de energia (KWh consumidos), costos fijos, la utilizacion de lineas de baja,
media o alta tension, franja horaria del uso, etc. Sin embargo, a modo comparativo, utilizando
informacidn aportada por la Fundacién para el Desarrollo Eléctrico (FUNDELEC), al mes de octubre
del afio 2016, sobre los cuadros tarifarios residenciales (para un consumo de 500 kWh/bimestral y
exento de impuestos y cargos adicionales) en las distintas provincias de la Republica Argentina,
podemos ver que la provincia de Mendoza tiene el menor cuadro tarifario, seguida por Rio Negro y

muy por atrds Neuquén. Aunque cabe aclarar, que este dato debe validar su consistencia para cuadros

tarifarios de grandes consumidores.

Tarifas Eléctricas en Argentina 2016

Consumos residenciales de 500 kWh/bim. sin impuestos ni cargos anexos
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laboracion de FUNDELEC, con datos actualizados a octubre de 2016.

Fig. 3.4: Comparacion de la tarifa eléctrica residencial en Argentina, al mes de octubre del afio 2016.

3.1.5. Gas natural
Al igual que la energia eléctrica, el gas natural puede cumplir un rol determinante en nuestro proceso
productivo, dependiendo de la clase de equipos que se elijan para ello, asi como para servicios

auxiliares que utilizaran durante el transcurso del mismo. Debe evaluarse para este factor, el gas
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entregado y su distribucion entre los diferentes usuarios (residenciales, pequefios y medianos
comerciantes e industriales, grandes usuarios industriales y generacion de eléctrica, como combustible
vehicular y subdistribuidores) por éarea de licencia. Cabe aclarar, que el termino area de licencia se
utiliza porque las provincias de Neuquén y Rio Negro estan bajo area de servicio de la empresa
Camuzzi Gas de Sur, mientras que la provincia de Mendoza pertenece al area de licencia de
Distribuidora Gas Cuyana.

En base al informe del afio 2016 del Ente Nacional Regulador del Gas (ENERGAS), podemos
observar que la empresa Camuzzi Gas del Sur tiene una capacidad de suministro mayor en

practicamente todos los tipos de consumidores.

Residencial PyM Us. |Grandes Us. | GNC SDB TOTAL
MM m?>/dia de 9.300 Kcal

Provincia Empresa

Distribuidora Gas
Mendoza 2,060 0,414 3,434 0,766 0,194 6,868
Cuyana

Neuquén [ Camuzzi Gas del

6,781 1,493 13,197 0,150 0,672 22,293

Rio Negro Sur

Tabla 3.7: Distribucién del servicio de gas a distintos usuarios por las empresas Camuzzi Gas del Sury
Distribuidora Gas Cuyana al afio 2016.

Por otro lado, segin las empresas Camuzzi Gas del Sur y Distribuidora Gas Cuyana, al mes de abril
del afio 2018, los cuadros tarifarios para grandes usuarios son mucho mayores para la segunda que

para la primera.

Cargo por
Provincia Empresa Grandes usuarios Cargo fijo 3.
m~/dia
Distribuidora |Desde 1.000 m®/dia 7267.18 4.675
Mendoza
Gas Cuyana [pesde 10.000 m>/dia 14 461.12 3.219
, Desde 1.000 m*/dia 4223.65 2.248
Neuquén )
Camuzzi Gas |Desde 10.000 m>/dia 8404.34 0.665
. del Sur Desde 1.000 m*/dia 4223.42 2.236
Rio Negro 3
Desde 10.000 m~/dia 8 404.34 0.662

Tabla 3.8: Cuadros tarifarios para grandes usuarios de las empresas Camuzzi Gas

del Sur y Distribuidora Gas Cuyana, al afio 2018.
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3.1.6. Agua

El agua es un recurso fundamental para toda industria, ya sea para incorporarla en forma directa al
proceso productivo como materia prima o para cumplir un rol auxiliar al mismo (por ejemplo, como
medio de intercambio de calor, generacion de vapor, activacion de mecanismos hidraulicos, etc.),

ademas de servicios sanitarios basicos de uso diario.

Los recursos hidricos superficiales, como el caudal de rios, son importantes para el desarrollo
socioeconomico de las regiones aridas y semiaridas (como pertenecen las provincias de Mendoza,
Neuquén y Rio Negro), como fuente de abastecimiento a la poblacién, la industria y el riego. Las
aguas de origen subterrdneo son aprovechables, pero presentan limitaciones para determinados usos
por la calidad y vulnerabilidad de los acuiferos explotables, ya sea, por el uso no sustentable que se
realiza sobe los mismos, o de la contaminacion de los sistemas provocada por la contaminacion
humana. Otro aspecto importante a analizar, es el servicio de cobertura de agua de red y cloaca por
habitante en cada provincia, ya que es un indicador de calidad de sanitaria.

Gracias a la informacion provista por el informe “Plan Nacional Federal de los Recursos Hidricos™ del
Consejo Hidrico Federal (CONIFE), y el de la “Cobertura de los Servicios de Agua y Saneamiento a
Nivel Nacional” de la Camara Argentina de la Construccion (CAMARCO), al afio 2015, nos permitid
analizar los recursos hidricos de cada provincia y la cobertura del servicio de agua de red y cloaca.
Observamos una amplia ventaja de las provincias de Neugquén y Rio Negro por sobre la de Mendoza
en la disponibilidad de recursos hidricos superficiales. En cuanto al servicio de agua de red, es muy
similar para todas las provincias en cuestion. Sin embargo, al analizar el servicio de cloaca se alza con

una ventaja la provincia de Neuquén por sobre la de Mendoza y Rio Negro.

Caudal medio
Provincia | Cuerpo de agua 3
anual (m®/seg)
Rio Tunuyan 30
Mendoza Rio Diamante 35
Rio Atuel 35
; Rio Neuguén 300
Neuquén —
Rio Limay 700
; Rio Negro 1000
Rio Negro -
Rio Colorado 130

Tabla. 3.9: Caudal medio anual de los cuerpos de agua

de Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2015.
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Provincia Servicio de agua| Serviciode |[Serviciodeagua| Servicio de
de red (Hab.) cloaca (Hab.) dered (%) cloacas (%)

Mendoza 1688080 1171040 90 63

Neuguén 555915 429386 94 73

Rio Negro 633431 420008 93 62

Tabla 3.10: Cobertura de los servicios de agua de red y cloaca en las provincias de

Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2015.

3.1.7. Caracteristicas ambientales

Las temperaturas méaximas y minimas, nivel de precipitaciones y frecuencia de acontecimientos
catastroficos, son algunos de los factores climaticos a analizar. En algunas industrias existen
preferencias por determinados tipos de climas, por ejemplo, la industria textil del algodon requiere de
un clima himedo. En el caso de nuestra industria, un bajo nivel de precipitaciones beneficiara las
etapas de secado, ademas, la temperatura dptima de nuestro proceso de fermentacion ronda los 20°C,

por lo que es deseable que la temperatura media anual de la region ronde dicho valor.

Segun los datos del Servicio Meteoroldgico Nacional, tomando un promedio con los datos desde 1960
hasta el 2010, se observa que, entre las provincias de Mendoza, Neuguén y Rio Negro, no hay una
diferencia significativa con la temperatura promedio anual. Pero si lo hay respecto al promedio de
milimetros de precipitaciones anuales, siendo la mas alta en Rio negro y la mas baja en Neuguén. Sin
embargo, este Ultimo dato depende mucho de cada zona en cuestion, por lo tanto, no es un factor al

que deba darsele una gran preponderancia.

Provincia | Ene | Feb | Mar | Abr | May| Jun | Jul | Ago | Sep | Oct | Nov | Dic | Promedio
Temperatura media (°C)
Mendoza 23 [225] 20 | 15 [115] 9 |. 8 .| 10 [125] 16 [ 19 | 22 | 155
Precipitaciones (mm)
61 | 428 372|261 ]156] 91 [132] 16 [275[303 ] 38 [453 ] 3621
Temperatura media (°C)
. | 235225 195[145] 95 | 75 [ 65 | 9 [115]155[195] 22 | 15
Neuquén —
Precipitaciones (mm)
125 [ 119 [ 236 | 153 [ 211 [ 235 [ 159 | 114 [ 193 [ 203 | 145 [ 113 | 2006
Temperatura media (°C)
, 245 ] 23 [ 20 155 ]115] 9 [ 85 [105 | 125 [165] 205 225 16
Rio Negro —
Precipitaciones (mm)
56.6 | 53.7 [ 787 | 40.7 | 27.8 [ 288 | 29 | 277|333 [ 488|341 ] 462 | 5054

Tabla 3.11: Temperatura media y nivel de precipitaciones en las provincias de Mendoza, Neuquén y
Rio Negro, datos historicos desde 1960 a 2010.
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Por otro lado, se busca eludir la localizacion de la planta en regiones con regularidad de inundaciones,
sequias, sismos u otros fendmenos naturales con implicaciones destructivas, ya que significa la
construccion de edificios con materiales y técnicas especiales, el parate improvisto de la produccion o

incluso un dafio estructural directo sobre las instalaciones.

Al representar los epicentros de los sismos registrados en la Argentina se observa que la mayor parte
de la actividad sismica se concentra en la region centro-este y noroeste de nuestro pais (abarcando las
provincias de Mendoza, La Rioja, Catamarca, Cérdoba, Salta y Jujuy), debido a su cercania con el
cordon montafioso de los Andes, y la insercion de la placa tecténica Sudamericana con la de Nazca, la

transforma en una zona tanto de actividad sismica, como volcanica recurrente.

La actividad volcanica, dependiendo de la actividad particular de cada volcan, puede traer aparejada
actividad sismica, no por el desplazamiento de las placas tectonicas, sino por el movimiento de flujos
de magma. Los volcanes activos pueden expulsar cenizas, generando nubes que pueden dispersarse
por largas distancias y representando un riesgo para la salud humana, la flora y fauna de las regiones

afectadas.

Placa Sudamericana
Cordillera de los Andes

Placa de Nazca

Fig. 3.5: Subduccion de la placa de Nazca con la Sudamericana.
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Volcanes
andinos b
activos

A Voleén activo
£y Enpcidn significativa - #io
@ Dispersion de cenizes

Fig. 3.6: Actividad volcéanica en Sudamérica.

En el afio 2015, la erupcion del volcan chile Calbuco provoco que las cenizas emitidas se desplazaran
por el territorio argentino afectando principalmente a tres areas. En primer lugar, las zonas adyacentes
al volcan Calbuco (oeste de Rio Negro y sur de Neuquén) debido a la pluma del volcan. La segunda
area afecto el sur de Cuyo (Mendoza y San Luis), La Pampa, y Centro y Sur de Buenos Aires.
Finalmente, la tercera zona afecto el este de Cdrdoba, Centro y Sur de Santa Fe, Centro y Sur de Entre
Rios, extremo Norte de la provincia de Buenos Aires y la Republica Oriental del Uruguay.

3.1.7.1. Caracteristicas ambientales en Mendoza

En las montafas y el pie de monte se producen nevadas todos los inviernos, y mas cerca del llano
precipita la lluvia en forma de granizo. La orientacion norte-sur de la cordillera no impide el avance
del aire tropical ni del polar, lo cual, en conjuncién con la altura, propicia las condiciones para el
desarrollo del viento Zonda.
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El viento Zonda, se origina en el océano Pacifico sur, y al atravesar la cordillera, pierde su humedad
en los faldeos cordilleranos de Chile, pasando como viento seco a las provincias andinas. Al
descender, en el Baldeo oriental de la cordillera, se va calentando, hasta llegar a la regién como un
viento célido, seco, sofocante, con temperaturas que pueden superar los 40°C. Se manifiesta con
mayor intensidad en los meses de agosto y septiembre. Los vientos del Atlantico, debido a la distancia
con la regidn, tienen una accion perceptible en el verano. Su accion origina las caracteristicas
tormentas del desierto, torrenciales, concentradas en espacio y tiempo, que se producen principalmente

en el periodo de diciembre a febrero.

Por otro lado, Mendoza es una provincia con una actividad sismica constante. Segun los registros
simicos del Instituto Nacional de Prevencién Sismica, se registran un promedio de 10 microsismos

mensuales de magnitud promedio menor a 3, y entre 1 o 2 significativos al mes.

Fecha Magnitud Profundidad (Km)
01/04/2018 3.1 115.2
31/03/2018 2.6 122.7
28/03/2018 2.8 127.8
22/03/2018 3.6 26.0
19/03/2018 5.0 126.3
07/02/2018 2.9 13.5
24/12/2017 4.3 14.3
22/12/2017 4.4 7.4
01/12/2017 4.4 126.9

Tabla 3.12: Ultimos sismos significativos registrado

en la provincia de Mendoza.

Por ultimo, existen 8 volcanes activos en la provincia, entre ellos, el Tupungatito o Bravard en
Tunuyan, el San José, también ubicado en Tunuyan, el Maipo, en San Carlos, el Sosneado, en San
Rafael, el Risco Plateado, el conjunto Planchdn-Peteroa y el Paydn Matru, todos en Malargle, v el

grupo volcanico Cochiquito, sobre Barrancas.

3.1.7.2. Caracteristicas ambientales en Neuquén
El clima de Neuquén se lo clasifica como continental frio y seco, a excepcidn del sudoeste, que es frio

y himedo. Se pueden distinguir cuatro tipos de climas bien diferenciados.
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e El nival. Abarca la zona de alta montafia a lo largo de la cordillera de los Andes. Las
temperaturas son bajas, con promedios de congelacion durante casi todo el afio. El clima es

seco Y las precipitaciones varian entre los 300 y 500 mm anuales.

e El clima humedo de la cordillera patagénica. Se localiza en el area cordillerana al sur de
Pino Hachado, a causa de que la baja altitud de la cordillera permite la entrada de los vientos
himedos del Pacifico. Se extiende hasta el lago Nahuel Huapi. Los veranos son frescos y los
inviernos frios, con fuertes nevadas y precipitaciones, En algunos puntos el nivel de lluvias
alcanza registros superiores a los 4.800 mm anuales. La temperatura media anual es de 8 a
10°C.

e El clima arido de la estepa patagonica. Se ubica sobre parte de la Meseta Patagonica y los
Andes de Transicion. Es un clima de caracteristicas muy ventosas, frio, con estacion templada

y muy seco. El promedio anual de lluvias oscila entre los 150 y 300 mm al oeste.

e El clima semiarido. Comprende la parte norte y este de la provincia. Las precipitaciones son
inferiores a los 150 mm anuales. Los veranos son calidos, con temperaturas de hasta 40°C
durante el dia con noches frescas. Los inviernos son frios, registrandose valores minimos de

hasta -14 °C y una temperatura media invernal bajo cero.

Por otro lado, segln el Instituto Nacional de Prevencién Sismica, la presencia de microsismos y

sismos significativos es menos frecuente que en la provincia de Mendoza.

Fecha Magnitud Profundidad (Km)
16/03/2018 3.7 178.1
05/01/2018 3.1 137.6
26/12/2017 4.3 203.2
25/09/2017 4.6 231.7
17/09/2017 4.2 116.8
13/07/2017 4.4 284.3
14/03/2017 3.3 196.6
25/12/2016 2.8 30.1
27/11/2016 3.1 3.7

Tabla 3.13: Ultimos sismos registrado en la

provincia de Neuguén.
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Por ultimo, segun el Grupo de Estudio y Seguimiento de Volcanes Activos (GESVA), de la Facultad

de Ciencias Exactas y Naturales de la Universidad de Buenos Aires, en Neuguén existe un gran

ndmero de volcanes activos.

Grupo volcanico Cochiquito. Se trata de un grupo de volcanes jovenes ubicados al norte de
la localidad de Buta Ranquil, cerca donde el Rio Grande y el Rio Barrancas se unen para

formar el Rio Colorado.

El Volcan Cochiquito. Es un estratovolcan basaltico alcalino de edad estimada Pleistoceno-

Holoceno que tienen ocho conos satélites.

Volcan Tromen. Se trata de un estratovolcan de edad. Se report6 una erupcién en 1822 pero

no ha sido confirmada.

Volcan Copahue. Posee mas de 12 erupciones registradas en los Gltimos 250 afios y las mas
recientes datan de 1992, 1995 y 2000, 2012, 2013, 2014 y 2015.

Volcan Lanin. Es el extremo oriental de una alineacion noroeste-sureste, transversal a los
Andes, de un grupo de volcanes que incluye al Villarrica. Fue reportado activo después de un

terremoto en 1906, pero no hay erupciones historicas conocidas.

Complejo Huanquihué. Consiste de una cadena de estratovolcanes de edad pleistocena,

alineados con direccion noroeste-suroeste.

3.1.7.3. Caracteristicas ambientales en Rio Negro

La mayor parte del territorio presenta clima frio seco. En la cordillera tiene precipitaciones de 2.000 a

3.500 mm anuales y en el resto de 600 a 660 mm. El invierno es crudo, y el verano presenta altas

temperaturas, las cuales pueden variar de -25°C (Maquinchao) hasta poco mas de 45°C (Choele

Choel). Predominan los vientos secos del oeste y sudoeste.

Parte del norte y noreste de la provincia, estd ubicada en el Pasillo de los Tornados, una zona donde

los tornados y las tormentas severas son frecuentes en el verano. La mayoria de los registros sobre

estos fendmenos son de tormentas severas o de microrrafagas, que son vientos muy fuertes que

descienden en un area muy localizada causando innumerables destrozos. Las tormentas de granizo
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también son muy proclives en la zona del valle medio. Segun el Servicio Meteorolégico Nacional,

muestra el registro de tornado hasta la fecha.

El viernes 5 de noviembre de 1993, un tornado de categoria F1 impacté la zona de Allen en el
Alto Valle del Rio Negro causando la pérdida total de las plantaciones de fruta por el enorme
granizo de 10 cm que cay0. El tornado pasé por las chacras dafiando los alamos, dejandolos
sin follaje y partidos a la mitad. No hubo que lamentar victimas ya que fue en las afueras de la
ciudad, el fendmeno fue en el mismo afio que se dio la extrema y extensa Oleada de tornados

de Buenos Aires de 1993 donde se produjeron mas de 300 tornados en una noche.

El domingo 4 de marzo de 2012, un tornado F1 golped el pequefio poblado de Cardenal
Cagliero en el extremo sur de la Provincia de Buenos Aires. El evento causé la destruccion de
una ferreteria, vol6 muchos é&rboles y dafié severamente la subdelegacion local.
Anteriormente, el evento golpe6é parte de la conurbacion Viedma-Carmen de Patagones

dafiando muchos arboles y volando algunos postes de luz.

En la tarde del 7 de noviembre de 2013, un tornado de categoria F1 impactd la zona de
chacras y el Barrio Unidn en la ciudad de Rio Colorado causando voladura de arboles, de

asilos y de galpones.

En medio de una situacion de tiempo severo, la ciudad de General Conesa sufrié el embate de
un enorme tornado que hasta el momento no se ha catalogado. Produjo dafios en el poblado,

pero no hubo heridos ni muertos. El tornado ocurrido el 21 de enero de este 2016.

Por otro lado, segun el Instituto Nacional de Prevencion Sismica, no se han registrado movimientos

sismicos en la provincia de Rio Negro hasta la fecha.

Por ultimo, en Rio Negro existe solamente un volcan, el Monte Tronador, geol6gicamente inactivo.

Sus Ultimas erupciones datan de cerca de 1 millon de afios y se encuentra en la zona sur de la

Cordillera de los Andes, en la frontera entre Argentina y Chile cerca de la ciudad de Bariloche,

Argentina.
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3.1.8. Mercado

La instalacién cercana de la empresa a los compradores depende de una serie de factores, como ser, el
volumen de ventas, la distribucion territorial de los mercados en las zonas de interés y los costos
asociados al transporte. Como se vio en la seccion 2 (el estudio de mercado), nuestros principales
compradores son los acuicultores de trucha arcoiris, los cuales se concentran en la provincia de

Neuquén, mas especificamente en la region de Piedra del Aguila.

O
O .
O
@
O
O Q <10Ton.
© 10-100Ton.
' 100 - 500 Ton
@ >500Ton.
O
O

Fig. 3.7: Zonas de produccién de trucha arcoiris,
al afio 2016.

3.1.9. Tratamiento de residuos
Las industrias generan gran cantidad de residuos, muchos de los cuales son recuperables. El problema
es que las técnicas para reaprovecharlos son caras y en muchas ocasiones no compensa

econdmicamente hacerlo.

Los residuos inertes como ser, los escombros, gravas, arenas y demas, no presentan riesgo para el
ambiente. Sin embargo, su inadecuada disposicion final puede traer aparejado un impacto negativo
desde la visual del sitio en cuestion, razon por la cual deben escogerse lugares, como canteras
abandonadas o minas al aire libre, para luego recubrirlos con tierra y plantas de manera de reconstruir

el paisaje. Los residuos similares a los solidos urbanos producidos en las industrias suelen ser
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recogidos y tratados de forma similar al resto de los residuos sélidos urbanos (RSU). Los residuos
peligrosos, son sustancias inflamables, corrosivas, toxicas o capaces de producir reacciones quimicas,
que pudieran poner en riesgo la salud humana o el medio ambiente. La industria quimica es la que méas
contribuye a la produccidn de este tipo de residuos, responsable de alrededor de un tercio de todos los
que se generan, seguidas de la automotriz, la metalurgia, la industria papelera y alimenticia

La primera medida considerar es la posibilidad de generar menos residuos o aprovecharlos en otras
etapas del proceso. El surgimiento de nuevas tecnologias permite la fabricacion de productos con
menor produccion de residuos, 1o que tiene por ventaja la reduccion de costos debido al menor
desperdicio de materias primas. Sin embargo, al final de todo proceso industrial siempre se generan
residuos, en mayor o menor medida. Por eso, en la gestion de residuos inertes, se debe considerar la
existencia de lugares adecuados para su disposicién final. En el caso de los residuos peligrosos, su
tratamiento y confinamiento de manera de minimizar su riesgo. Esto se consigue con diversos

procedimientos, dependiendo de cual sea el tipo de residuo peligroso en cuestion.

e Los tratamientos fisicos, quimicos y biol6gicos. Consiste en someter a los residuos a
procesos fisicos (filtrado, centrifugado, decantado, entre otros), biolégicos (fermentaciones,
digestiones por microorganismos, entre otros) o quimicos (neutralizaciones, reacciones de
distinto tipo). De esta forma se consigue transformar el producto peligroso, en otros que no lo
son o lo son en menor medida y pueden llevarse a rellenos sanitarios, vertederos o usarse

como materia prima en otros procesos.

e La incineracidon. Consiste en quemar los residuos en incineradoras especiales. Suele ser el
mejor método de deshacerse de los residuos peligrosos. Disminuye drasticamente su volumen
y, ademas permite obtener energia en muchos casos. Entre sus aspectos negativos estan las

emisiones de gases y las cenizas que se forman.

o EIl vertido. Consiste en que al final de todo proceso siempre hay materias que deben
disponerse en rellenos sanitarios o vertederos. Esto es especialmente delicado, ya que debe
garantizarse que no se contaminaran las aguas subterraneas o superficiales, que no habra
emisiones de gases o filtraciones de productos toxicos y que el agua de lluvia no entrara, ya

que luego podria salir cargada de contaminantes.

En lo que a nuestra industria respecta, los sélidos residuales (el hollejo de uva exhausto a la salida de

la etapa de maceracion), son ricos en nutrientes que pueden ser usados como abono o disponerlos
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como residuos solidos urbanos, ya que pueden ser clasificados dentro de la categoria de residuos
organicos. Por otro lado, los efluentes deben ser previamente tratados antes de devolverla a los cursos
de agua, debido al contenido de materia organica y microorganismos, sin embargo, se buscara el

maximo aprovechamiento de los recursos hidricos para su reutilizacion.

Segun los informes “Residuos Sélidos Urbanos en Argentina” y “Estudio de Estrategia y Factibilidad
de la Gestion de Residuos Sélidos Urbanos para la Reptblica Argentina” de la Camara Argentina de la
Construccién (CAMARCO), al afio 2015, puede verse que la provincia con mayor generacién de
residuos solidos urbanos, per capita y por cantidad de habitantes, es Mendoza, seguida de Neuquén y
Rio Negro. En cuanto a la correcta disposicion final de los residuos, Neuquén es la provincia que

posee mayor cantidad de rellenos sanitarios, vertederos controlados y menor cantidad de basurales.

o GPC Generacion Planta de s
Provincias ) ) B Relleno sanitario Basural
(Kg/Hab.dia) (Tn/dia) separacion
Mendoza 1.15 2129.82 4 5 16
Neuquén 0.92 559.44 2 5 + 3 Vertederos 9
Rio Negro 0.86 530.81 3 1 Vertedero 12
GPC: Generacién per capita

Tabla 3.14: Situacion de la gestion de recursos sdlidos urbanos en las provincias

de Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2015.

3.1.10. Comunicaciones

En la actualidad, no puede pensarse en el desarrollo de un pais desde el punto de vista social, cultural
y econdémico, si no cuenta con una adecuada infraestructura de telecomunicaciones que brinde a sus
habitantes acceso a servicios conocidos como Tecnologias de la Informacién y Comunicacion (TIC).
Segun la Comisién Econdmica para América Latina y el Caribe (CEPAL), la banda ancha es hoy parte
de la infraestructura basica que requiere un pais para alcanzar su pleno potencial de desarrollo
econémico y social, como fueron anteriormente, el sistema ferroviario, las redes eléctricas y las
autopistas. De la misma manera, los servicios de telecomunicaciones representan una parte
fundamental para el funcionamiento y crecimiento de las industrias. La articulacion interna entre los
diferentes sectores de las compafiias, el rapido contacto con proveedores y clientes, son ejemplos de

los beneficios que hoy en dia ofrecen las telecomunicaciones.

Entre los principales servicios de telecomunicaciones a evaluar esta la teledensidad (acceso a telefonia

fija y movil) y acceso a internet (servicio de banda ancha). Segtin los datos del “Informe Anual” del
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Ente Nacional de Comunicaciones (ENACOM), al afio 2017, se observa que la provincia de Mendoza

es la que mejor acceso y cobertura de servicio de telefonia fija posee. En cuanto a telefonia movil

Neuquén posee mayor acceso a este servicio, pero Mendoza los supera en cobertura territorial. Por

altimo, en lo que respecta al servicio de conexion de internet, Neuquén es el que posee mayor acceso

al servicio, mientras que el nivel de cobertura, practicamente comparte el primer lugar con Mendoza.

Provincia Telefonia fija Telefonia movil Acceso a internet
(Lineas/100 hab.) | porkm? | (Lineas/100 hab.) | porkm? | (Conex./100 hab.) | Por Km?
Mendoza 19.48 2.33 152.33 18.76 9.96 1.06
Neuguén 14.30 0.91 201.58 13.45 18.11 0.97
Rio Negro 19.50 0.63 132.66 4.66 14.92 0.48

Tabla 3.15: Situacion de los servicios de telecomunicaciones en las provincias de Mendoza, Neuquén y Rio

Negro, al afio 2017.

Otro aspecto a analizar, es la infraestructura de las redes de comunicacion, que es la que permite el

transporte de diversos servicios (telefonia fija, telefonia mévil y acceso a internet) por largas distancia,

estructurada por redes troncales y sus nodos. Los vinculos que unen los nodos troncales, en su mayoria

son radioeléctricos o de fibra Optica.
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Fig. 3.8: Relacion de tipos de vinculos por provincia en Argentina, al afio 2017.
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3.1.11. Impuestos
En Argentina los tributos son recaudados por el gobierno nacional, las provincias y las autoridades
municipales. El sistema tributario actual se encuentra estructurado principalmente sobre la imposicion

a la renta, al patrimonio y al consumo.

El impuesto es el tributo, exaccion o la cantidad de dinero que se paga a las administraciones publicas
y al Estado obligatoriamente, y esta establecida sobre las personas, fisicas o juridicas, para contribuir
con la hacienda publica, financiar los gastos del estado y otros entes y servicios pablicos, como la
construccién de infraestructuras (eléctricas, carreteras, aeropuertos, puertos), prestar los servicios
publicos de sanidad, educacidn, defensa, sistemas de proteccidn social (desempleo, prestaciones por
invalidez o accidentes laborales). Segun el informe “Costo Argentino” de la Camara Argentina del
Comercio y Servicio, al mes de agosto del afio 2017 se observa que, de las provincias a evaluar,
Mendoza es la que mayor carga tributaria subnacional posee, seguida de Rio Negro y Neuquén. Entre

los impuestos mas relevantes que las empresas afrontan hoy en dia se encuentran.

e El costo laboral. Se incluyen dentro del mismo las contribuciones patronales con destino al
régimen jubilatorio, sistema de obras sociales y seguro de accidentes. En la actualidad, del
monto total que los empleadores pagan en concepto de salario por trabajador registrado, el

37% corresponde al peso de los aportes, contribuciones y cargas.

e Impuesto sobre los ingresos brutos. Este impuesto es la principal fuente de ingresos
tributarios propios de las provincias y se aplica sobre las actividades econémicas, con la

particular caracteristica de que se calcula sobre las ventas en todas las etapas.

o Alicuota de ingresos
Provincias
brutos (%)
Mendoza 4.5
Neuquén 3.0
Rio Negro 35

Tabla 3.16: Alicuota de ingresos brutos en las provincias

de Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2016.

e Comercio e industria municipal. Se toman en cuenta las alicuotas y tasas de los tributos que
abonan determinados comercios por su actividad en los principales municipios. Corresponden

a la tasa de seguridad e higiene, a la contribucion de inspeccion del comercio, al tributo
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econémico municipal y a la tasa por registro, inspeccion y servicios de contralor, segin la

denominacion adoptada en cada ciudad.

o Alicuota municipal
Provincias )
promedio (%)
Mendoza 0.05
Neuquén 0.71
Rio Negro 0.81

Tabla 3.17: Alicuota de municipal promedio en las provincias

de Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2016.

Impuesto al cheque. También conocido como impuesto a los créditos y débitos bancarios.
Este impuesto afecta los movimientos bancarios gravando los créditos y débitos en cuenta
corriente con una tasa de 0.6% (6 por mil). Dado que los responsables inscriptos, para poder
computar crédito fiscal por sus compras y gastos, deben abonar con medios de pago
autorizados todas las operaciones superiores a $1.000, se considera el supuesto de
bancarizacion total de los mismos. Es decir, el costo derivado de este impuesto es el 1% del
total de las ventas brutas (el restante 0.2% no se considera costo porque puede ser tomado a

cuenta de otros impuestos).

Impuesto a las ganancias. Es una de las principales fuentes de recaudacion tributaria a nivel
nacional. Se trata de un impuesto sobre la renta y se calcula como el 35% del resultado neto de

las operaciones de las empresas.

El costo impositivo sobre la facturacion neta. Estima cudl es la incidencia del pago de todas
las obligaciones impositivas que recaen sobre las industrias, en las ventas totales sin incluir el

IVA (impuesto al valor agregado).

o Costo impositivo sobre la
Provincias ., .
facturacion neta - sin IVA (%)
Mendoza 15.51
Neuquén 15.35
Rio Negro 14.96

Tabla 3.18: Costo impositivo sobre la facturacion neta en las provincias

de Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2016.
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e Costo impositivo sobre margen bruto. Esta medicion muestra la incidencia del pago de los
impuestos que recaen sobre las industrias en el margen bruto, que es la diferencia entre las

ventas y los costos.

o Costo impositivo sobre el
Provincias .
margen bruto - sin IVA (%)
Mendoza 46.52
Neuquén 44.88
Rio Negro 46.05

Tabla 3.19: Costo impositivo sobre el margen bruto en las provincias

de Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2016.

Gran parte del aumento en la carga tributaria que sufrié la industria durante los ultimos afios se explica
en los tributos que cobran las provincias y los municipios. Las legislaturas provinciales y los concejos
deliberantes de las ciudades tratan las leyes impositivas y las ordenanzas tarifarias que establecen las

alicuotas y montos que deberan abonarse en concepto de los tributos mencionados.

o Carga tributaria Ranking de carga
Provincias . ! : .
subnacional (%) tributaria subnacional
Mendoza 4.55 8
Neuquén 3.71 15
Rio Negro 4.31 10

Tabla 3.20: Carga tributaria subnacional en las provincias

de Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2016.

3.1.12. Parqgues industriales
Los parques industriales son el sitio donde se emplazara la planta. Es importante analizar su nimero y
superficie disponible en cada provincia, ya que cuanto mayor sean estos dos factores, mayores seran

las posibilidades de encontrar el lugar donde radicar nuestra planta.

NOTA:

Un andlisis mas detallado de cada parque industrial en particular, se hara en el estudio de

microlocalizacion (seccién 3.2).
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Segun el “Listado de Parques Industriales Inscriptos” del Ministerio de Produccion de la Nacion
Argentina, a marzo del afio 2018, la provincia de Mendoza es la que dispone de la mayor cantidad de
parques industriales, seguida de Rio Negro y muy por atrés la provincia de Neuquén.

o Parques Superficie total
Provincias ) ) .
industriales (Hectareas)
Mendoza 12 1355
Neuquén 3 376
Rio Negro 11 1650

Tabla 3.21: Parques industriales en las provincias de

Mendoza, Neuquén y Rio Negro, al afio 2018.

3.1.13. Matriz de macrolocalizacion

A la hora de confeccionar la matriz se debe dar un peso (en la escala del 1 a 10) a cada factor, relativo
a la importancia que el mismo tiene para llevar a cabo el proyecto. Luego, se lo debe multiplicar por el
peso que el mismo factor tiene en cada region. Por ultimo, se deben sumar los resultados de todos los
factores para cada region y la que tenga el nUmero mas alto sera la que ofrezca los mayores beneficios
para instalar la planta y empezar el analisis de la microlocalizacion. Si la diferencia entre las diferentes
regiones no es muy amplia o estan muy proximas, se debe repensar los valores asignados o hacer un

analisis mas profundo sobre cada uno de ellos.

Como se ve en la Tabla 3.22, la provincia con mayor puntaje y, por lo tanto, la que ofrecerd mayores

beneficios para la radicacién de nuestra industria, es la provincia de Mendoza.

NOTA:

Factores climaticos tales como, temperatura, precipitaciones y actividad volcanica no han sido

consideradas debido a que el peso ponderado de los mismos en las tres provincias es muy similar.
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Mendoza Neuquén Rio Negro
Factor Peso
Valor Ponderado Valor Ponderado Valor Ponderado
Materia |Hollejo de uva 12 10 120 0
prima  |Hollejo de manzanay pera 3 1 3 3 9 3 9
Vias de |Rutas pavimentadas 5 8 40 4 20 4 32
acceso [Inversiones en caminos 3 8 24 4 12 6 18
Energia |Generacién de energia eléctrica 7 6 42 10 70 2 14
eléctrica |Tarifa de eléctricidad 7 8 56 4 28 6 42
Capacidad de suministro de gas 7 5 35 7 49 7 49
Gas natural -
Tarifa de gas natural 7 5 35 7 49 7 49
Recursos hidricos superficiales 3 12 6 18 8 24
Recursos —
. Servicio de red 7 7 49 8 56 8 56
hidricos
Servicio de cloaca 3 6 18 8 24 6 18
Mano de obra calificada | 7 9 | 63 | 3 | 21 | 3 | 21
Movimientos sismicos | 2 1 | 2 | 5 | 10 | 9 | 18
Mercados [ 7 7 | 49 ] 9o | e | 7 | 49
Tratamiento adecuado de los RSU | 4 6 | 24 | 7 | 28 | 2 | 8
Parques industriales | 8 9 | 72 | 3 | 24 | 7 | 56
Carga tributaria | 4 4 | 16 | 7 | 2 | s [ 20
Comunicaciones | 4 7 | 28 | 5 | 20 | 3 | 12
TOTAL | 100 [Totau | 688 [7TOTAL | 529 | TOTAL | 495

Tabla 3.22: Matriz de macrolocalizacion de planta.

3.2. Microlocalizacion

El estudio de microlocalizacién contempla la seleccién del parque industrial y lote adecuados para el

emplazamiento de nuestra planta, evaluando los que preliminarmente presentan ciertos factores

ventajosos. En nuestro caso, los factores que valoraremos, son:

e Superficie disponible.

e Infraestructura de servicios.

e Beneficios.

e Distancias.
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Segun el listado de “Parques Industriales Inscriptos” del Ministerio de Produccion de la Nacion
Argentina, a marzo del afio 2018, de los 12 parques industriales que dispone la provincia de Mendoza,
s6lo 6 cuentan con lotes disponibles.

e Parque industrial Minero Eje del Norte (PIMEN).
e Parque industrial provincial de Mendoza (PIP).

e Parque industrial municipal Lujan de Cuyo (PI1M).
e Parque industrial General Alvear (PIGA).

e Parque industrial San Rafael (PISR).

e Parque de servicios e industria de Palmira (PASIP).

3.2.1. Superficie disponible

Considerando que la superficie ocupada por nuestra planta es aproximadamente 1 hectarea (seccién
10), segun el informe “Parques industriales de la provincia de Mendoza” del Instituto de Desarrollo
Industrial, Tecnologico y de Servicios (IDITS), al afio 2015, todos los parques industriales listados,

menos el General Alvear (PIGA), disponen de la superficie disponible suficiente.

Parque Superficie Superficie Superficie

industrial ocupada (Ha.) |disponible (Ha.) [ total (Ha.)
PIMEN 161 159 320
PIP 321 30 351
PIM 40 234 274
PIGA 8.8 1.2 10
PISR 0 42 42
PASIP 0 111 111

Tabla 3.23: Disponibilidad superficial de los parques industriales
de Mendoza, al afio 2015.

3.2.2. Infraestructura de servicios

La disponibilidad de servicios basicos en el lugar de radicacion de nuestra empresa contribuye al
desarrollo de las actividades industriales, brindando facilidad de accion y ahorro de costos en la

instalacion de los mismos.

Segun el informe “Parques industriales de la provincia de Mendoza” del Instituto de Desarrollo
Industrial, Tecnoldgico y de Servicios (IDITS), al afio 2015, se dispone de la lista de servicios basicos

con la que cuenta cada uno. De todos los parques industriales, el de servicios e industria de Palmira
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(PASIP), es el que cuenta con mayor infraestructura de servicios. Le siguen en orden de
preponderancia el parque industrial provincial de Mendoza (PIP) y el General Alvear (PIGA), luego el
municipal Lujan de Cuyo (PIM) y Minero Eje del Norte (PIMEN) y, en ultimo lugar, el de San Rafael

(PISR).

Servicios PIMEN PIP PIM PIGA PASIP PISR
Gas natural en parte si si (exterior) si si en parte
Energia eléctrica si si si si si en parte
Agua potable si si (pozo) no si si en parte
Agua industrial no si no si si en parte
Cloacas en parte no no no si en parte
Linea telefénica si si si si si no
Internet si si si si si no
Helipuerto no no no si si no
Ramal ferroviario i i ,
) s no S s no no
interno
Pavimiento en parte si en parte en parte si no
Limpiezay , , ,

o s en parte s no si no
mantenimiento
Alcantarillado en parte si no en parte si si
Perimetraje cerrado si no en parte en parte si si
Seguridad si no si no si si
Tratamiento de ,

no no no no s no

efluentes

Tabla 3.24: Servicios bésicos de los parques industriales de Mendoza, al afio 2015.

3.2.3. Beneficios
Los parques industriales suelen ofrecer beneficios promocionales por un periodo de tiempo

determinado, en blsqueda de atraer empresas para su radicacion dentro de ellos.

Segliin el informe “Parques industriales de la provincia de Mendoza” del Instituto de Desarrollo
Industrial, Tecnoldgico y de Servicios (IDITS), al afio 2015, se disponen de los beneficios

promocionales que ofrecen cada uno de los parques industriales en cuestion.
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Parque - .
, ) Beneficios promocionales
industrial
PIMEN Régimen promocional para pymes.
PIP Exencion de impuestos provinciales por 3 afios.
Exencidn de tasas municipales, derechos de industria,
PIM comercio, servicios y aforos de construccién por 5 afios.
PASIP No presenta beneficios.
PISR Exencidn en el pago de tasas y aforos municipales.
PIGA Exencidn de tasas municipales, servicios publicos a
disposicion de la instalacién.

Tabla 3.25: Beneficios promocionales de los parques industriales
de Mendoza, al afio 2015.

3.2.4. Distancias

Segun el informe “Parques industriales de la provincia de Mendoza” del Instituto de Desarrollo
Industrial, Tecnoldgico y de Servicios (IDITS), al afio 2015, se disponen de las distancias entre los
parques industriales respecto a puntos estratégicos, tales como, centros urbanos, aeropuertos,
ferrocarriles y Mendoza capital.

Puntos
. PIMEN PIP PIM PIGA PASIP PISR
estratégicos
Centro 10 Km 10 Km 1Km
3 Km y . 3 Km . N/A
urbano (Lujan) (Lujan) (Palmira)
Aeropuerto 1 Km 37 Km 37 Km 85 Km 40 Km N/A
Pasa porla | Pasaporla | Pasaporla Pasa porla
Ferrocarril P P P 2 Km P N/A
zona zona zona zona
Mendoza
. 8 Km 27 Km 27 Km 320 Km 34 Km N/A
capital

Tabla 3.26: Distancia de los parques industriales a puntos estratégicos de Mendoza.

3.2.5. Matriz de microlocalizacion

Para confeccionar la matriz de microlocalizacidn, se utiliza el mismo procedimiento que en la matriz
de macrolocalizacion (seccion 3.1.13). En base a la informacion recolectada, preseleccionamos los
parques industriales, provincial de Mendoza (PIP), municipal Lujan de Cuyo (PIM) y de servicios e

industria de Palmira (PASIP), ya que resultan los més prometedores para la instalacion de la planta.
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Como se ve en la Tabla 3.27, el parque industrial con mayor puntaje y, por lo tanto, el que ofrece los

mayores beneficios para la radicacion de nuestra industria, es de servicios e industria de Palmira

(PASIP).
o tor peco PIP PIM PASIP
valor | Pond. | Valor | Pond. | valor [ Pond.
Superficie disponible | 15 | 3 [ 45 | 10 | 150 | 8 [ 120
Gas natural | 10 | 10 [ 100 | 8 | 8 | 10 | 100
Energia eléctrica | 10 | 10 [ 100 | 10 | 100 | 10 | 100
Agua potable | .0 [ 5 [ s0o | o | o | 10 | 100
Cloacas | s | o [ o | o | o | 10 | s0
Linea telefonica | 7 | 10 [ 70 | 10 | 70 | 10 | 70
Internet | 7 | 10 [ 70 | 10 | 70 | 10 | 70
Alcantarillado | 3 [ 10 [ 30 [ o | o | 10 | 30
Tratamiento de efluentes | 7 | o [ o | o | o | 10 | 70
Distancia a centro urbano | 8 | 7 [ s6 | 7 | s6 | 10 | s0
Distancia a aeropuerto | s | 6 [ 30 | 6 | 30 | 5 [ 25
Distancia a Mendoza capital | 8 | 7 [ s6 | 7 | s6 | 6 | 48
Beneficios promocionales | 5 | 5 [ 25 | 8 | 4 | o | o
TOTAL | 100 [ TOTAL | 632 | TOTAL | 652 | TOTAL | 863

Tabla 3.27: Matriz de microlocalizacion de planta.
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PIMEN Parque Industrial Minero
Norte

PIP Parque Industrial Provincial

Capital
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| PIM Parque Industrial Municipal

| Lujan de Cuyo
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J Industria de Palmira
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ZIN Zona Industrial Norte
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Fig. 3.9: Localizacién del parque de servicios e industria de Palmira (PASIP).

Fig. 3.10: Vista aérea del parque de servicios e industria de Palmira, al afio 2018.
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4. Investigacion

El proceso de investigacion permite conocer a fondo la naturaleza del producto y su proceso de
obtencidn. Saber cuéles son las variables involucradas, su impacto e interactividad entre si, son puntos

cruciales para dominar el proceso de produccion y llevarlo hacia un objetivo de interés particular.

4.1. La astaxantina

La astaxantina (3,3’-dihidroxi-p,p’-caroteno-4,4’-diona) es un pigmento que pertenece a la familia de
las xantofilas. Es uno de los principales pigmentos presentes en el medio marino, contribuyendo a la
coloracion tipica del caparazén de muchos crustaceos (camarén, quisquilla, gamba, langosta, etc.), de
la carne de salmonidos y de las plumas de algunas aves (flamenco). Este compuesto de coloracion
rosa-anaranjada fue aislado e identificado por primera vez a partir de langostas.

OH

A N VB Y0 Y Ve Ve N

|
HO

Fig. 4.1: Estructura quimica de la astaxantina.

4.1.1. Caracteristicas generales

Presenta un peso molecular de 596.8 Da, teniendo como férmula CaoHs2O4. ESta compuesta por una
larga cadena polienica de dobles enlaces con un anillo polar de seis carbonos en los extremos, lo que
le confiere caracter insoluble en agua y naturaleza lipofilica. Su temperatura de fusion es de
aproximadamente 224°C. Cuando cristaliza forma un cristal fino de color marrén violeta oscuro. Es
soluble en compuestos organicos como el disulfuro de carbono, acetona, benceno y cloroformo. Es
insoluble en solventes acuosos y la mayoria de solventes organicos, pero puede disolverse a
temperatura ambiente en diclorometano, cloroformo, acetona, dimetilsulfoxido y otros solventes no

polares. La longitud de onda a la que presenta una maxima absorcién en éter de petroleo es de 475 nm.

Este pigmento es una molécula simétrica, que presenta dos centros quirales y que por lo tanto presenta
cuatro estereoisomeros: 3R,3’S; 3S,3’R; 3S,3’S y 3R,3’R. Los esteroisdbmeros con las conformaciones

3S,3’S y 3R,3’R se denominan enantiomeros, mientras que las conformaciones: 3R,3’S y 3S,3’R se
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les suele llamar conformaciones “meso”, siendo formas Opticamente inactivas. En el hongo X.

dendrorhous la conformacion mayoritaria es 3R,3’R; al igual que la existente en el kril.

Su utilizaciéon dentro de la industria de la acuicultura es muy importante puesto que provee la
coloracion rojiza-anaranjada a los animales, al carecer de la fuente natural de este pigmento. También,
este compuesto es esencial como componente nutricional dado que favorece un adecuado crecimiento
y reproduccion de los salménidos y crustaceos. Ademas de por su color, la astaxantina tiene un gran

valor debido a sus propiedades antioxidantes.

4.1.2. Produccion de astaxantina

Debido a su interés en el mercado (es el principal carotenoide usado a nivel mundial en la industria de
la acuicultura) la empresa Roche empez6 en 1990 la produccion de astaxantina sintética, cubriendo
practicamente la totalidad del mercado (estimado en unos 150-200 millones de dolares). Esta
astaxantina consiste en una mezcla 1:2:1 de los isomeros (3S, 3°S; 3R, 3’S; 3R, 3’R). Sin embargo, la
demanda creciente de este pigmento para su utilizacion en la produccién de alimentos funcionales, una
sintesis relativamente compleja y un elevado coste, ha estimulado la bldsqueda de distintas fuentes

naturales de astaxantina con un uso potencial para la industria.

Su estabilidad y actividad son menores que las del producto natural, y se ha visto que la astaxantina
sintética se absorbe y deposita peor que la de origen natural. Por otra parte, cuando se utilizan aditivos
para la alimentacién humana o animal, los consumidores prefieren que su origen sea bioldgico antes
gue quimico, ademas de las estrictas normas y reglamentos que se aplican a estos carotenoides de
sintesis quimica. De forma natural la astaxantina es producida por unos pocos organismos, de los que
solamente el alga verde H. pluvialis y el hongo levaduriforme X. dendrorhous (P. rhodozyma) pueden

competir con la astaxantina sintética.

Organismo
Mycobacterium lacticola
Bacterias Paracoccus sp. N81106
Paracoccus haeundaensis

Haematococcus pluvialis
Chlorella zafingiensis

Microalga

Hongo | Xanthophyllomyces dendrorhous
Planta Adonis annua
Insecto Acyrthosiphon pisum

Tabla 4.1: Organismos productores de astaxantina.
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4.1.3. Uso de la astaxantina en la acuicultura

El color de los salmonidos y crustaceos es percibido por los consumidores como un indicador de su
calidad. El color rojizo-anaranjado caracteristico de estos organismos procede de los carotenoides
obtenidos de la alimentacion que se depositan en su piel, musculo exoesqueleto y gbnadas, ya sea en
su forma quimica original o modificada dependiendo de la especie. El carotenoide predominante es la
astaxantina, por ejemplo, en el exoesqueleto de los camarones la astaxantina representa el 84 al 90%.
En el medio acuatico las microalgas sintetizan las astaxantina que seran consumidas por el
zooplancton, insectos o crustaceos y posteriormente seran ingeridos por los peces para conseguir su
coloracion caracteristica. Los peces criados en cautividad no tienen acceso a esas fuentes naturales de

astaxantina, por lo que es necesario suministrarla en la alimentacion.

Ademas de la coloracion que otorga a los animales, la astaxantina tiene otras funciones importantes en
las peces relacionadas principalmente con la reproduccion, acelera la madurez sexual, incrementa la
fertilizacion y la supervivencia de los huevos. Se ha visto que la astaxantina también mejora la funcion
hepatica, aumenta el potencial de defensa frente al estrés oxidativo y tiene una influencia significativa

en los mecanismos de biodefensa.

4.2. Xanthophyllomyces dendrorhous (Phaffia rhodozyma)

Los hongos por sus caracteristicas morfoldgicas, fisiolégicas y ecoldgicas forman parte del reino
fungi, caracterizados por poseer una estructura celular eucariota, carecer de clorofila, ser unicelulares
(levaduras) o pluricelulares (hongos filamentosos), tipicamente inméviles, de nutricion heterétrofa y

de reproduccion sexual y/o asexual.

El nombre X. dendrorhous se usa para denominar la fase sexual y P. rhodozyma para la fase asexual
reproduccion. Segun el articulo cientifico “Biogeografia, especificidad del hospedador y filogenia
molecular de la levadura basidiomycetosa Phaffia rhodozyma y su forma sexual, Xanthophyllomyces
dendrorhous” (Diego Libkind, Alejandra Ruffini y Maria van Brook y otros, Universidad del
Comahue, Rio Negro, Argentina, 2006), hasta el momento no existen indicios cientificos de que
ambas formas levaduriformes pertenezcan a especies diferentes, ni tampoco que la adopcion de una u

otra forma repercuta en la ruta biosintética de la astaxantina.
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4.2.1. Caracteristicas generales
X. dendrorhous es una levadura ligeramente psicrofila, con una temperatura 6ptima de crecimiento de

21 °C hasta un maximo de 26 °C. La clasificacion taxondémica de este hongo es:

» Reino Fungi
» Filo Basidiomicota
» Subfilo Agaromicotina
» Clase Tremellomicetes
» Orden Cistofilobasidiales
» Familia Cistobasidiaceae
» Género Xanthophyllomyces

» Especie X. dendrorhous

Desde que fue descubierta hasta ahora se han encontrado distintos aislados de esta levadura en
distintos puntos del planeta con climas frios, Alaska, Japdn, Finlandia, Rusia, Italia, Alemania, Chile y
la Patagonia Argentina. Se encuentra en sustratos ricos en aztcar como son los exudados primaverales
de los arboles de hoja caduca (como son los géneros Fagus, Betula, Alnus o Cornus) o en los cuerpos
fructiferos (estroma) del hongo ascomiceto Cyttaria hariotti (parasito endémico de Sothophagus spp.
de la Patagonia). La cepa encontrada en Chile ha sido aislada creciendo sobre las hojas de Eucalyptus
globulus, medio completamente distinto a los anteriormente nombrados. Esto se corresponde con el
hecho de que esta cepa no se agrupa filogenéticamente bien con el resto de cepas encontradas la
especificidad de hospedador habria hecho que se separaran al ser las distintas cepas huéspedes en

sustratos completamente distintos.

4.2.2. Fuentes de carbono
Una de las caracteristicas mas destacables de este hongo es su gran capacidad para fermentar azUcares.
El Dr. Palagyi y sus colaboradores (2001) estudiaron la asimilacion de 99 fuentes de carbono por 11

cepas distintas de X. dendrorhous.

Algunos compuestos son utilizados por todas las cepas, mientras que otros no son utilizados por
ninguna de las estudiadas. Ademas, existe un tercer grupo en el que se encuentran aquellos
compuestos que son utilizados solamente por algunas de las cepas. De aquellos compuestos que son
consumidos, sélo algunos alteran la coloracion normal de las colonias. Se ha observado que siete de

ellos modifican la produccion en una o mas cepas. Entre ellos se encuentran dos que incrementan la
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formacion de pigmentos, mientras que la trehalosa tiene efecto en todas las cepas, la D-manosa
aumenta la coloracion en aproximadamente la mitad de las cepas. Por el contrario, el &cido acético y el

acido succinico provocan una inhibicion de la pigmentacion.

D-xilosa D-melecitosa lactona dc. L-malico
D-glucosa cifidina D-maltosa etanol
Por tods D-manosa 2-ceto-D-gluconico D-celobiosa p-metil-D-
or todas i - .
D-fructosa arbutina D-rafinosa glucosido
las cepas i . . L )
L-arabinosa salicina acido acético arbutina
L-mlosa ac. oxalacético trehalosa ac. D-gluconico-
sacarosa almudeon lactona
D-ribosa L-alamina ac. ascorbico L-asparragina
D-galactosa L-valina D-glucosamina P -
. . .- L-cisteina
L-ramnosa L-leucina ac.o fumérico T
i . . . L-tirosina
lactosa L-1soleucma dc. gentisico I -lisina
- R o L ~1151113
D-melibiosa v-butirolactona ac. 150Citrico ..
. iy L-argummna
xilano vamillina metanol =
) - ) . L-lustichna
. dextranc ac. gallico ac. orotico .
Por mnguna o i ) f-alanina
= imulina ac. pectma ..
de las cepas ) . L . . L-ornitima
glicerol L-ltdroxibutirico ac. tartirico -
= ) T L-citrulina
1-eritritol p-metil-D-galactosido  o-cetoglutarato .
) ) o .. uracilo
galactitol metil-D-xiléside L-metionina o
= i ) . citosima
ribitol metil-o-D- L-femilalamina .
S s o tinuna
miomositol manopiranosido L-triptofano :
. ) ) . ; adenosina
xlitol ic. cetotsovalérico L-serina . )
o , . ) diludroxiacetona
glicina ac. protocatecuico L-treonina
. ac. D-
D-arabinosa o
. . . glucoronico
L-aspartico o-metil-D-glucésido i
) o : D-xilosa
ac. glucomco glicerol-1-monoacetato }
Poralguna | = % " = o L-prolina
ac. L-glutamco ac. piavico )
cepa . ) L D-sorbitol
L-glutamina ac. succimico
; o . L-sorbosa
Inosina ac. S-ceto-D-glucomco -
. . uridina
ac. L-lactice )
D-manitol

Tabla 4.2: Asimilacion de 99 fuentes de carbono segln la capacidad de 11 cepas de

X. dendrorhous para fermentarlas (Palagyi, 2001).

La suplementacion de fuentes de carbono al medio de cultivo afecta sustancialmente al crecimiento y
la pigmentacion, siendo dependiente de la cepa estudiada. Sin embargo, esta relacion de fuentes de
carbono asimilables puede ser dependiente del medio en el que se realice el experimento. Un ejemplo
de esto puede ser el glicerol, segin el estudio del Dr. Palagy (Palagyi, 2001) X. dendrorhous es
incapaz de utilizarlo en un medio minimo. Sin embargo, en el estudio realizado por Kusdiyantini y
colaboradores (1998) se observa que si crecemos el hongo en un medio complejo con extracto de

levadura y peptona es capaz de consumir totalmente el glicerol (co-metabolizacion).
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4.2.3. Pigmentos

El color de las cepas silvestres de X. dendrorhous es rojo-anaranjado debido a la presencia de
carotenoides en su citoplasma (concretamente se localizan en globulos lipidicos en el citoplasma), de
los que la astaxantina representa aproximadamente el 85%. Es la Unica especie de levadura conocida
gue produce astaxantina en cantidad considerable (200-300 microgramos de astaxantina por gramo de
peso seco). Esta xantofila es comin en ambientes marinos, y proporciona una pigmentacion vivida y
caracteristica a ciertos animales, incluyendo salménidos, crustdceos y algunas aves como los
flamencos. En la naturaleza, el origen de la astaxantina probablemente se encuentre en ciertas algas,
hongos y pequefios crustaceos, estos organismos se encuentran al principio de la cadena alimentaria, y

ello conduce a la pigmentacion de los animales superiores que se alimentan de ellos.

La astaxantina aislada de X. dendrorhous presenta configuracion 3R, 3’R, al contrario de lo que ocurre
con la procedente de otros organismos estudiados, que sintetizan el isomero 3S, 3’S. Este fue el primer
ejemplo de un carotenoide sintetizado de forma natural con diferentes configuraciones épticas, lo que
plantea interesantes cuestiones sobre las propiedades de las enzimas implicadas en la ruta de
biosintesis de R-astaxantina en X. dendrorhous en comparacion con los organismos que sintetizan S-
astaxantina, o sobre el orden de introduccion de los grupos ceto e hidroxilo en la molécula de B-

caroteno.

Aunque la astaxantina es el carotenoide mayoritario, no es el Gnico que produce este hongo. Ademas
de astaxantina también existen otros compuestos como son el [-caroteno, foenicoxantina, 3-
hidroxiequinona, vy-caroteno, neurosporeno, licopeno y HDCO (3-hidroxi-3’,4’-didehidro-p-y-
caroteno-4-ona). Se han encontrado otros compuestos como la criptoxantina (f-caroteno
monohidroxilado), zeaxantina (B-caroteno dihidroxilado), cantaxantina (B-caroteno dicetolado), y el

toruleno (compuesto monociclico).

Carotenoide Porcentaje
Astaxantina 83-87 %
Foenicoxantina 5-7 %
3-hidroxiequinona 4%
p-caroteno 2-2.5 %
Equinona 2-4 %%
HDCO 0,3-0.5 %o
Y-Caroteno
NENTOSPOTENo =0,01 %
licopeno

Tabla 4.3: Carotenoides producidos por el X. dendrorhous.
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4.3. Biosintesis de astaxantina

4.3.1. Ruta de biosintesis. Etapas tempranas

La astaxantina deriva de la ruta de biosintesis de los isoprenoides: a partir del acetil-CoA y por la via
del mevalonato se forma isopentenilpirofosfato (IPP). Este es isomerizado en dimetilalilpirofosfato
(DMAPP) (enzima codificada por el gen idi), seguido por la adiccion secuencial (enzima codificada
por el gen crtE) de 3 moléculas de IPP para dar el precursor Cy geranilgeranilpirofosfato (GGPP). El
primer paso especifico y crucial de la ruta de sintesis de los carotenoides es la formacién de fitoeno,
por condensacién de dos moléculas de GGPP (enzima codificada por el gen crtYB). Posteriormente se
producen 4 deshidrogenaciones (enzima codificada por el gen crtl) y 2 ciclaciones (enzima codificada
por el gen crtYB), que originan el B-caroteno.
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Fig. 4.2: Ruta de biosintesis de astaxantina en X. dendrorhous. A: Ruta entre la

moléculainicial acetil-CoA y B-caroteno. B: Ruta monociclica.

pag. 58




4. Investigacion

Al mismo tiempo parece existir una via paralela que termina en la formacién de compuestos
monociclicos. Esta ruta diverge de la ruta biciclica a nivel del neurosporeno, para dar $-zeacaroteno, y-
caroteno, toruleno, 3-hidroxi-3’,4’-didehidro-f,-¥-caroteno-4-ona (HDCO) y finalmente 3,3’-
dihidroxi-,--caroteno,4,4’-diona (DCD). El aumento del contenido en HDCO y DCD en mutantes
de X. dendrorhous superproductores de carotenoides en relacion a las cepas silvestres parece indicar
que cuanto mayor es el contenido en carotenoides, mayor es el uso de la ruta monociclica. Este
resultado sugiere que las enzimas carotenogénicas forman complejos enzimaticos, y que las
mutaciones que afectan a la carotenogénesis provocan cambios en la proporcion de las enzimas en los
complejos. ElI aumento del contenido en estos pigmentos en mutantes superproductores de
carotenoides deteriora la calidad de la levadura como fuente de pigmentos, ya que estos compuestos
apenas se encuentran en la carne del salmén alimentado con X. dendrorhous. Con todo, si no existe la
llamada ruta monociclica de biosintesis de carotenoides, queda la duda de porqué se acumulan grandes
cantidades de HDCO en X. dendrorhous. La presencia de este tipo de pigmentos se ha intentado

explicar de varias formas:

e Como precursor de la sintesis de astaxantina.
e Como producto de degradacidon parcial de otra xantofila por la accion de radicales libres.

e Como resultado de la inhibicién de la ciclacion.

4.3.2. Ruta de biosintesis. Etapas tardias.

Si nos centramos en el proceso de conversion de B-caroteno en astaxantina vemos que en otros
organismos como son la bacteria Paracoccus sp. N81106 o el alga verde H. pluvialis se requieren dos
actividades enzimaticas, una cetolasa que incorpora dos grupos ceto en los carbonos C-4 y C-4’ (gen
crtW en Paracoccus y gen bkt en Haematococcus) y una hidroxilasa que incorpora dos grupos
hidroxilo en los carbonos C-3 y C-3" (gen crtZ en Paracoccus, gen chy en Haematococcus),
apareciendo varios intermediarios hidroxilados o cetolados dependiendo del organismo. Sin embargo,
en Xanthophyllomyces la ruta biosintética de la astaxantina no esta clara, se han buscado en el genoma
los genes homdlogos a estas cetolasas e hidroxilasas, pero no se han podido localizar. Sin embargo, se
han clonado dos genes que codifican para dos citocromos P-450 implicadas en la transformacién de -
caroteno en astaxantina. El primero de los dos genes es el gen crtS que codifica para un citocromo P-
450 monooxigenasa, el cual se ha comprobado ampliamente su participacion en la biosintesis de
astaxantina a partir de B-caroteno. La funcion de la proteina codificada por el gen crtS no esté clara,
puesto que se desconoce qué actividad enzimética lleva a cabo. El segundo gen encontrado se
denominada crtR, que codifica para un citocromo P-450 reductasa. Su funcion seria la de donar los
electrones necesarios para modificar el B-caroteno, de forma que las proteinas CrtS y CrtR formarian

un sistema tipico de citocromos P-450.
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Fig. 4.3: Esquema de las posibles vias de conversién de B-caroteno en astaxantina.

4.3.3. Etapas enzimaticas limitantes

La conversion de 3-hidroxi-3-metil-glutaril-CoA (HMG-CoA) en mevalonato, llevada a cabo por la
enzima HMG-CoA reductasa, es una etapa limitante en la sintesis de astaxantina, como se pone de
manifiesto al adicionar mevalonato. Se observa un aumento de 4 veces de los niveles de astaxantina y
carotenoides totales. Los compuestos isoprenoides son precursores de otras rutas, como por ejemplo
en la sintesis de colesterol. Por ello, cuando se afiaden al medio de cultivo inhibidores de la biosintesis
de colesterol (como los inhibidores del tipo fenoxipropilamina que inhibe la escualeno sintasa) la

produccion de astaxantina se ve incrementada 1.3 veces.

4.3.4. Regulacion de biosintesis de carotenoides

En el caso de X. dendrorhous existe muy poca informacion sobre la regulacion de la carotenogénesis.
La astaxantina se produce como metabolito secundario, y determinadas condiciones nutricionales
afectan a su biosintesis. Concretamente, niveles elevados de glucosa y condiciones semianaerobicas
reducen notablemente la formacion de carotenoides. Bajo estas condiciones, ademas, no se producen
xantofilas o se producen a concentraciones muy bajas. La relacion carbono/nitrogeno ha sido descrita

como un factor critico para la maxima produccion de astaxantina.
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4.3.4.1. Regulacion por la luz

La carotenogénesis se ve afectada por la irradiacion con luz blanca en muchos organismos como algas,
hongos y bacterias, aunque la intensidad y la exposicion depende de cada microorganismo, en el alga
H. pluvialis, la produccion de astaxantina se ve estimulada por intensidades luminosas altas. En
Xanthophyllomyces se ha propuesto que la produccion de astaxantina es fotoinducible, se ha visto que
la concentracion de astaxantina permanece constante en células crecidas en oscuridad, pero bajo
iluminacion intensa los niveles de astaxantina aumentan. Esta estimulacion es transitoria, y cuando los
cultivos se incuban de nuevo en oscuridad, se observa una reduccidon en el contenido total de
carotenoides. La produccién maxima de astaxantina se obtiene cuando los cultivos se iluminan
continuamente a intensidades luminosas moderadas. An y Johnson (1990) sefialaron que la exposicién
a la luz estimula la produccion total de carotenoides en Xanthophyllomyces (principalmente
astaxantina), y que tiene un efecto negativo sobre el crecimiento. Se ha sugerido que las especies
reactivas de oxigeno participan de forma activa en el aumento de la produccién de carotenoides

inducido por la luz en X. dendrorhous.

4.3.4.2. Efecto de la temperatura

La temperatura es otro factor importante que afecta tanto al crecimiento como a la formacion de
metabolitos al provocar cambios en muchas de las rutas biosinteticas, incluyendo la ruta de los
carotenoides. Estudios realizados con diferentes cepas silvestres de X. dendrorhous indican que la
temperatura Optima para el crecimiento celular y la formacion de pigmentos esta entre 20 y 22°C
(Johnson y Lewis, 1979), al igual que ocurre en las cepas superproductoras de astaxantina estudiadas
(Fang y Chiou, 1996). Se ha visto que las bajas temperaturas (4°C) provocan cambios en la
composiciéon y en la concentracion (con un aumento del 50%) de carotenoides totales (Ducrey-
Santopietro y Kula, 1998). Asi mismo, una temperatura de 30° C hace que el patron de carotenoides
cambie de forma que los compuestos presentes son torularrodina (60%), toruleno (30%) y B-caroteno
(5%), (Polulyakh, 1992).

4.3.4.3. Efecto de la fuente de carbono

En X. dendrorhous puede llevar a cabo dos tipos de metabolismo dependiendo del tipo de fuente de
carbono presente en el medio de cultivo. La glucosa y otros azucares fermentables son asimilados a
través de la ruta glicolitica seguido de una fermentacion alcohdlica hasta la formaciéon de etanol,
incluso en presencia de oxigeno. Sin embargo, las fuentes de carbono no fermentables como el etanol
o0 el succinato se transforman mediante oxidacién en acetil-CoA para incorporarse al ciclo del &cido
citrico. Como sucede con algunos metabolitos secundarios el uso de concentraciones elevadas de

glucosa como fuente de carbono suponen una minima produccién de pigmentos. Asi mismo, la
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induccion de la carotenogénesis coincide con el agotamiento de azlcar y el comienzo del consumo de
etanol. Esto se lleva a cabo a través de la regulacion a nivel transcripcional, estando implicados los
genes de biosintesis crtl, crtYB y crtS probablemente relacionado con la presencia de sitios de unién
para el regulador catabdlico general MIG1 en los promotores de dichos genes. Sin embargo, fuentes de
carbono no fermentables como el etanol provocan un aumento en la sintesis de pigmentos en X.
dendrorhous (Gu, 1997; Johnson y Lewis, 1979; Marcoleta, 2011; Vazquez, 1997). Se han propuesto
tres posibles explicaciones para este fendmeno, el etanol y su posterior conversion en acetato por el
aldehido oxidasa genera radicales superoxido, que son los que inducen la sintesis de carotenoides.
Alternativamente el acetato puede continuar la ruta metabdlica para formar acetil-CoA, siendo
precursor en la sintesis de isoprenoides por la ruta del mevalonato. En tercer lugar, se ha propuesto
que el aumento en la biosintesis de carotenoides por efecto del etanol se debe a una combinacién de

los mecanismos anteriormente propuestos junto a otros todavia no descritos.

4.3.4.4. Efecto de la fuente de nitrégeno

En H. pluvialis, la limitacion de nitrégeno es un factor clave para el acimulo de astaxantina. Algo
similar ocurre en X. dendrorhous, donde el nitrdgeno afecta de forma significativa a la
carotenogénesis. En diversos estudios se observd un incremento en la produccion de carotenoides
relacionado con un descenso en la concentracion de nitrogeno en el medio (Meyer y du Preez, 1994;
Yamane, 1997; Flores-Cotera, 2001). El descenso en la concentracion de nitrégeno provoca una
reduccion en la sintesis de proteinas, lo que hace que aumenten los niveles de carbono, ATP y
NADPH en la célula. Para adecuar estos niveles al estado normal, se produce un aumento en la sintesis
de acidos grasos y carotenoides. Esto confirma el hecho de que mutantes de X. dendrorhous con el
contenido en carotenoides incrementado presenten una reduccion de la tasa de utilizacion de
nitrogeno, o que sean deficientes en la aminacion de intermediarios del ciclo de los é&cidos
tricarboxilicos, y que fuentes de nitrégeno que se metabolizan lentamente hayan sido seleccionadas

para la produccion de astaxantina.

4.3.4.5. Regulacién por fosfato

Otro de los elementos que parece afectar a la carotenogénesis es el fosfato, un nutriente que regula
muchos metabolitos secundarios. Se ha visto que bajas concentraciones de fosfato en el medio
provocan un aumento en la produccion de astaxantina en Xanthophyllomyces. Ello puede ser debido
también a un descenso en la sintesis de proteinas, provocado por la escasez de fosfato para la sintesis
de ARN. Otra explicacion seria que la limitacion de fosfato disminuyese la actividad de la cadena
respiratoria, de forma similar a como lo hace la antimicina A, y que se ha visto que incrementa la

produccion de astaxantina en X. dendrorhous. O puede que las bajas concentraciones de fosfato
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incrementen la actividad de fosfatasas, como ocurre en otros microorganismos, y que son necesarias

para la sintesis de carotenoides ya que sus precursores se encuentran fosforilados.

4.3.4.6. Efecto de la aireacion

Un factor importante para la biosintesis de muchos metabolitos secundarios es la aireacion del medio
de cultivo. La carotenogénesis es un proceso aerébico, de forma que el flujo de aire en el cultivo es un
factor esencial para la asimilacion del sustrato, asi como para el crecimiento y la produccion. La
disminucién de la disponibilidad de oxigeno reduce la sintesis de astaxantina, y provoca el acimulo de
carotenos, esto indica que la oxigenacion de los carotenos a través de la activacion del oxigeno
molecular es un factor limitante para la sintesis de astaxantina. Por analogia con otras rutas
biosintéticas relacionadas (por ejemplo, la biosintesis de esteroles), la fuente de oxigeno activo y de
enzimas implicadas en la oxigenacion podria ser la cadena respiratoria mitocondrial y las proteinas de

tipo hemo asociadas (por ejemplo, el citocromo P-450 monooxigenasas) (Nelson y Strobel, 1987).

4.3.4.7. Otros factores

La adicion de intermediarios del ciclo de los acidos tricarboxilicos al medio de cultivo reprime el
acumulo de carotenoides en X. dendrorhous (An, 2001). Una respiracion y actividad del ciclo de los
acidos tricarboxilicos elevadas estan asociadas a la produccion de grandes cantidades de especies
reactivas de oxigeno, que provocan un aumento en la produccion de carotenoides (Schroeder y
Johnson, 1993). Por otro lado, la adicién de citrato al medio provoca un incremento de la
concentracion de carotenoides en las células, y de forma paralela se reduce la sintesis de proteinas, lo
que sugiere que la restriccion de la sintesis de proteinas juega un papel importante en la sintesis de

carotenoides (Flores-Cotera et al., 2001).

Ciertos inhibidores respiratorios, como la antimicina A, modulan fuertemente la sintesis de
astaxantina. Al sembrar X. dendrorhous en medio de cultivo suplementado con antimicina A, se
forman colonias de morfologia inusual, caracterizadas por la presencia de una superficie inferior lisa
no pigmentada, que desarrolla unas microcolonias hijas (papillae) muy pigmentadas después de uno o
dos meses de incubacion. Otro factor a tener en cuenta son los &cidos grasos presentes en la célula. Se
ha visto que existe una correlacion negativa entre los niveles de astaxantina y la biosintesis de acidos
grasos (Miao et al., 2010). La supresion de la sintesis de acidos grasos mediante el tratamiento con el
inhibidor metabdlico triclosdn provoca un aumento en la produccion de astaxantina. Asi mismo
mutantes producidos con nitrosoguanidina y Co-60 seleccionados por una mayor temperatura de

crecimiento y una mayor produccion de astaxantina, muestran un menor contenido en acidos grasos.
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Una disminucion en la presencia de acidos grasos podria provocar la acumulacion de acetil-CoA, que

como precursor de astaxantina favoreceria su sintesis.

4.4. Biotecnologia en X. dendrorhous

Las mayores limitaciones para utilizar las cepas silvestres de X. dendrorhous como fuente comercial
de astaxantina son los bajos niveles de astaxantina encontrados, asi como el grosor y la rigidez de su
pared celular, lo que dificulta su extraccion (Johnson y Lewis, 1979; Johnson y An, 1991; Johnson y
Schroeder, 1995; Johnson, 2003). El contenido en astaxantina de las cepas silvestres varia entre 200 y
400 pg de astaxantina por gramo de peso seco (Johnson y Lewis, 1979; Johnson y Schroeder, 1995).
Estos niveles tienen que incrementarse entre 10 y 50 veces para ser competitivos con la astaxantina
procedente de sintesis quimica (Johnson y Schroeder, 1995). Por lo tanto, la biotecnologia tiene un
papel esencial para aumentar sus niveles y reducir el elevado coste de produccion, que limita el uso de
X. dendrorhous como fuente natural de astaxantina. Existen distintas aproximaciones para mejorar la

produccion como pueden ser:

e Optimizacion de los medios de cultivo y de los parametros fisicos y quimicos de la
fermentacion.
o Desarrollo de cepas mutantes superproductoras de astaxantina.

e Mejora en la extraccion de la astaxantina.

4.4.1. Adicion al medio de precursores y compuestos que estimulan la produccion

Se ha visto que diferentes compuestos afiadidos al medio de cultivo incrementan la produccion de
carotenoides en X. dendrohous. Entre estos compuestos esta la valina (Meyer, 1993), el extracto de
levadura (Fang y Cheng, 1993), el &cido acético (Meyer y du Preez, 1993), el acido mevalonico (Calo,
1995) y el etanol (Gu, 1997). También precursores de la sintesis de astaxantina, como el licopeno,
afladidos al medio de cultivo estimulan la produccion de astaxantina. El uso de algunos de estos
compuestos, como el mevalonato (precursor de los isoprenoides), incrementa significativamente la
produccion de astaxantina (hasta 4 veces), pero es demasiado caro para utilizarlo en fermentaciones a
gran escala (Calo, 1995). Sin embargo, otros compuestos como el etanol, constituyen una forma

simple y econdémica de incrementar la produccion de astaxantina en procesos industriales (Gu, 1997).

En el estudio realizado por Gu y colaboradores (1997) se vio que la adicion de una concentracion de
etanol del 0.2% al medio de cultivo provocaba un incremento en la sintesis de carotenoides en
mutantes de X. dendrorhous con el metabolismo respiratorio alterado, y que no afectaba de forma

apreciable al crecimiento de la levadura. Este efecto se puede explicar de varias formas:
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e Por un lado, el etanol provoca un incremento en la formacion de especies reactivas de
oxigeno, que ya se ha visto que estimulan la sintesis de astaxantina en Xanthophyllomyces.
Algunas de las reacciones de eliminacion del etanol generan acetato, que incrementa la

produccién de carotenoides en X. dendrorhous.

e EI etanol incrementa la actividad de la enzima HMG-CoA reductasa, que es clave en la
biosintesis de isoprenoides, y cuya sobreexpresion provoca un aumento en la produccién de

carotenoides.

El uso de compuestos estimulantes procedentes de hongos se ha convertido en una estrategia
importante para incrementar la produccion de metabolitos secundarios en cultivos celulares, entre ellos
astaxantina y otros carotenoides de importancia econémica, como f3- caroteno, licopeno, cantaxantina,
zeaxantina y luteina. En el caso de X. dendrorhous, se ha visto que varios metabolitos flngicos
provocan un incremento en el crecimiento y en la produccion de carotenoides totales y de astaxantina.
Sin embargo, se desconoce cual es el mecanismo por el que acttan, aunque en algunos de los casos
podria ser que estos metabolitos fangicos fuesen precursores de la sintesis de astaxantina. El uso de
estos compuestos supone una nueva forma de incrementar la produccién de carotenoides utilizando

esta levadura en procesos industriales.

4.4.2. Optimizacion de las condiciones de fermentacion

La composicion del medio de cultivo, entre otros factores ambientales, afecta a la produccion de
astaxantina en X. dendrorhous. El perfil de carotenoides producidos depende de la cepa, de la fuente
de carbono utilizada y de las condiciones de cultivo, por lo que es necesario realizar una optimizacion
especifica para cada cepa que va a ser utilizada de forma industrial. Aunque para la produccion de
astaxantina a gran escala es necesario obtener la maxima produccién posible de biomasa, este
incremento en la produccion de biomasa estd acompafiado, normalmente, por un descenso en la
produccion de carotenoides (An, 1989). Por lo tanto, es necesario encontrar medios de cultivo y
condiciones de fermentacion que incrementen la produccion de biomasa sin que descienda la

produccion de carotenoides.

La carotenogénesis en las cepas silvestres de X. dendrorhous ocurre una vez que la glucosa del medio
se ha agotado, por lo que concentraciones elevadas de glucosa provocan un descenso en la sintesis de
carotenoides y llevan al acimulo de carotenos (Johnson y Lewis, 1979). La glucosa proporciona altas

tasas de crecimiento, pero una produccion de astaxantina moderada (Johnson y Lewis, 1979). Por lo
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tanto, la disponibilidad de fuentes de carbono no represoras ademés de la del nitrogeno son

importantes para la regulacion de la carotenogénesis.

El oxigeno disuelto es el principal factor para el crecimiento y la carotenogénesis, la limitacién de la
disponibilidad de oxigeno reduce drasticamente la produccion de astaxantina. X. dendrorhous es un
organismo aerdébico, cuyo crecimiento depende del aporte de oxigeno al cultivo. La tasa de produccion
de astaxantina en cultivos en medio liquido aumenta al incrementarse la captacion de oxigeno. Por ello
debe tenerse en cuenta que la tasa de transferencia de oxigeno del espacio libre del matraz a las células
es directamente proporcional a la velocidad de agitacion e inversamente proporcional al volumen de
liquido del matraz (Yamane, 1997; Liu, 2006). La adicion al medio de cultivo de aminoacidos
derivados del ciclo de los &cidos tricarboxilicos (CAT), como son &cido aspartico, asparragina,
glutamato, glutamina y prolina provoca un incremento de la biomasa generada, pero desciende la
produccién de carotenoides en relacion a los resultados obtenidos al utilizar sulfato amoénico como
fuente de nitrégeno. Por otra parte, los intermediarios del CAT (succinato, a-cetoglutarato, fumarato,
malato y citrato) promueven el crecimiento, pero no reducen el contenido en carotenoides. El hecho de
que el aporte de aminoacidos derivados de los intermediarios del CAT provoque un incremento en el
crecimiento y un descenso en la produccion de carotenoides se explica porque la transferencia de
nitrdgeno requiere energia, y este proceso induce la formacién de especies reactivas de oxigeno. Por lo
tanto, el aporte de aminoécidos derivados de los intermediarios del CAT provoca un descenso en la
produccion de especies reactivas de oxigeno debido a un descenso de la actividad del CAT, lo que
puede reducir la produccidn de carotenoides (An, 2001).

Los resultados de todos estos estudios resultan Gtiles para el cultivo a gran escala de X. dendrorhous,
complementandose con los estudios realizados sobre el uso a nivel industrial de medios de cultivo de
bajo coste, como pueden ser los elaborados a base de melazas (Haard, 1988), extracto liquido de
maceracion de maiz (Kesava, 1998) y subproductos de la trituracion hiumeda del maiz (Hayman,
1995). Estos medios pueden ser utilizados junto con otros que son ricos en acidos organicos del CAT,
como zumo de uva (Meyer y du Preez, 1994), para incrementar la produccién de biomasa sin que se
produzca peérdida en la produccion de carotenoides. El sistema tradicional de produccion en “batch”
tiene el inconveniente de inducir el efecto Crabtree (caracterizado por la sintesis de etanol y acidos
organicos como productos de la fermentacion), debido a las altas concentraciones de azUcares inicial,
la disminucion de pigmento y el rendimiento de la biomasa. Por encima de 12 g/l de concentracion de
carbono, la produccion de carotenoides por X. dendrorhous comienza a disminuir y se observa el
efecto Crabtree (Reynders, 1997). La estrategia para resolver este problema es el cultivo en “fed-
batch”.
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4.4.3. Uso de medios de cultivo de bajo coste

Aunque X. dendrorhous tiene un gran valor comercial como fuente de carotenoides naturales, el
elevado coste de produccion limita su uso. Una forma de reducir este coste es utilizando sustratos mas
baratos. Esta levadura puede crecer en una gran variedad de fuentes de carbono, que incluyen
monosacéaridos y disacéridos, como glucosa, maltosa, sacarosa, celobiosa, xilosa, arabinosa y lactosa
(Johnson y An, 1991; Fang y Cheng, 1993). Ademas, se han realizado estudios sobre el uso de medios
de cultivo elaborados a base de subproductos de bajo coste y residuos de origen agroindustrial para la
produccién de astaxantina en Xanthophyllomyces, como residuos de alfalfa (Okagbue y Lewis, 1984),
melazas de cafia de azlcar (Haard, 1988; Fontana, 1996), hidrolizados de turba (Martin, 1993;
Vézquez y Martin, 1998), zumo de uva (Meyer y du Preez, 1994), subproductos de la maceracion
hiumeda del maiz (Hayman, 1995), jugo de cafia de azlcar (Floréncio, 1998), hidrolizados
hemiceluldsicos de eucalipto (Parajo, 1998), hidrolizados de Yucca fillifera (Ramirez, 2000), leche de
coco (Dominguez-Bocanegra y Torres-Mufioz, 2004) o residuos de mostaza (Tinoi, 2006). En general,
el uso de estos medios de cultivo de bajo coste provoca un incremento significativo del crecimiento y
de la sintesis de astaxantina (1.1 a 3.8 veces) comparado con los resultados obtenidos en un medio
estandar (Tinoi, 2006).

Sustrato Suplemento Cepa Produccion (ng/g
de peso seco)
Melazas de cafia Peptona UCD 67-210 1182
Hidrolizados de turba Peptona NCHU-F5301* 1567
Jugo de uvas Peptona v YE No= 1240
subproductosdela NRRL Y-17270 400
maceracion himeda del maiz
Hidrolizados de eucalipto Peptona NERL Y-17268 443
Xilosa Peptond. YEY | \RR1 v-17268 571
ME
Jugo de Yucecwa | - 25-2% 1203
Jugo de piia | @ —— GMBOT* 403 84

Residuos de mostaza | -—— TISTR 5730 1312
Melaza Peptona UCD a7-210 1182
NRERL -10921 850
Leche decoce [ -— e 850

Tabla 4.4: Sustratos en los que han crecido distintas cepas de X. dendrorhous,

indicando la produccidn de astaxantina. (*) Cepas mutantes.

YE: Extracto de levadura, ME: Extracto de malta.

4.4.3.1. Referencia de uso del orujo de uva
Se ha encontrado referencia del uso del orujo de uva en la produccion astaxantina por la levadura
Phaffia Rhodozyma en el articulo “Astaxanthin production by Phaffia Rhodozyma mutant on grape

juice” (P. Mayer y J. Du Preez, World Journal of Microbiology and Biotechnology, 1994). En el
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mismo se reportaron en Erlenmeyer agitados con jugo de uva como medio de cultivo, concentraciones
finales de pigmentos totales y astaxantina de 2.120 pg/g y 1.350 pg/g sobre peso seco celular,
respectivamente. El rendimiento biomasa-sustrato fue de 0.33 g/g. Se cree que la gran concentracion
de azlcares, asi como limitaciones en el oxigeno disuelto, disminuyeron el contenido de astaxantina en
las células. Adicionalmente, el agregado de extracto de levadura al jugo de uva aumento la velocidad

méaxima de crecimiento, el contenido de pigmentos totales y de astaxantina.

4.5. Patente de referencia

La patente “Astaxanthin over-producing strains of Phaffia rhodozyma method for their cultivation and
their use in animal feed” (EE. UU Patente N° 6.015.684, 2000), desarrolla las directrices técnicas para
la obtencion de un alimento para salménidos. EI mismo se compone principalmente de células
inactivas de levadura con astaxantina como agente pigmentante. En base a ello, tomamos las bases
para la eleccion de la cepa mutante de la levadura P. rhodozyma, los medios de cultivos y condiciones
de operacion.

4.5.1. Cepas mutantes

Para obtener un proceso econémicamente rentable es preciso la utilizacién de cepas mutantes que
produzcan niveles de astaxantina notablemente superiores a las cepas salvajes. Existen numerosos
métodos de mutacién con agentes quimicos, como nitrosoguanidina (NTG), etilmetanosulfonato
(EMS) y no quimicos, como luz ultravioleta, capaces de inducir cambios genéticos en las células de la
levadura. A esto le sigue un periodo de incubacidn, del cual se seleccionan las colonias mayormente

pigmentadas, para luego, ser aisladas en placas de agar con medio nutritivo.

Fig. 4.4: Células de P. Rhodozyma mutante superproductoras.
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Se encontraron tres cepas de prometedoras para su explotacion industrial, propiedad del ATCC
(American Type Culture Collection). Siendo las mismas: ATCC — 74218 (UBV — AX1), ATCC —
74219 (UBV — AX2), ATCC — 74220 (UBV — AX3), ATCC — 74221 (UBV — AX4).

Por razones econdmicas se decide la compra de las cepas mutantes, en lugar de su obtencion en
laboratorio, lo que requeriria una gran inversion en reactivos y equipos de laboratorio injustificados.
En particular se ha optado por la cepa ATCC — 74218 (UBV — AX1), ya que ha sido posible su

escalado a nivel industrial con rendimientos que hacen el proceso econémicamente viable.

4.5.1.1. Prueba con ATCC - 74218 (UBV — AX1)
Se inocularon 4.000 litros de un caldo de fermentacion con 160 Kg de levadura sélida seca en un

fermentador de 40.000 litros, con 13.500 litros de medio de cultivo.

INGREDHENT AMOUNT (kg!
YEAST EXTRACT 41
MONOBASIC POTASSIUM PHOSPHATE 68
MONOBASIC SODIUM PHOSPHATE 14
MAGNESIUM SULFATE an
DEXTRO=E 50
FERROUS SULFATE [, H50
CALCIUM PANTOTHEMNATE 0,470
AIMNC STULEATE 0,150
CITRIC ACID 0,000
MANGANOLS SULFATE 0,035
COPPER SULEATE [SRIEL]
SODIUM MOLYBDATE 0020
BIOTIN 0.0035
COBALT SULFATE 00035
THIAMINE HYDROCHLORIDE 00018
BORIC ACID 00023
TAP WATER 13,500
ANTIFOAM 51
pH 55

Tabla 4.5: Formulacion del medio de cultivo en el
biorreactor de 40.000 litros.

El caudal de aireacion fue de 8.000 litros por minuto, con una agitacién de 40 rpm. El pH fue
controlado a 5.5 con anhidrido de amonio. Se afiadi6 antiespumante de grado alimenticio cuando fuera
necesario. El cultivo se aliment6 con 17.000 Kg de una solucion al 42% en peso de jarabe de maiz sin
refinar, de manera que la glucosa en el medio de cultivo no sea mayor que 5 g/L, preferiblemente 0.1 a
2.5 g/L. El oxigeno disuelto fue controlado con la agitacion y la aireacion entre el 20 y 70% de la

saturacion.
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Astaxanthin Preduction in 40,000 1 Fermentor

Time Solids Astaxanthin
Strin {hrs) (%) g dys*)
UBY-AX] 157 T8 e

“Diry Yeast Solids

Tabla 4.6: Resultados de la fermentacién en el
biorreactor de 40.000 litros.

4.5.1.2. Prueba con ATCC - 74219 (UBV - AX2)
Se inocularon 120 litros de un caldo fermentacién con 3.6 Kg de levadura solida seca en un

fermentador de 2.000 litros, con 700 litros de medio de cultivo.

INGREDIENT AMOUNT
YEAST EXTRACT i kg
MONOBASIC POTASSIUM PHOSPHATE 4 kg
MAGNESIUM SULFATE 4 kg
DEXTROSE 3kg
S0DIUM CHLORIDE Tl g
FERROUS SULFATE S5g
CALCIUM PANTOTHENATE 5g
FINC SULFATE 15 g
CITRIC ACID 58
MANGANOUS SULFATE ig
COPPER SULFATE ig
INGREIDMENT AMOUNT
BIOTIN 4K mg
COBALT SULFATE MM myg
UHIAMINE HYDROCHLORIDE 200 mg
BORIC ACTD 80 mg
TAP WATER T 1
ANTIFOAM 2040 ml
pH 5.5

Tabla 4.7: Formulacion del medio de cultivo en el

biorreactor de 2.000 litros.

El caudal de aireacion fue de 700 litros por minuto, con una agitacion de 100 rpm. EI pH fue
controlado a 5.5 con anhidrido de amonio. Se afiadié antiespumante de grado alimenticio cuando fuera
necesario. El cultivo se aliment6é con 800 Kg de una solucién al 45% en peso de jarabe de maiz sin
refinar, de manera que la glucosa en el medio de cultivo no sea mayor que 5 g/L, preferiblemente 0.1 a
2.5 g/L. El oxigeno disuelto fue controlado con la agitacién y la aireacion entre el 20 y 70% de la

saturacion. El volumen del medio de cultivo finaliza en 1.500 litros.

pag. 70




4. Investigacion

Astaxanthin Production i 2,000 1 Fermentor

Tirme Holidy Astaxanthin
Strln (hrs) [ (efg dys™)
UBV-AXZ 136 10.9 5321

*Dhy Yeast Solids

Tabla 4.8: Resultados de la fermentacién en el

biorreactor de 2.000 litros.

4.5.1.3. Prueba con ATCC — 74220y 74221 (UBV — AX3 y AX4)
Se inocularon 1.5 litros de un caldo de fermentacion con alrededor de 30 g de levadura sélida seca en

un fermentador de 14 litros, con 5 litros de medio de cultivo.

INGREDIENT AMOUNT (g
YEAST EXTRACT 75
AMMONIUM SULFATE 18
MONOBASIC POTASSIUM PHOSPHATE 15
MAGNESILM SULEATE 5
INOSITOL {1.635
PYRIDOXINE .35
ZIMC SULFATE .13
THIAMINE HYDROCHLORIDE 0.1
CALCIUM PANTOTHENATE {10
FERRIC AMMONIUM SULFATE 0.0
CUPRIC SULFATE (1.1
BIOTIM 01,0005
TAF WATER 51
AMTIFOAM 5 ml
pH 5.5

Tabla 4.9: Formulacion del medio de cultivo en el

biorreactor de 14 litros.

El caudal de aireacion fue de 8 litros por minuto, con una agitacién de 500 rpm. El pH fue controlado
a 5.5 con 750 ml de una dilucién 1:3 de hidréxido de amonio. Se afiadié antiespumante de grado
alimenticio cuando fuera necesario. El cultivo se alimentd con 1.750 g de glucosa con una solucion al
50% en peso, de manera que la glucosa en el medio de cultivo no sea mayor que 5 g/L,
preferiblemente 0.1 a 2.5 g/L. El oxigeno disuelto fue controlado con la agitacion y la aireacion entre

el 20 y 90% de la saturacion. El resultado de la fermentacion fue:
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Astoxanthin Production in 14 | Fermentor
Time Solids Astaxanthin
Strain (s} [ (pafe dys™)
UBV-AN3 114 fultil [alilil]
UBV-AXN4 113 T.7 4670
vl.l:r"‘: IjT:\ l‘l:l.'a'l:i-. HIII il.lh

Tabla 4.10: Resultados de la fermentacion en el

biorreactor de 14 litros.

4.5.1.4. Caso de estudio sobre la incorporacion de aditivos
Un estudio presente en la patente de referencia Estadounidense N° 6.015.684, demuestra como una
formulacion de levadura de P. rhodozyma con etoxiquina, lecitina de soja y aceite de girasol

incremento la deposicion de astaxantina en la carne de los salmoénidos de manera significativa.

La dieta de pigmentacion de las truchas arcoiris contenia levadura de P. rhodozyma y se compararon
las cantidades de astaxantina depositadas en la carne con tres dietas de diferente formulacion. La dieta
A, contenia levadura con 2.000 ppm de etoxiquina. La dieta B, contenia levadura con 2.000 ppm de
etoxiquina y 2.5% de lecitina de soja. La dieta C, contenia levadura con 2.000 ppm de etoxiquina,
2.5% de lecitina de soja y 2.5% de aceite de girasol. La Tabla 4.11 muestra los resultados de la

alimentacion con las tres dietas a los 93 dias.

Pigmentation of Fish Flesh at 3 Days

Astaxanthin in Feed in Flesh
Diet (ppm) {ppmfwet wt)
A 49 201 = 1,32
B 49 302 = 1.87
[ 45 450 = 1.40

Tabla 4.11: Resultados de las distintas dietas de salmdnidos con aditivos.
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4.6. Determinacion de parametros cinéticos

Es preciso determinar una serie de pardmetros cinéticos propiamente caracteristicos de la levadura P.

rhodozyma, tanto en procesos tipo batch, como fed-batch.

Segun la patente de referencia “Astaxanthin over-producing strains of Phaffia rhodozyma method for
their cultivation and their use in animal feed” (EE. UU Patente N° 6.015.684, 2000), si bien la
levadura utilizada en el proceso es una cepa mutante super-productora de astaxantina, su modificacion
genética solo repercute en la capacidad de sintesis del pigmento y no exhibe diferencia en el
crecimiento celular, necesidades nutricionales o condiciones del entorno para su desarrollo con

respecto a la cepa salvaje.

4.6.1. Estudios en sistemas batch
Se determinan los pardmetros cinéticos relacionados a la velocidad de crecimiento de biomasa, en base

a los siguientes trabajos de investigacion sobre cepas salvajes de P. rhodozyma en sistemas tipo batch.

1. “Astaxanthin formation by the yeast P. rhodozyma” (Eric A. Johnson y Micheal J. Lewis,
Department of Food Science and Technology, University of California, USA, 1979).

2. “Optimization of biomass and astaxanthin production by the yeast Phaffia rhodozyma”
(Danilo G. Moriel y lara M. Pereira Machado, Laboratério de Enzimologia e Tecnologia das

FermentacOes, Departamento de Farmécia, Universidade Federal do Parand, Brasil, 2004)

4.6.1.1. Primer estudio batch
En el primer proyecto de investigacion, segun la Figura 4.5, se muestra la evolucién de un proceso de
fermentacion batch. Identificamos el comienzo de la fase exponencial a las 10 horas y su culminacion

a las 50 horas.
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Fig. 4.5: Produccion de carotenoides por P. rhodozyma en fermentador batch. crecimiento de
levadura (©), formacion total de carotenoides (@), formacion de astaxantina (0),

sintesis de carotenos (m) y utilizacion de glucosa (A).

Para el célculo de la velocidad maxima de crecimiento (Umsx) e determinan, a partir de la
Figura 4.5, los siguientes parametros:

® tep =40hs

e X; =0,55gbiomasa/L

e X;=6,00gbiomasa/L
Segun la ecuacion de crecimiento de biomasa en sistemas batch:

o dX/dt=X=*p
Integrando se tiene:

° X =X * eHmax*texp
Entonces:

e 6,00gbiomasa/L = 0,55 g biomasa/L * etmax*40hs

° Umax = 0,060 hS_l
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4.6.1.2. Segundo estudio batch

En el segundo proyecto de investigacion, segun la Figura 4.6, se muestra la evolucién de un proceso

de fermentacion batch. Identificamos el comienzo de la fase exponencial a las 24 horas y su

culminacién a las 72 horas.

25 + T 14
—— 12
20
3% + 10
2
5 15 la
=
=
s [
E 10
[5]
2 4
2
5.
T2
—8——§
—
N e i
0 8 16 24 32 40 48 56 64 T2 B0 B6 96
fermentation time (h)

optical density

Fig. 4.6: Consumicion de sustrato y formacion de biomasa en un proceso batch.

Carbohidratos totales (m), densidad optica (4).

La densidad o6ptica (DO) se determina por espectrofotometria y se usa para inferir la concentracién de

biomasa.

1. Sabiendo que una DO de 12 equivale a 6.9 g/L de biomasa, se determinan los siguientes

parametros:
® tep =48hs
e X; =0,71gbiomasa/L
e X;= 6,74 gbiomasa/L
2. Segun la ecuacidn de crecimiento de biomasa en sistemas batch:

o dX/dt=X=#*p
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Integrando se tiene:
° Xe = Xj * eHmax*texp
Entonces:
e 6,74 gbiomasa/L = 0,71 g biomasa/L * etmax*48hs
®  Wnix = 0,047 hs™?
3. Promediando los valores de pmax en ambos estudios, obtenemos:
®  lmix = 0,054 hs™?

4. En cuanto al rendimiento biomasa-sustrato (Yxs), el estudio nos provee del valor del mismo,

siendo este:

¢ Yxs = 0,36 g biomasa/g sustrato

La velocidad de crecimiento (i) de la levadura P. rhodozyma varia constantemente durante todo el
periodo de formacion de biomasa, pero alcanza un punto maximo, la velocidad méaxima de crecimiento
(Umax) en el transcurso de la fase exponencial. Esta velocidad maxima se utiliza como un limite
practico a igualar, o al menos a aproximarse, cuando se hace el desarrollo el proceso en un sistema
tipo fed-batch debido a que la velocidad de crecimiento puede ser ajustada con el patrén de

alimentacion elegido.

4.6.2. Estudios en sistemas fed-batch
Se determinan los pardmetros cinéticos relacionados a la velocidad de crecimiento de biomasa y el
rendimiento biomasa-sustrato, en base a los siguientes trabajos de investigacion sobre cepas salvajes

de P. rhodozyma en sistemas tipo fed-batch.

1. “Effect of feeding methods on the astaxanthin production by Phaffia rhodozyma in fed-batch
process” (Danilo G. Moriel, Miriam B. Chociai y lara M. Machado, Laboratério de
Enzimologia e Tecnologia das Fermentagdes, Departamento de Farmécia, Universidade
Federal do Parand, Brasil, 2005).
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2. “Optimization of biomass and astaxanthin production by the yeast Phaffia rhodozyma”

(Danilo G. Moriel y lara M. Machado, Laboratério de Enzimologia e Tecnologia das

FermentacOes, Departamento de Farmécia, Universidade Federal do Paran, Brasil, 2004).

El rendimiento de biomasa-sustrato es un pardmetro importante a determinar en el andlisis de los

sistemas fed-batch, ya que nos permitiran determinar el caudal de alimentacion al biorreactor.

4.6.2.1. Primer estudio fed-batch. Alimentacion por pulso

En el primer trabajo de investigacion, segun la Figura 4.7, se muestra un método de alimentacién por

pulso. Cuando la concentracion de azUcares baja de un determinado valor se introduce un pequefio

caudal de la solucion del reservorio. Las flechas en las imagenes representan, en el caso de la

alimentacion por pulso, los instantes de ingreso de solucion del reservorio.

Optical density

Fermentation time (h})

G.__I‘__’-___-I‘. T T T T T T T T T
0 8 16 24 32 40 48 56 64 T2 80 88 9

Fig. 4.7: Se observa la evolucion de un proceso fed-batch alimentado

por pulso. Densidad dptica (#).

1. Sabiendo que una DO de 30.7 equivale a 18.75 g/L de biomasa, se determinan se determinan

los siguientes parametros:
® texp=72hs

e V,=08L
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e Vi=125L
e X; =0,87gbiomasa/L
e X;=18,75gbiomasa/L
2. Seguln la ecuacidn de crecimiento de biomasa en sistemas fed-batch:
e dXV)/dt=X=*Vs*p
Integrando y suponiendo una alimentacion del tipo exponencial, se tiene:
o XpxVp=X;*V*ettexp
Entonces:
e (18,75 gbiomasa/L) * 1,25 L = (0,87 g biomasa/L) * 0,8 L » et*72hs
e pn=0,049hs™?

3. En cuanto al rendimiento biomasa-sustrato (Yxs), el estudio nos provee del valor del mismo,

siendo este:

e Yys = 0,39 gbiomasa/g sustrato

La velocidad de crecimiento de la levadura esta en concordancia con el valor de pmsx promedio de los

procesos batch (seccién 4.6.1).

4.6.2.2. Primer estudio fed-batch. Alimentacion continua

En el primer trabajo de investigacion, segun la Figura 4.8, se muestra un método de alimentacién
continua. Lo que se intenta es incrementar el caudal de alimentacion de la misma forma que lo hace la
biomasa. Las flechas en las imagenes representan el inicio y el cese del ingreso de la alimentacion del

reservorio.
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TC (g/)

Optical density

0 & 16 24 32 40 48 56 64 72 80 B6 96

Fermentation time (l)

Fig. 4.8: Se observa la evolucién de un proceso fed-batch alimentado

de forma continua. Carbohidratos totales (m), densidad dptica (4).

Sabiendo que una DO de 31.9 equivale a 19.35 g/L de biomasa, se determinan se determinan

los siguientes parametros:

® texp =48hs

e V,=08L

e V;=125L

e X;=1,47gbiomasa/L

X¢ = 16,13 g biomasa/L

Segun la ecuacioén de crecimiento de biomasa en sistemas fed-batch:
o d(XV)/dt=X*Vxp

Integrando y suponiendo una alimentacién del tipo exponencial, se tiene:
o Xp#Vp=X;*V;xeltexn

Entonces:

e (16,13 gbiomasa/L) * 1,25 L = (1,47 g biomasa/L) * 0,8 L * et*48hs
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e u=0,059hs7?!

3. En cuanto al rendimiento biomasa-sustrato (Yxs), el estudio nos provee del valor del mismo,

siendo este:

¢ Yxs = 0,41 g biomasa/g sustrato

La velocidad de crecimiento de la levadura, en el sistema con alimentacion continua, obtuvo una
mayor aproximacion con el valor de pmax promedio de los procesos batch (seccion 4.6.1), que el
sistema con alimentacion por pulso. En cuanto al rendimiento biomasa-sustrato, no hubo diferencias

significativas con las dos formas de alimentacion.

4.6.2.3. Segundo estudio fed-batch
En el segundo trabajo de investigacion, segun la Figura 4.9, se muestra la evolucion de un proceso fed-
batch con alimentacion continua. Las flechas determinan el inicio y el cese del ingreso de la solucién

del reservorio.

30

25 1
=
=
w 20 B—_ -
- iz
g g
154 o
:
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0

fermentation time (h)

Fig. 4.9: Se observa la evolucién de un proceso fed-batch con alimentacion

continua. Carbohidratos totales (m), densidad optica (#).

1. Sabiendo que una DO de 58.1 equivale a 31.4 g/L de biomasa, se determinan se determinan

los siguientes pardmetros:

® teyp =48hs
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e V,=10L
e V;=12L
e X; =2,01gbiomasa/L
e X;= 27,37 gbiomasa/L
2. Segun la ecuacion de crecimiento de biomasa en sistemas fed-batch:
o dXV)/dt=X=*V=xp

Integrando y suponiendo una alimentacion del tipo exponencial, se tiene:

o XpxVp=X; xVj x ettexp
Entonces:
e (27,37 gbiomasa/L) * 1,2 L = (2,01 g biomasa/L) * 1,0 L » e#*48hs

e u=0,058hs"?

3. En cuanto al rendimiento biomasa-sustrato (Yxs), el estudio nos provee del valor del mismo,

siendo este:

¢ Yxs = 0,39 g biomasa/g sustrato

Este resultado es muy similar al obtenido en el proceso de alimentacion fed-batch de manera continua
del primer trabajo de investigacion. Se concluye que, en ambos estudios, el valor de la velocidad de
crecimiento con alimentacion continua alcanza un valor muy préximo a la pma. En cuanto al

rendimiento biomasa-sustrato, no hubo diferencias significativas con respecto al primer estudio.

4.6.3. Formacién de producto

En basqueda del mayor rédito econémico del proyecto, debemos maximizer la obtencién del producto
de interés. En base al estudio de investigacion, “Production of astaxanthin by X. dendrorhous ZJUT46
with fed-batch fermentation in 2.0 m® fermentor” (Zhong-Ce Hu, y Yu-Guo Zheng, Institute of
Bioengineering, Zhejiang University of Technology, China, 2006), se observa como en un biorreactor
batch de 2 m® la concentracion de astaxantina se incrementa notablemente en la fase estacionaria con

respecto a la fase de crecimiento exponencial (Figura 4.10).

pag. 81




4. Investigacion

100 40

30 —

=

0 i
— “"~E
=] o2 =
= ==
@ =
@ 20 § =
o £ &
= o x
2 a3
= =
©

=

—
o

] ] L ] G
0 24 48 72 96 120 144

Time/h

Fig. 4.10: Produccion de astaxantina en una fermentacion batch a 20°C y

pH constante de 5.0. Astaxantina (m), biomasa (4).

Al finalizar la fase exponencial de crecimiento, a las 96 horas, la concentracion de astaxantina es de
17.5 mg/L. Y al finalizar la fase estacionaria, a las 144 horas, la concentracion de astaxantina es de
36.19 mg/L. Como se ve, la diferencia en la obtencidn de astaxantina es sustancial, por lo que una vez

terminada la fase exponencial se debe continuar la fermentacion entre 2 a 4 dias mas, a fin de
incrementar el nivel de produccion del pigmento.
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5. Proceso de produccion

Como en la gran mayoria de los procesos biotecnoldgicos, podemos dividir nuestro proceso en 3
partes, el upstream, la biorreacion y el dowstream. Los procesos de upstream, contemplan la
preparacion del medio de cultivo y seleccion del microorganismo apropiado para llevar a cabo la
reaccion dentro del biorreactor biorreactor. La biorreacion en si misma, no s6lo abarca el control las
variables del proceso, sino también el escalado desde sus inicios en ampollas o placas de Petri hasta el
biorreactor de nivel industrial. Por dltimo, las operaciones de dowstream buscan la separacion y

purificacion del producto de interés hasta darle su formato de comercializacion.

5.1. Orujo de uva como medio de cultivo

El orujo de uva debido a su matriz composicional, gran disponibilidad en la provincia de Mendoza y
sumado al hecho de ser un producto residual de bajo costo, lo hacen una materia prima prometedora
para la incorporacion del medio de cultivo destinado a la fermentacién de la levadura P. rhodozyma.

El orujo de uva es un residuo derivado del prensado de uvas frescas, fermentado o no, para la
elaboracion de vinos. Segun el trabajo de investigacion “Composition and utilization of Florida grape
pomance” (M. Starnes Saunders y F. Takeda, Divsion Ciencias de la Agricultura, Universidad de
Florida, Florida, EE. UU, 1982). La composicion promedio del orujo de uva se detalla en la Tabla 5.1.
Cabe aclarar que, del total de carbohidratos presentes, se estipula que entre el 55 al 60% son azUcares

simples, principalmente glucosa y fructosa.

Peso seco
CHO Lipidos | Nitrégeno | Fosforo Potasio Sodio Calcio | Magnesio Zinc
Stover 59.4% 25.4% 4.99% 1.76% 0.36% 2.41% 0.05% 0.67% 0.16% 0.0014%
Dixie 78.9% 48.8% 4.86% 1.88% 0.39% 1.56% 0.09% 0.52% 0.18% 0.0015%
Carlos 71.5% 39.7% 4.76% 1.81% 0.32% 2.00% 0.13% 0.55% 0.19% 0.0022%
Noble 70.9% 31.7% 4.75% 1.83% 0.41% 1.48% 0.10% 0.53% 0.18% 0.0017%
Noble 70.6% 27.9% 4.47% 1.78% 0.43% 1.42% 0.11% 0.62% 0.16% 0.0018%
Promedio| 70.3% 34.7% 4.77% 1.81% 0.38% 1.77% 0.10% 0.58% 0.17% 0.0017%

Variedad | Humedad

Tabla 5.1: Composicion de distintas especies de orujos de uva.

Los desechos de uva de la industria vitivinicola estan conformados por:

e El hollejo o piel del grano. Es el pericarpio del fruto, dentro del cual estan contenidos los

tejidos intersticiales, donde se deposita el mosto o azucares que al fermentar formaran el
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alcohol y los aldehidos aromaticos. Desde el punto de vista de la alimentacion constituye el
componente fundamental.

e Raspon o escobajo. Es de baja riqueza nutritiva y de consistencia lefiosa, debido a su elevado
contenido de celulosa y lignina. Es separado previamente del resto del grano de uva en los

procesos de vinificacion mediante el despalillado del racimo.

e Pepitas o semillas. Contienen 4cidos grasos insaturados, linoleico y oleico.

Segun la Federacion Espafiola para el Desarrollo de la Nutricion Animal (FEDNA), se estipula que
aproximadamente el 55% de los desechos de la uva en el proceso de elaboracion de vino son piel, el
20% son semillas, y el otro 25% son escobajos. Pero cabe recordar que previo al procesamiento de la
uva se realiza un despalillado para eliminar las ramas, por lo que la conformacion del orujo es
aproximadamente 75% de piel y 25% de semillas.

Fig. 5.1: Orujo de uva, luego del proceso de prensado

para la elaboracién de vino.
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Segun el proceso industrial enoldgico se obtienen dos tipos de orujos:

Orujos virgenes, también llamados orujos crudos. Provienen de un sistema de vinificacién
en el que son separados antes de que el mosto haya iniciado su fermentacién. Es el método
que se utiliza para la elaboracién de vinos blancos. Luego de ser prensado, puede extenderse
en amplias superficies para secarlo a la intemperie o en equipos industriales, hasta alcanzar
una humedad del 12% para que no registre fermentaciones. Una vez alcanzado este punto, el

orujo seco puede apilarse en silos por un periodo de tiempo mayor a dos afios.

El problema detras del manejo del orujo virgen es la rapidez con que debe secarse, esperar
mucho tiempo produce fermentaciones alcohdlicas-acéticas que pueden destruirlo en breve

tiempo.

Orujos fermentados. Se los obtiene después de la elaboracién de vinos tintos donde el mosto
fermenta con el orujo. El orujo fermentado permite un mayor margen de tiempo para su
secado que el orujo virgen. Sin embargo, si el silo no se encuentra bien cerrado, puede

producirse un proceso acético e incluso butirico, que destruiria el orujo.

5.1.1. Procesado del orujo de uva

Para la buena incorporacién de los nutrientes del orujo de uva al medio de cultivo se lo macera con

agua caliente hasta obtener una solucion rica en nutrientes, pero especialmente, rica en azlcares. Pero

antes de ello, debe asegurarse tanto el stock suficiente de materia prima, como su estabilidad a lo largo

del tiempo, por lo que el transporte, el secado y el almacenamiento jugaran un papel fundamental para

el proceso.
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Transporte

Orujo de uva [70% H)

L

Secadoals
intemperie

— apor de aguz

Orujo de uva [30% H)
¥

Secado forzado —— “apor de agua

Orujo de uva [12% H)
¥

Almacenamiento

¥
Agua purificada  —— Macerado
Solucian (147 Brix)
¥
Tamizado L—» Orujo exhausto
Solucian [14° Brix)
¥
Ewvaporacion ——» \apor de agua

i

Solucion (37° Brix)

Fig. 5.2: Diagrama de flujo para la obtencion de la solucion

concertada en nutrientes.

5.1.1.1. Transporte del orujo de uva

En Argentina, la temporada de cosecha de uvas se encuentra entre los meses de febrero y mayo, por lo
tanto, en este periodo se deben concentrar los esfuerzos por recibir la totalidad del orujo necesario para
la produccion anual. La manera mas viable de transportar el orujo de uva desde las bodegas
productoras de vino, hasta nuestra planta de produccién, es mediante camiones de carga de gran

capacidad, como los tipos bitrenes con tolva para transporte de cereales.
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Fig. 5.3: Camion bitren para transporte de cereales.

La carga del camion con la materia prima se realiza mediante una elevadora de tornillo sin fin mdvil.

El equipo es basicamente un conducto de transporte con un tornillo helicoidal en su interior, el cual,

mediante la accion de un motor eléctrico gira alrededor de 200 rpm, permitiendo arrastrar el orujo

desde el nivel del suelo en un extremo del conducto, hasta lo alto del equipo en el otro y descargarlo

dentro del camion. La inclinacion del equipo dependera tanto del conducto como de la altura del

camion, sin embargo, esta nunca deberd sobrepasar los 45° ya que se reduciria la eficiencia del

transporte por efecto cascada.

Fig. 5.4: Elevadora de tornillo sin fin realizando la carga de un

camion de transporte de granos.

pag. 87




5. Proceso de produccion

Para descargar el orujo se abren las puertas instaladas en las paredes de la tolva, se lo deja caer dentro
de la boca de ingreso de la elevadora de tornillo y, finalmente, se lo deposita dentro de los llamados
“silos australianos o silos celdas” para la siguiente etapa del proceso.

Fig. 5.5: Descarga de camion cerealero en silo australiano mediante

elevadora de tornillo.

5.1.1.2. Secado del orujo de uva

El orujo de uva debe secarse hasta una humedad entorno al 12% para evitar la degradacion de
nutrientes valiosos en el proceso de fermentacion, pero el alto contenido de humedad inicial y los
grandes volumenes de procesamiento requeririan un equipo de secado industrial de gran porte, a la
par, de un gran consumo energético.

Sin embargo, segun el trabajo de investigacion “Produccion de un compostaje a partir de desechos de
uva” (Ferrer J., Mujica D. y Pdez G., Laboratorio de Fermentaciones Industriales, Universidad del
Zulia, Maracaibo, Venezuela, 1993). Se expone un método mucho mas econémico, en el cual el orujo
de uva recién prensado es dispuesto en forma de pila y expuesto a la intemperie, logrando una
reduccion en el contenido humedad del 73 a 33% en un periodo de 10 dias. Como se detalla en la

Tabla 5.2, la pila N°3 no tuvo ningun agregado de aditivos ni sistema de aireacion incorporado.

) Dias Pila_1 3 Pila 2 Pila 3 ~ Pila4
1 73.56 73.56 73.52 71.66
3 69.15 64.83 66.30 65.20
10 50.08 32.73 32.93 34.91
25 22.52 18.84 29.63 18.08

Tabla 5.2: Descenso de humedad en pilas de desechos de uva con diferentes sistemas de

secado en el transcurso del tiempo.
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Por lo tanto, se utilizard una metodologia similar hasta alcanzar una humedad en el orujo de uva
entorno al 30%. Una vez alcanzado dicho valor, se lleva la humedad hasta un 12% con un equipo

industrial de secado.

Las pilas orujo de uva se disponen en silos celdas a cielo abierto a la espera de cumplir los 10 dias de
secado. Estos contenedores pueden ser desmontables, construidos por placas y soportes de chapa
galvanizada, o fijos, concebidos a partir de una estructura de hormigén armado. En nuestro caso, se
opta por silos celda con estructura de hormigon armado, ya que permiten la construccién de un fondo

en “V” con tunel enterrado para alojar un tornillo sin fin que facilita el transporte de materia prima.

Fig. 5.6: Fondo inclinado con tornillo transportador.

Para proteger la materia prima de fendmenos meteoroldgicos adversos, como lluvia o granizo, las pilas

se cubren con lonas de material plastico con la ayuda de una grda mavil con brazo telescépico.

Fig. 5.7: Lona protectora para silos tipo celda.
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Cumplidos los 10 dias, el orujo es arrastrado por el tornillo giratorio a través del tnel hasta un canal
comun de transporte. Este canal conduce el orujo hasta el equipo industrial de secado, el cual lo
llevara hasta su nivel de humedad final de 12%.

Uno de los equipos de secado més utilizado a nivel industrial, tanto por sus amplias capacidades de
procesamiento, como adaptacion a diferentes tipos de productos, es el secador de tambor rotatorio. En
este equipo el agua se remueve insuflando aire caliente a través del producto a secar. La alimentacion
entra por un extremo del tambor y sale por el otro después de haber permanecido en el interior lo

suficiente como para alcanzar el nivel de humedad deseado.

El tambor se encuentra ligeramente inclinado, tipicamente entre 3 a 7°, las velocidades de rotacién
rondan entre 0.5 a 20 rpm vy la superficie interna se encuentra estriada o con pequefias protuberancias
que permiten el volteo del producto a medida que gira. Este conjunto de caracteristicas permite el
desplazamiento controlado del orujo de un extremo del tambor al otro, de manera de asegurar el
tiempo de residencia necesario dentro del mismo, y la uniformidad en su secado durante dicho tiempo.
La rotacion del tambor se logra mediante ruedas de engranaje, el llamado conjunto corona-pifion,
accionadas por un motor eléctrico. Por otro lado, una serie de rodamientos a lo largo del equipo le
confieren estabilidad y favorecen el movimiento giratorio.

Fig. 5.8: Secador de tambor rotativo de pequefio tamafio.

Otros dos componentes que son fundamentales para el funcionamiento del equipo son, el quemador y
el extractor de aire. EI quemador es el encargado de elevar la temperatura del aire. Cuando se trata de
un producto sensible al calor, como es el caso del orujo de uva, se lo instala en el extremo de la

alimentacion en una camara apartada del tambor. Por otro lado, el extractor de aire aporta el caudal
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aire necesario para la operacion. Cuando se busca enfriar el producto rpidamente a la salida, se lo
instala en el extremo de descarga del tambor. Una mala regulacion del flujo de aire podria provocar un
nivel indeseado de humedad en el producto a la salida del equipo, o su dafio por exceso de calor.

l W £haust Gas

Air Shell
Seal

Material

Riding

Discharge Hood

Combustion
Chamber

Thrust Roller Discharge

Support Roller

Chain Drive
Assembly

Fig. 5.9: Esquema y configuracién del secador del tambor rotatorio

para el secado del orujo de uva.

Una vez seco, el orujo debe almacenarse en los silos cilindricos verticales para protegerlo del medio
exterior. La forma mas préctica de hacerlo es con las llamadas “norias de elevacion o elevador de
cangilones”, las mismas transportan el orujo desde el suelo hasta lo alto del equipo por una serie de
canastos plasticos rectangulares unidos a una correa que les imparte movimiento desde un motor

eléctrico. Una vez en la cima, el orujo es descargado por conductos y entra a los silos por el techo.

=

CAPSAALLLOMMAL L0441 LR .

Fig. 5.10: Noria elevadora para el llenado de silos.
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5.1.1.3. Almacenamiento del orujo de uva
Debido que el orujo de uva s6lo se encuentra disponible sélo en un periodo especifico del afio, nos
obliga a tener de grandes volimenes de almacenamiento a fin poseer un stock de materia prima

suficientemente como para toda la produccion anual.

Fig. 5.11: Silos verticales de fondo cénico con base de hormigén.

Un adecuado sistema de succion de aire en lo silos es importante, ya que nos permite mantener la
temperatura lo mas baja posible, remover el calor de respiracién de microorganismos, mantener la

temperatura uniforme y controlar el nivel de humedad.

Fig. 5.12: Extractor centrifugo de aire instalado

en silo de almacenamiento.
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Para extraer el orujo almacenado se usan sistemas de descarga asistida. En los silos de

almacenamiento los mas comunmente usados son las elevadoras de tornillo sin fin fijas, o también

llamadas roscas extractoras.

Fig. 5.13: Rosca extractora instalada en silo de almacenamiento.

5.1.1.4. Maceracidn del orujo de uva

Un medio de cultivo liquido ofrece mayor homogeneidad y un control méas eficiente sobre las

variables que gobiernan el proceso de fermentacion. La disolucion de nutrientes en el medio liquido

facilita a la levadura disponer de los mismos, en cuanto a los restos sélidos del orujo, su remocion

ayuda a evitar la aparicion de gradientes indeseados de células, nutrientes y temperatura, entre otros.

El orujo de uva se descarga en un mezclador de eje horizontal con camara de acero inoxidable, donde

se lo pone en contacto con agua caliente. Esto favorecen la difusion de azlcares, compuestos

nitrogenados (como proteinas, pectinas, aminas y amidas) y minerales (como potasio, sodio,

magnesio, fosfatos) debido a la desnaturalizacion del protoplasma celular.
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Fig. 5.14: Mezclador continuo de eje horizontal.

Una célula de vegetal consiste en una pared celular, el protoplasma y una vacuola. Los azlcares se
encuentran en la vacuola rodeada por el protoplasma, que tiene una estructura de membrana delgada
de 2 um de grosor. El protoplasma es semipermeable e impide el proceso de difusion, a menos que se
produzca una deformacién de su estructura. Después de desnaturalizar el protoplasma, es permeable y

esta listo para el proceso de difusion. Esta desnaturalizacion puede ser lograda mediante calor.

En base al proyecto de grado “Proyecto de instalaciones necesarias en una planta azucarera” (A.
Garcia y V. Santias, Escuela Técnica Superior de Ingenieria, Universidad de Sevilla, Sevilla, Espafia,
2017). Para el procesado del orujo de uva, se utiliza agua caliente entre 70 a 80°C, y se tarda
aproximadamente 8 minutos para desnaturalizar el 90% del protoplasma de las células. Sin embargo,
no debe sobrepasarse este rango de temperatura, ya que podria provocar la contraccion de la superficie
del orujo a causa de coagulacion de las proteinas e impidiendo que los azucares se disuelvan en el
agua. Se estipula que luego de un tiempo de 60 minutos, el orujo pierde aproximadamente el 98% de

sus azUcares por difusion en el agua.
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-
-~ —‘./
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Fig. 5.15: Estructura del orujo antes y después del tratamiento térmico.
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Luego de cumplir el tiempo de residencia necesario, el macerado es evacuado por la vélvula de
guillotina en la boca de descarga del mezclador y llevado hasta un tamiz de tambor rotativo para

remover los restos solidos del orujo.

Fig. 5.16: Tamiz de tambor rotativo.

El equipo estd formado por un tambor filtrante de chapa perforada con un tornillo sin fin interno para
la extraccion de solidos. La cesta filtrante se encarga de separar los sélidos contenidos en el liquido.
La solucion tamizada es conducida por gravedad hacia la brida de salida ubicada en la parte anterior
del equipo, y los sélidos son transportados con ayuda del tornillo sin fin hacia la parte posterior, donde
son descargados. La cesta suele tener una ligera inclinacion de 5° hacia la zona de descarga, la cual

contribuye a la separacion de la fraccion liquida de la sélida.

Fig. 5.17: Esquema del funcionamiento de un tamiz

de tambor rotativo.
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La solucién azucarada se dirige a la siguiente etapa de productiva mientras que, el orujo exhausto, sale
del proceso como un residuo. Este ultimo, se recoge volquetes fuera de la planta y se lo comercializa

con las empresas agricola-ganaderas de la region como, alimento para animales o abono de suelos.

5.1.1.5. Evaporacion del macerado
Esta es la ultima etapa en el procesado del orujo de uva. La solucién resultante del tamiz de tambor
rotativo se concentra mediante la evaporacién del agua, hasta obtener una solucién entorno a los 37°

Brix (37 g de azUcares por 100 g de solucion).

Solucién concentrada del orujo
de uva
Elementos Composicion
Azlcares 37.5%
Nitrégeno 3.36%
Potasio 3.28%
Fosforo 0.70%
Azlufre 0.28%
Magnesio 0.32%
Sodio 0.19%
Calcio 1.08%
Hierro 0.07%
Zinc 0.003%
Manganeso 0.002%
Cobre 0.009%
Cobalto 0.001%

Tabla 5.3: Composicion de la

solucién concentrada.

El mejor equipo para llevar a cabo la operacién es el evaporador tubular de pelicula descendente, ya
gue permite la concentracion de productos altamente sensibles al calor, como los jugos de frutas, que

requieren un tiempo minimo de exposicion sobre una superficie caliente.
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Fig. 5.18: Evaporador tubular de pelicula

descendente triple efecto.

En este equipo el liquido entra por la parte superior, desciende como una pelicula por el interior de los
tubos calentados con vapor de agua, y sale por el fondo hacia una unidad adyacente que separa la
solucion concentrada del vapor proveniente de la misma. El calor proveniente de este vapor es factible
de ser aprovechado por un evaporador continuo, a fin de lograr la concentracion de la solucién con un
menor gasto energético. Esta configuracion de evaporadores en serie se la denomina de “multiple
efecto”. Los tubos definen el area de intercambio térmico y para su maximizacion en relacion al
volumen del mazo de tubos, es conveniente el uso de un gran nimero de tubos largos y didmetro

pequefio, tipicamente de 3 a 10 m de longitud y de 20 a 250 mm de didmetro.
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Fig. 5.19: Esquema del funcionamiento de evaporador

tubular de pelicula descendente simple efecto.

5.2. Medio de cultivo y solucién de reservorio

En base a la patente de referencia “Astaxanthin over-producing strains of Phaffia rhodozyma method
for their cultivation and their use in animal feed” (EE. UU Patente N° 6.015.684, 2000), se obtuvieron
las composiciones promedio del medio de cultivo y solucion de reservorio en que la cepa mutante de
levadura fue capaz de crecer y producir cantidades significativas de astaxantina, tanto en sistemas tipo

batch como fed-batch.

5.2.1. Formulacion para sistemas tipo batch

En una operacion tipo batch, no existe una alimentacion al biorreactor. Todo el medio se introduce el
momento inicial, con una concentracién moderada de azucares de 20 g/L. Concentraciones mas altas
podrian resultar inhibitorias por la formacion de metabolitos no deseados. Este tipo de operacion es el

que se utiliza para llevar acabo la fermentacion a escala de laboratorio.
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Medio de cultivo batch

Elementos Concentraciéon
AzUcares 20 g/L
Nitrogeno 0.65g/L
Potasio 1.44 g/L
Fosforo 1.42 g/L
Azufre 1.59g/L
Magnesio 1.19g/L
Sodio 0.20 g/L
Calcio 1.40 mg/L
Hierro 14.0 mg/L
Zinc 15.0 mg/L
Manganeso 1.00 mg/L
Cobre 1.00 mg/L
Cobalto 0.10 mg/L
Tiamina (B1) 0.14 mg/L
P. de calcio (B5) 1.40 mg/L
Biotina (B8) 0.26 mg/L
Acido citrico 4.50 mg/L
Acido borico 0.17 mg/L

Tabla 5.4: Composicion objetivo del

medio de cultivo tipo batch.

5.2.2. Formulacion para sistemas tipo fed-batch

En una operacion tipo fed-batch, existe un patron de alimentacion que nos permite mantener bajas

concentraciones de azucares en el medio, proximas a 0.1 g/L. La solucion de reservorio se caracteriza

por tener una alta concentracion de azucares. La estrategia de esto, es alimentar al biorreactor con

pequefios caudales, de manera que la levadura consuma inmediatamente el sustrato de carbono

préacticamente en su totalidad para mantener la concentracion de azlcares lo mas baja posible.

Solucién de reservorio

Elementos

Biorreactor 30 L |Biorreactor 300 |_| Biorreactor 3 m> |Biorreactor 30 m®

Concentracidon

Azlcares

450 g/L

Tabla 5.5: Composicion objetivo de la solucion de reservorio para los biorreactores

en operacion fed-batch.
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5.3. Fermentacion

Medio de cultivo fed-batch

Elementos Concentraciéon
AzUcares 4.30g/L
Nitrogeno 0.65g/L
Potasio 1.44 g/L
Fosforo 1.42 g/L
Azufre 1.59g/L
Magnesio 1.19g/L
Sodio 0.20 g/L
Calcio 1.40 mg/L
Hierro 14.0 mg/L
Zinc 15.0 mg/L
Manganeso 1.00 mg/L
Cobre 1.00 mg/L
Cobalto 0.10 mg/L
Tiamina (B1) 0.14 mg/L
P. de calcio (B5) 1.40 mg/L
Biotina (B8) 0.26 mg/L
Acido citrico 4.50 mg/L
Acido borico 0.17 mg/L

Tabla 5.6: Composicion objetivo del

medio de cultivo tipo fed-batch.

El proceso de llevar un microorganismo desde su cultivo en placa de Petri o ampollas hasta

biorreactores de tamafios superiores a los 10 m® se denomina “escalado”, el cual comprende el cultivo

de microorganismos en sistemas intermedios de fermentacién en progresivamente mayores hasta

llegar al biorreactor de produccion industrial. La razon radica en la fase de latencia, también conocida

como “lag”, por la que todo microorganismo atraviesa al momento de introducirse en un nuevo medio

de cultivo al que debe adaptarse.

Log numero de celulas viables

Fase
" . o
-g estacionaria
L
5]
o )
o %
2 ©
o o
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. «
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Fig. 5.20: Esquema del ciclo de vida de los microorganismos.
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Los factores que ayudan a un microorganismo a su adaptacion en nuevos medios de cultivo, son:

e Presencia de otros microorganismos del mismo tipo en el medio de cultivo (efecto de
sinergia).

e Optimas condiciones dentro del biorreactor (temperatura, agitacion, aireacion, pH).

e Medios de cultivo correctamente formulados para el objetivo de la fermentacidn (crecimiento

de biomasa o produccidn de un metabolito especifico).

El tamafio del inoculo es fundamental en el proceso de escalado. Un tamafio de in6culo demasiado
pequefio en el nuevo medio de cultivo puede traer aparejado una fase de latencia demasiado larga, la
cual demoraria el proceso de produccion hasta su inviabilidad econdmica, o inclusive puede llegar

hasta la incapacidad de adaptacion y consecuente muerte del microorganismo.

Fig. 5.21: Esquema del protocolo tipico de escalado en biorreactores.

5.3.1. Escala de laboratorio
En base a la patente de referencia “Astaxanthin over-producing strains of Phaffia rhodozyma method
for their cultivation and their use in animal feed” (EE. UU Patente N° 6.015.684, 2000), se describe la

siguiente metodologia de cultivo y escalado de la levadura Phaffia rhodozyma.

1. La cepa ATCC — 74218 (UBV — AX1) se presenta en forma de ampollas congeladas y
envasadas en hielo seco, y deben almacenarse en nitrégeno liquido (por debajo de -70°C), el

almacenaje en refrigeradores (generalmente -20°C) provocara la muerte del cultivo.
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2. Para descongelar la ampolla se coloca en un bafio de agua de 25 a 30°C, hasta que se
descongele (aproximadamente 5 minutos). Se debe sumergir la ampolla solo lo suficiente para
cubrir el material congelado sin agitarlo.

3. Inmediatamente después de la descongelacidn, se debe limpiar la ampolla con etanol al 70% y
transferir asépticamente al menos 50 pL del contenido a un Erlenmeyer de 50 mL con 10 mL
de medio liquido YEPD (20 g de dextrosa/L, 20 g de peptona/L y 10 g de extracto de
levadura/L, ajustado a un pH de 5.5).

4. El inéculo se incuba por 6 a 10 dias, a una temperatura entre 20 a 22°C y una velocidad de
agitacion de 200 rpm en un agitador orbital termostatizado. Con el fin de reproducir la cepa
mutante original adquirida, se toman alicuotas de 0.2 a 0.5 mL, se las introduce nuevamente

en ampollas y se almacenan a menos 80°C hasta su nueva utilizacion.

Fig. 5.22: Agitador incubador para Erlenmeyers.

5. Continuando con el proceso de escalado, un Erlenmeyer de 250 mL conteniendo 50 mL de
medio liquido YEPD es inoculado con 250 pL con células de la levadura mutante.
Nuevamente las condiciones de incubacién son 20 a 22°C con una agitacion de 200 rpm por 3

dias.
6. Cuatro de estos Erlenmeyers de 250 mL con 50 mL del medio de cultivo son utilizados para

inocular el biorreactor batch de laboratorio de 3 litros, con aproximadamente 2 litros del

medio de cultivo de la solucion concentrada de orujo de uva.
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Fig. 5.23: Biorreactor de laboratorio con equipo de control automatico.

Todos los componentes del biorreactor, asi como el medio de cultivo son esterilizados en autoclave
por 15 a 20 minutos, a una temperatura de 121°C y 1 bar de presion antes de su inoculacion, de

manera de eliminar todos los microorganismos ajenos al proceso.

5.3.1.1. Biorreactor batch de 3 L

El biorreactor de laboratorio posee un papel fundamental en las etapas posteriores del escalado, ya que
su facil control y monitoreo de aspectos tales como, la composicion del medio de cultivo a medida que
avanza la fermentacion, la formacion de productos (astaxantina), el crecimiento de biomasa, la

concentracion de oxigeno disuelto, la velocidad de agitacion, el pH y el nivel de espuma.

Estos nos permitiran determinar los parametros necesarios para el control de las fermentaciones
posteriores a mayor escala, en busqueda de los mayores rendimientos posibles. Estos parametros son,
necesidad de oxigeno de las células, velocidad de crecimiento de biomasa, velocidad de formacion de
producto, sensibilidad al estrés hidrodinamico, rendimiento de producto y rendimiento de biomasa.

En base a la patente de referencia Estadounidense N° 6.015.684, el biorreactor batch de laboratorio se
opera de la siguiente manera:

e El pH del medio se mantiene en 5.5, utilizando soluciones 2 M de acido clorhidricoy 2 M de
hidroxido de sodio cuando sea necesario.
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e El oxigeno disuelto en el medio se controla por el sistema de aireacion y agitacion entre el 20
a 90% de saturacion.

e La aireacion se realiza con aire esterilizado, por un sistema de filtros, e inyectado a un caudal
de 2 litros/minuto.

e El volumen del medio de cultivo donde se lleva a cabo la fermentacion es de 2 litros.

e Laagitacion se mantiene a 700 rpm con un agitador de paletas de inclinadas.

e Latemperatura se regulada con un serpentin interno entre 20 a 22°C.
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Fig. 5.24: Esquema de los componentes que conforman el

biorreactor de laboratorio.

El proceso de fermentacién completo demora 144 horas (6 dias), de las cuales las primeras 24 horas
pertenecen a la fase de latencia, de las 24 a las 72 horas a la fase de crecimiento exponencial y de las
72 a las 144 horas a la fase estacionaria.

5.3.2. Escala de planta piloto

Los biorreactores de planta piloto poseen volimenes que rondan entre los 30 y 3.000 litros. El objetivo

en esta etapa es reproducir el comportamiento optimizado del biorreactor de laboratorio en volimenes
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superiores, evaluar la respuesta de las células al cambio de escala y examinar pérdidas o variaciones

en el rendimiento.

En base a la patente de referencia “Astaxanthin over-producing strains of Phaffia rhodozyma method
for their cultivation and their use in animal feed” (EE. UU Patente N° 6.015.684, 2000), se evidencia
que la formacién de grandes cantidades de astaxantina estd asociada con la formaciéon de grandes
cantidades de biomasa. Por lo tanto, se necesita que el biorreactor de produccion industrial alcance una
alta concentracién celular para obtener una productividad de astaxantina que resulte econémicamente

viable. Para ello, los biorreactores de planta piloto e industrial deben operar en formato fed-batch.

F(L)
Spit)

J
V. X,
= ]
— = V. X5
P
RESERVORIO BOMBA

BIORREACTOR

Fig. 5.25: Esquema del modo de operacion en biorreactores fed-batch.

Los biorreactores en formato batch, donde la carga del medio de cultivo dentro del mismo es completa
desde el inicio, pueden dar lugar a la inhibicion del crecimiento de biomasa debido a la alta
concentracion de azUcares (efecto Crabtree). Esto se debe a la formacion de metabolitos tales como,
etanol, metanol, acido acético o compuestos aromaticos, aun en presencia de suficiente oxigeno
disuelto. El formato fed-batch corrige esta problematica alimentando el caldo de fermentacion sélo
con los nutrientes que necesarios en el momento preciso, de esta manera, mantiene la concentracion de
azlcares lo mas bajo posible y evita la formacién de metabolitos perjudiciales. Este tipo de
biorreactores cuentan con sistemas de esterilizacion in-situ con vapor de agua a fin de asegurar la

asepsia del recipiente, sus accesorios y el medio de cultivo.
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5.3.2.1. Biorreactor fed-batch de 30 L

Los 2 litros del caldo de fermentacion provenientes del biorreactor de laboratorio, son inoculados en
un biorreactor de 30 litros, donde el medio de cultivo inicial de 10 litros es formulado para obtener una
concentracion de 5 g/L en azlcares. Mientras que la concentracion de azucares en la solucion de

reservorio, con la que se realiza la alimentacion del biorreactor, es de 450 g/L.

En base a la patente de referencia Estadounidense N° 6.015.684, el biorreactor fed-batch de 30 litros

se opera de la siguiente manera:

e El flujo inicial de alimentacion es 13 mL/hs, comienza a las 24 horas, y crece de forma
exponencial hasta 210 mL/hs, terminando a las 72 horas.

o EIl pH del medio se mantiene a 5.5, utilizando soluciones 2 M de éacido clorhidrico y 2 M de
hidréxido de sodio cuando sea necesario.

e El oxigeno disuelto en el medio se controla por el sistema de aireacion y agitacion entre el 20
a 70% de saturacion.

e El volumen del medio de cultivo donde se lleva a cabo la fermentacion comienza con 10 litros
y termina con 20 litros.

e La aireacion se realiza con aire esterilizado, por un sistema de filtros, e inyectado a un caudal
de 20 litros/minuto.

e Laagitacion se mantiene a 500 rpm con un agitador de 3 propelas con 4 paletas inclinadas.

e Laconcentracion de azlcares en el medio se mantiene entre 0.1 a 2.5 g/L.

e Latemperatura se regulada con un serpentin interno entre 20 a 22°C.

La duracion de la fase de latencia es de 24 horas y el proceso de fermentacion se detiene en cuando
culmina la fase exponencial de crecimiento, aproximadamente a las 72 horas, alcanzadndose una

concentracion celular proxima al 8%.
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Fig. 5.26: Biorreactor de 30 litros.

5.3.2.2. Biorreactor fed-batch de 300 L
Los 20 litros del caldo de fermentacion provenientes del biorreactor fed-batch de 30 litros, son

inoculados en un biorreactor de 300 litros, donde el medio de cultivo inicial de 100 litros es formulado

para obtener una concentracion de 5 g/L en azlcares. Mientras que la concentracion de azlcares en la

solucion de reservorio, con la que se realiza la alimentacion del biorreactor, es de 450 g/L.

En base a la patente referencia Estadounidense N° 6.015.684, el biorreactor fed-batch de 300 litros se

opera de la siguiente manera:

El flujo inicial de alimentacion es 130 mL/hs, comienza a las 24 horas, y crece de forma
exponencial hasta 2.1 L/hs, terminando a las 72 horas.

El pH del medio se mantiene a 5.5, utilizando soluciones 2 M de &cido clorhidrico y 2 M de
hidréxido de sodio cuando sea necesario.

El oxigeno disuelto en el medio se controla por el sistema de aireacion y agitacion entre el 20
a 70% de saturacion.

El volumen del medio de cultivo donde se lleva a cabo la fermentacion comienza con 100
litros y termina con 200 litros.

La aireacion se realiza con aire esterilizado, por un sistema de filtros, e inyectado a un caudal
de 150 litros/minuto.

La agitacion se mantiene a 300 rpm con un agitador de 3 propelas con 4 paletas inclinadas.
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La concentracion de azucares en el medio se mantiene entre 0.1 a 2.5 g/L.
La temperatura se regulada con un serpentin interno entre 20 a 22°C.

El proceso de fermentacion se detiene a las 72 horas.

Fig. 5.27: Biorreactor de 300 litros.

5.3.2.3. Biorreactor fed-batch de 3 m®

Los 200 litros del caldo de fermentacion provenientes del biorreactor fed-batch de 300 litros, son

inoculados en un biorreactor de 3 m®, donde el medio de cultivo inicial de 1.000 litros es formulado

para obtener una concentracion de 5 g/L en azlcares. Mientras que la concentracion de azlcares en la

solucion de reservorio, con la que se realiza la alimentacion del biorreactor, es de 450 g/L.

En base a la patente de referencia Estadounidense N° 6.015.684, el biorreactor fed-batch de 3 m® se

opera de la siguiente manera:

El flujo inicial de alimentacion es 1.29 L/hs, comienza a las 24 horas, y crece de forma

exponencial hasta 21 L/hs, terminando a las 72 horas.

El pH del medio se mantiene a 5.5, utilizando soluciones 2 M de acido clorhidrico y 2 M de

hidroxido de sodio cuando sea necesario.
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e El oxigeno disuelto en el medio se controla por el sistema de aireacion y agitacion entre el 20
a 70% de saturacion.

e El volumen del medio de cultivo donde se lleva a cabo la fermentacion comienza con 1.000
litros y termina con 2.000 litros.

e La aireacion se realiza con aire esterilizado, por un sistema de filtros, e inyectado a un caudal
de 800 litros/minuto.

e Laagitacion se mantiene a 100 rpm con un agitador de 3 propelas con 4 paletas inclinadas.

e Laconcentracion de azlcares en el medio se mantiene entre 0.1 a 2.5 g/L.

o Latemperatura se regulada con un serpentin interno entre 20 a 22°C.

e El proceso de fermentacion se detiene a las 72 horas.

Fig. 5.28: Biorreactor de 3 m®.

5.3.3. Escala de industrial
Esta es la etapa final en el proceso de escalado. En este biorreactor se producen los mayores
volimenes productivos de astaxantina, a los que, posteriormente, le seguirdn las etapas del

downstream, las cuales buscan darle al producto su formato de comercializacion.
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5.3.3.1. Biorreactor fed-batch de 30 m?

Los 2 m? del caldo de fermentacion provenientes del biorreactor fed-batch de 3 m?, son inoculados en
un biorreactor de 30 m®, donde el medio de cultivo inicial de 10 m® es formulado para obtener una
concentracion de 5 g/L en azlcares. Mientras que la concentracion de azlcares en la solucion de

reservorio, con la que se realiza la alimentacion del biorreactor, es de 450 g/L.

En base a la patente de referencia Estadounidense N° 6.015.684, el biorreactor fed-batch de 30 m® se

opera de la siguiente manera:

o EI flujo inicial de alimentacion es 12.9 L/hs, comienza a las 24 horas, y crece de forma
exponencial hasta 210 L/hs, terminando a las 72 horas.

e EIl pH del medio se mantiene a 5.5, utilizando soluciones 2 M de &acido clorhidricoy 2 M de
hidréxido de sodio cuando sea necesario.

e El oxigeno disuelto en el medio se controla por el sistema de aireacion y agitacién entre el 20
a 70% de saturacion.

e El volumen del medio de cultivo donde se lleva a cabo la fermentacién comienza con 10 m® y
termina con 20 m®.

e La aireacion se realiza con aire esterilizado, por un sistema de filtros, e inyectado a un caudal
de 5 m¥/minuto.

e Laagitacion se mantiene a 50 rpm con un agitador de 3 propelas con 4 paletas inclinadas.

e Laconcentracion de azlcares en el medio se mantiene entre 0.1 a 2.5 g/L.

o Latemperatura se regulada con un serpentin interno entre 20 a 22°C.

e El proceso de fermentacion se detiene a las 144 horas.

5.4. Operaciones de downstream

En los procesos biotecnoldgicos, una vez concluida la reaccion bioldgica en el biorreactor de
produccioén industrial, le siguen las llamadas operaciones de downstream. Las mismas comprenden
operaciones de separacion sélido-liquido, concentracién, purificacion y formulacion, dependiendo de
las caracteristicas del producto a elaborar, tales como, formato, estabilidad del compuesto activo,

grado de purificacion, modos de uso y consumidores finales, entre otras.
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Fig. 5.29: Relacion de precio-concentracion de distintos compuestos bioldgicos.

Considerando que el producto a comercializar se trata de un alimento funcional, destinado a la

pigmentacién de salmonidos criados por acuicultura, las operaciones de concentracion y purificacion

(que suelen ser las mas costosas) no tendran el mismo grado de complejidad, especificidad y namero

de etapas que otros compuestos biol6gicos como, por ejemplo, las hormonas terapéuticas de uso en

humanos. Las operaciones de downstream necesarias para la obtencién del alimento funcional de

salmonidos se muestran en la Figura 5.30.
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Fig. 5.30: Diagrama de flujo de las operaciones de downstream.

5.4.1. Separacion sélido-liquido
Las fermentaciones en medio liquido requieren la separacion de los sélidos (biomasa celular y
compuestos insolubles) del caldo de fermentacion. En este proceso, la astaxantina se produce

intracelularmente, por lo que el interés esta puesto en la fraccion sélida.

Las dos operaciones mas usadas para llevar a cabo esta operacién son la centrifugacion y la filtracion.
En este caso se optard por la centrifugacion, ya que es capaz de ofrecer un producto concentrado en
particulas sélidas de pequefio tamafio partiendo de suspensiones diluidas con una gran eficiencia de
separacion, ademas, de una gran capacidad de procesamiento en periodos muy cortos de tiempo. Pero
en contrapartida, se tratan de equipos mas caros, con mayores consumos energéticos por unidad de

tiempo, mayores generaciones de calor y elevados niveles de ruido.
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La centrifugacion es una operacion en la que se separan sustancias por la accion de una fuerza
centrifuga que actia de manera mucho mas répida de lo que lo haria la gravedad por sedimentacion.
Se basa en la diferencia de densidad entre las fracciones solida y el liquida. Para los procesos de

separacion a gran escala el equipo mas utilizado es la centrifuga de discos.

5.4.1.1. Centrifuga de discos

La centrifuga de discos estd compuesta por una serie de conos metalicos conocidos como discos,
separados entre si por espacios muy pequefios. La alimentacidn ingresa desde la parte superior hacia el
fondo de la centrifuga por un conducto central, alli la suspension se distribuye radialmente y sube por

unos pequefios agujeros presentes en los discos.

Fig. 5.31: A la izquierda, centrifuga de discos. A la derecha, discos

metalicos internos de la centrifuga.

Cuando la suspension penetra entre el pequefio espacio entre los discos la separacion de las fracciones
solidas y liquidas se produce por la generacion de los esfuerzos de corte entre las mismas. La fase
menos densa se desplaza por la superficie del disco inferior hacia el centro, y la fase mas densa por la
superficie del disco superior hacia la periferia. De esta manera, los s6lidos quedan retenidos o son
descargados por un sistema de apertura continuo o intermitente en el borde de los discos y el liquido es

eliminado por la parte superior de la centrifuga.
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Fig. 5.32: A la izquierda, mecanismo de separacion entre los discos de la centrifuga.

A la derecha, esquema interno de la centrifuga de discos.

En base a catdlogos de las empresas “Tetra Pak®”, “Flottweg®” y “Alfa Laval®”, junto con
informacién proveniente del libro “Procesos de separacion de biotecnologia industrial” (F. R.
Baxarias, editorial UPC, 2018) las caracteristicas operacionales de las centrifugas de discos, son las

siguientes:

e Tienen la ventaja frente a otras operaciones industriales de separacion liquido-sélido de
procesar eficazmente tamafios de particulas muy pequefos, hasta los 0.5 um, en suspensiones
de solidos menores al 10% en peso seco. Pero en desventaja, por encima de este valor su

eficiencia se ve comprometida.

e En general, se obtienen muy buenos resultados en el clarificado, presentando practicamente
ausencia total de solidos. Por otro lado, la corriente liquida que lleva la totalidad de los
solidos, denominada “slurry”, suele poseer una concentracion de solidos entre 18 a 22% en

peso seco.
e A mayor nimero de revoluciones por minuto (usualmente entre 3.000 y 8.000 rpm,

dependiendo el tamafio del equipo), mayor es la aceleraciéon centrifuga y mas réapida es la

separacion entre las particulas por el aumento en la diferencia de su peso relativo.
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Variacién del grado de separacién dependiendo de la capacidad mediante
la adaptacion facil de la velocidad del tambor
A
i
§ velocidad baja
3
£
&
. 2
capacidad

Fig. 5.33: Grado de separacion en funcién de capacidad y

velocidad de la centrifuga.

La eficiencia de separacion del equipo es mayor cuando:

Las particulas a separar son grandes. En el caso de la levadura UBV — AX1 (4.2 x 6.3 um a
8.4 x 12.6 um), lo cual es considerado grande, en lo que respecta al tamafio de células en

general.

La viscosidad del liquido a tratar es baja. En el caso de la levadura UBV — AX1, al ser un
microorganismo unicelular no provoca un incremento en la viscosidad del caldo de
fermentacion. Si lo hacen hongos filamentosos, como el Aspergillus, el Penicillium o el
Streptomyces. Por otro lado, la viscosidad del caldo de fermentacién es lo suficientemente
baja para asegurar que traera inconvenientes al proceso de separacion, siendo la misma 3.23

mPa.s.

La diferencia de densidad entre el sélido y el liquido. La densidad del caldo de
fermentacidon no diverge demasiado respecto a las células de levadura (ambos rondan los
1.100 Kg/m?®), pero con una pequefia dilucién del caldo de fermentacion que reduzca
ligeramente su densidad, bastara para que las grandes fuerzas desarrolladas en el interior de la

centrifuga provoquen la separacion de las fracciones sélidas y liquidas.

El producto resultante en la corriente de slurry se denomina “crema de levadura” y se dirige a un

tanque de mezcla para la realizar su formulacion.
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5.4.2. Formulacion

El tanque de mezcla donde se lleva la crema de levadura cumple dos funciones. La primera, es
funcionar como recipiente durante el agregado de los aditivos que formaran parte de la formulacion
final del producto a comercializar, y la segunda, es proporcionar almacenamiento momentaneo para

permitir la dosificacién del producto a la siguiente etapa productiva.

5.4.2.1. Tanque de mezclado

La eleccién del tanque mezcla adecuado depende del tipo y la cantidad del producto a contener, asi
como las tareas a desarrollar en el mismo. Debido a que la crema de levadura permanecera en el
tanque de mezclado de manera momenténea, si se dispone de una adecuada aislacion térmica en las
paredes del recipiente que minimice el intercambio térmico con el medio ambiente, no habra
necesidad de instalar un sistema de refrigeracion para el producto en el interior del mismo. Por tal

motivo, se utiliza un tanque de acero inoxidable con aislacion térmica de poliuretano expandido.

La adicion de aditivos requiere de mezclado para su homogeneizacion, por lo que la correcta eleccion
del tipo de agitador y potencia del motor eléctrico seran fundamentales para brindar el adecuado
patron de flujo en el mezclado. Para un mezclado eficiente se debe evitar la formacion de vortices o
remolinos, ya que el liquido circulard alrededor del eje en forma de flujo laminar sin mezclarse y
desaprovechando potencia, ademas de incorporar aire que no es deseado. La solucién mas sencilla
para este inconveniente es colocar el agitador desplazado respecto del eje central del tanque. Otra
alternativa, es la instalacion de deflectores o baffles en las paredes del tanque, aunque esto depende del

disefio del tanque elegido.
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Fig. 5.34: (a): Agitador centrado. (b): Agitador descentrado. (c): Agitador

centrado en tanque con deflectores.

Por otro lado, se debe evitar que la levadura se deposite en el fondo y que el mezclado sea parejo a
toda altura del tanque. Para ello, se usa un agitador de paletas inclinadas con multiples propulsores a
diferentes alturas del eje. De esta manera, se consigue un de flujo axial que impulsa las corrientes

hacia abajo y levanta la levadura que se deposita en el fondo.

Fig. 5.35: A la izquierda, eje de agitacion con multiples propelas. A la derecha, esquema del

patron de flujo axial en tanque de agitacion.

pag. 117




5. Proceso de produccion

5.4.2.2. Agregado de aditivos

Dentro de los aditivos alimenticios agregados a la crema de levadura encontramos aceites vegetables,
como el de maiz, girasol 0 soja, y emulsionantes, como lecitina de soja o esteres de sorbitano. Segun la
patente de referencia “Astaxanthin over-producing strains of Phaffia rhodozyma method for their
cultivation and their use in animal feed” (EE. UU Patente N° 6.015.684, 2000), el agregado de estos
aditivos promueve la deposicion del pigmento en la carne de los salménidos. Ademas, protegen la
astaxantina en la operacién posterior de secado y durante su almacenamiento como producto

terminado.

Las proporciones usadas, en base al contenido de peso seco de levadura, son:

o Aceites vegetales: entre 0.1 al 10%.

e Emulsionantes: entre 0.1 al 10%

En base al caso de estudio expuesto en la patente de referencia (seccion 4.5.1.4), se eligio la siguiente

formulacion:

e Aceite de girasol: 2.5% por peso de levadura.

e Lecitina de soja: 2.5% por peso de levadura.

5.4.2.3. Almacenamiento de aditivos

Como toda materia prima que se almacena, se necesitara un recipiente que proporcione el tamafio y las
condiciones adecuadas. En el caso del aceite de girasol y la lecitina de soja, se precisan tanques con
una capacidad suficiente para almacenar las cantidades necesarias para tres meses de produccion, un
material de construccion apto para productos alimenticios y una aislacion térmica adecuada para

minimizar el intercambio de calor con el medio ambiente.

Seglin el informe “Cddigo de practicas para el almacenamiento y transporte de aceites Y grasas
comestibles a granel” (CAC/RCP 36-1987, Codex Alimentarius, FAO). El aceite de girasol y la
lecitina de soja puede ser almacenados a temperatura ambiente, por lo que no habra la necesidad de

utilizar sistemas de refrigeracion si tiene una buena aislacién térmica.

5.4.3. Secado
El elevado grado de humedad en la crema de levadura incorpora un peso extra sin valor comercial al

producto, encareciendo su transporte y perjudicando su vida Gtil. En cambio, el formato de levadura en
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polvo, con niveles de agua inferiores al 5%, presenta practicidad al momento de su comercializacion,
transporte y uso. Ademas, es un producto cuya vida Util puede extenderse hasta dos afios si es

conservado en un sitio seco y fresco a una temperatura ambiente.

Existen diversas operaciones industriales capaces de remover el agua presente en el concentrado de
levadura, pero el secador por atomizacion o secado spray, es el que nos ofrece mayores ventajas. Esta
operacion es puede entregarnos un producto con bajos niveles de humedad, uniformidad en el secado,

pequefios tamafios de particula y un menor riesgo de alterar o destruir el producto de interés.

5.4.3.1. Secado por atomizado

El secado por atomizacion es el proceso de pulverizar una solucién o suspension en una corriente de
aire caliente que los deshidrata en forma casi instantanea. La alimentacion liquida es convertida en una
cantidad enorme de pequefias gotas, lo cual incrementa su area superficial, y son dispersas en el aire.
Las gotas formadas viajan a través de la camara haciendo que el sélido se aglomere en el centro de la
particula hasta convertirse en materia seca. Durante esta fase el solvente se evapora y el diametro de la

gota decrece. La evaporacion del liquido enfria el sélido y lo protege del choque térmico.

Aire cahm

Producto atomizado en microgotas

Disco atomizador Temperatura de salida

Temperatura de entrada

El solido se La evaporacion Después de la
aglomera en esféerica del vaporizacion, solido
Solvente el centro de solvente produce seco del solvente
la par‘ticula frigorias centripetas ya pronto para ser
Aire de secado enfriando el solido colectado

y protegiendo del
2 choque termico
Solido

Segun el tamaio de la camara de secado, las etapas 1,2 y 3 se completan en apenas 4 segundos

Fig. 5.36: Mecanismo del secado por atomizacion.
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La crema de levadura, alojada en el tanque de alimentacion, es impulsada por una bomba por el
conjunto de tuberias y accesorios hasta el atomizador. EI quemador del horno y su cdmara proveen la
temperatura necesaria para la corriente de aire caliente que, forzada por el ventilador, circula a través
del dispersor distribuyéndose uniformemente alrededor del disco del atomizador, del cual fluye el
liquido pulverizado. Cuando éste ultimo choca con el aire caliente el secado se produce en forma casi
instantanea debido al tamafio de la gota. Como parte de ésta es sélido (aproximadamente el 20%), cae
en forma de polvo en el interior de la camara de secado, siendo aspirado por el ventilador, es llevado
por la tuberia de interconexion hasta el ciclén, que es el encargado de separar el polvo del aire y
extraerlo en forma de levadura seca (con un 5% de humedad). Este ultimo sale mediante una valvula
rotativa. El aire separado escapa al exterior por medio de una chimenea. El polvo de levadura seco cae
a través de la valvula del ciclén directo un tanque mezclador de sélidos para realizar la estandarizacién

del producto.

Fig. 5.37: Equipo de secado spray.

NOTA:

Segun el articulo cientifico “propuesta para implementar el secado por atomizacion en el proceso de
activacion de la bentonita con acido sulfurico” (P. Romero y M. Otiniano, Facultad de Quimica e

Ingenieria Quimica, Universidad de Nacional Mayor de San Marcos, Lima, Perd, 2010), los secadores
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spray operan en un amplio rango de condiciones. Manipulan soluciones diluidas del 1% hasta de 70%

de concentracion de sélidos, y operan con temperaturas de entrada entre 80 a 760°C.

5.4.4. Estandarizacion

Se debe estandarizar el contenido de astaxantina del producto a comercializar, siendo el mismo de
4.000 mg de astaxantina por kilogramo total de producto. La concentracién del pigmento se regula
afiadiendo algun tipo de levadura comercial (por ejemplo, levadura inactiva) apta para la alimentacion
de peces, la cual actia como diluyente hasta que se alcance el contenido astaxantina deseado. La
composicién final del alimento para salmoénidos a base de levadura P. rhodozyma se detalla en la
Tabla 5.7.

Levadura de P. rhodozyma
Astaxantina 4.000 ppm
Humedad 5%
Proteinas 44%
Carbohidratos 32%
Grasas 11%
Cenizas 7%
Tamafio 100 pm
Densidad 1095 Kg/m®

Tabla 5.7: Composicion del alimento

para salménidos.

5.4.4.1. Mezclador de tornillo sin fin

La operacion de mezclado se lleva a cabo una vez que toda la carga del lote ha sido introducida,
realizando el proceso en modo de batch. La maquina posee dos tornillos sin fin de doble filete que
giran transportando el producto en sentido contrario y mezclando los dos tipos de levadura entre si. La

construccidén asegura una mezcla homogénea en 3 a 5 minutos.
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Fig. 5.38: Interior del mezclador de s6lidos con doble tornillo.

La descarga se realiza por una boca de salida pequefia en un extremo del recipiente. Al accionar el
movimiento de los tornillos, con mayor o menor velocidad de giro, podemos regular el caudal de

descargar. El producto solido cae por una tolva y es transportado hasta la maquina embolsadora.

5.4.5. Embolsado

El producto ingresa a la tolva superior donde un removedor asegura que el flujo no se interrumpa.
Debajo de él, un tornillo sin fin dosifica el ingreso del producto a la bolsa. El operador coloca la bolsa
en el pico y presiona el pedal de inicio. Automéaticamente la bolsa es sujeta y comienza a llenarse.
Posee una balanza electronica con dos cortes, al alcanzar el primer corte, se reduce la velocidad de
alimentacion para lograr mayor precision. Una vez alcanzado el peso final, la pieza sujeta-bolsa se

libera y el pie hace girar la bolsa alejdndola del pico y haciéndola caer.
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Fig. 5.39: Proceso de embolsado semiautomatico.

Las bolsas una vez llenas, se las cierra con una maquina selladora de calor que derrite el plastico en la
boca del envase. Luego, son dispuestas en estantes alejadas del suelo en ambientes secos y frescos al

resguardo de la luz.

5.4.5.1. Bolsas

Se usan bolsas tubulares confeccionadas de polipropileno laminado para envasado de la levadura en
polvo. En la industria se las emplea para almacenar harinas, azlcar, cereales, sal, alimento balanceado,
productos quimicos y fertilizantes. El polipropileno le confiere al envase una alta resistencia mecéanica
ante las cargas que debe soportar en el traslado del producto, buena resistencia ante la corrosion por

agentes quimicos, impermeabilidad ante la humedad exterior y una barrera ante la luz solar.

Fig. 5.40: Ejemplos de los distintos tipos de bolsas tubulares de polipropileno

laminado del mercado.
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6. Servicios auxiliares

Los servicios auxiliares son una parte fundamental de la industria. Si bien no participan directamente
del proceso productivo, ya que no estan en la linea de flujo de la materia primas, permiten el
funcionamiento de los equipos que se encuentran en la linea principal de produccion. En nuestro

proceso podemos encontrar:

o Caldera generadoras de vapor.
e Enfriador industrial de agua.
e Suministro de agua purificada.

e Suministro de aire purificado.

6.1. Caldera generadora de vapor

La caldera es un equipo disefiado para la generacion de vapor. Este vapor se genera por la quema de
un combustible y la transferencia de calor hasta un fluido, en estado liquido, hasta su cambio de fase a
vapor saturado. El principio basico de funcionamiento consiste en una camara donde se produce la
combustién, con la ayuda del aire como comburente y una superficie de intercambio térmico, donde se

realiza la transferencia de calor.

Fig. 6.1: Caldera industrial generadora de vapor.
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Las partes principales que componen una caldera son:

e Quemador. Quema en combustible (gas natural, gas oil, fuel oil, etc) y produce los gases

calientes que transfieren el calor al agua.

e Hogar. Alberga el quemador y en su interior se realiza la combustion del combustible

utilizado y la generacion de los gases calientes.

e Tubos de intercambio térmico. El flujo de calor desde gases hasta el agua se efectla a través

de su superficie.

e Chimenea. Es la via de escape de los humos y gases de combustion después de haber cedido

su calor al fluido.

e Carcasa. Contiene el hogar y el sistema de tubos de intercambio térmico.

En nuestro proceso productivo se genera vapor a 120°C y 2 bares, el cual suministra el calor necesario
al evaporador de pelicula descendente para la concentracion de la solucién azucarada, cuyo
condensado es aprovechado para la etapa de maceracion, y para la esterilizacion de los biorreactores
previo a su inoculacién. Como puede verse, el vapor tiene un rol sensible desde punto de vista quimico

y microbioldgico en este proceso, razén por la cual se utiliza agua purificada para su generacion.

Fig. 6.2: Esquema de caldera humo tubular.
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Por otro lado, la caldera utilizada es del tipo humo tubular, ya que permite una féacil limpieza de las
partes del equipo en contacto con el agua. En estas calderas, los gases calientes producto de la
combustion circulan por dentro del mazo de tubos hasta su evacuacion por la chimenea, mientras que

el agua se encuentra por fuera de ellos.

6.2. Enfriador industrial de agua
Un enfriador de agua o “chiller” es una maquina que transfiere calor de un proceso al ambiente y para
lo cual se vale de agua como medio de transferencia. El chiller enfria agua y esta, al ponerse en

contacto con el proceso, reduce 0 mantiene su temperatura.

Fig. 6.3: Chiller industrial para el enfriamiento de agua.

El chiller es un sistema completo de refrigeracion que incluye un compresor, un condensador,
evaporador, valvula de expansion, refrigerante y tuberias, ademéas de bomba de impulsiéon de agua,

sistema electronico de control y demas.

- 2 =

Valvula de expansion W

-« Condensador

1 Evaporador 3

- i€

Compresor

Fig. 6.4: Esquema basico de un sistema de refrigeracion.
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Es posible utilizar otro tipo fluido o mezclas de fluidos refrigerantes, como etilenglicol o
propilenglicol, con los que es posible llegar a temperaturas de -30°C. Pero tienen como desventaja,
ademas de sus costos, el regular control del pH en un valor proximo a 7 debido a que en contacto con
el aire generan compuestos acidos que corroer el equipo enfriador y reduciendo su tiempo de vida. Por
es0s motivos, se ha optado por el uso de agua corriente a 5°C como fluido refrigerante.

En nuestro proceso la principal demanda de agua refrigerante proviene de los biorreactores, en
especial durante la etapa de crecimiento exponencial, para mantener la temperatura del caldo de
fermentacidn entre los 20 a 22°C, y del intercambiador de placas a la salida del evaporador de pelicula
descendente para enfriar la solucion concentrada de azlcares a 20°C y evitar cualquier degradacién

térmica de los componentes de la misma.

6.3. Suministro de agua purificada
Los ensayos analiticos de laboratorio, asi como el medio de cultivo y solucion de reservorio para el
proceso de fermentacién en los biorreactores necesitan de un agua libre de exceso de minerales,

metales pesados y microorganismo que pudieran interferir al momento de su uso.

Debido a que el agua extraida de la red u otras fuentes contienen turbidez, microorganismos (bacterias,
hongos, etc), minerales (sodio, calcio, magnesio) y en algunos casos (arsénico, nitritos y nitratos) es
necesario purificarla mediante una planta compacta de tratamiento propia, para luego almacenarla en

tanques de acero inoxidable para su posterior uso.

Fig. 6.5: Planta compacta de tratamiento de agua.
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Los subsistemas que conforman la planta compacta de tratamiento de agua son:

e Bomba de alta presion. Se trata una bomba centrifuga que le confiere al agua fuerza
suficiente para atravesar la serie filtros que encontrara de principio a fin en planta de

tratamiento.

o Filtros rapidos. Son membranas semipermeables en las cuales el agua es forzada a pasar y

debido al tamafio de los poros, s6lo quedan retenidos los solidos en suspension y bacterias.

e Filtros de carbon activado. Consisten en un lecho de carbon activado que por absorcion
elimina micro contaminantes, compuestos organicos, sabores, olores, exceso de cloro y

trihalometanos.

o Esterilizador ultravioleta. Los equipos de desinfeccion ultravioleta canalizan el agua a través
de lamparas que emiten altas dosis de rayos UV en el rango de 200 a 280 nm para destruir
bacterias, amebas y virus. La luz ultravioleta con longitud de onda de 254 nm tiene la
capacidad de matar bacterias penetrando a través de su capa celular y destruyendo su
informacion genética (ADN).

e Osmosis inversa. Se tratan de membranas semipermeables en las cuales el agua es forzada a
pasar desde el lado de mayor concentracion de sales hacia el lado de menor concentracién

mediante la aplicacion de una presion.

6.4. Suministro de aire purificado

El proceso de fermentacion al tratarse de un proceso aerébico requiere de grandes cantidades de aire,
el cual puede ser provisto por algln tipo de compresor de uso industrial. Sin embargo, debe asegurarse
su inocuidad para evitar el ingreso de microorganismos o contaminantes indeseados que interfieran

con la reaccidn, por lo que previo a su ingreso al biorreactor debe pasar por una serie de filtros.
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Fig. 6.6: Sistema para suministro de aire purificado.

El sistema completo para suministro aire purificado incluye:

o Compresor de cufia libre de aceite. Proporciona el caudal y la presion de aire necesarios.

e Tanque pulmon. Almacenan el aire comprimido para su uso posterior, brindan amortiguacion

en los picos de consumo y separan el condensado del aire.

e Sistema de filtros. Consta de filtros separadores de agua y aceite, filtros desecantes para
reducir la humedad remanente y evitar todo riesgo de condensacién y crecimiento de
bacterias, filtros de carbén activado para eliminar hidrocarburos y filtros bacterial para

remover las bacterias remanentes con una eficiencia del 99.99%.

pag. 129







7. Balances de materia

7. Balances de materia

El balance de materia nos permite determinar consumos de materia prima, caudales, tiempos de

operacion, eleccion de equipos y andlisis econémicos.

7.1. Procesado del orujo de uva

Considerando la cantidad de solucidn concentrada en azlcares necesaria para un lote de produccién

(seccion 7.2.2.1), se calculan las necesidades anuales de orujo de uva (OU) para su elaboracion.

1. Segun las consideraciones del proceso de maceracion (seccion 7.1.4.1), la eficiencia de
difusion de los azlcares presentes en el orujo de uva hasta el agua que formara la solucion
concentrada (SC) es del 98%. Con ello, calculamos las necesidades de orujo de uva con 12%
de humedad para un lote de produccion.

e OUpoe = SCrote * Caz * (100/98) * (100 Kg OUy,0,1/17,7 Kg AZ)
e OUpye = (11.222 L/Lote) * (450 g AZ/L) * (100 / 98) * (100 g OU,50,/17,7 g AZ)
o OUppe = 29.114 Kg OU, 54,55/ Lote

2. Considerando que se producen 48 lotes anuales, calculamos las necesidades de orujo de uva

con 12% de humedad para todo el afio.
e  OUgso = OUp e * (48 Lotes/Afio)
o OUpz = (29,12 Tn/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 1.400 Tn OU, 54,y /Afi0

3. Calculamos las necesidades anuales de orujo de uva con 70% de humedad (previo a las etapas

de secado).

e OUpzo = (1.400 Tn/Afio) * (88 Kg OUgeco/100 Kg OU;50,) = 1.231 Tn OUg,,/Afi0
Entonces:

e OUpzo = (1.231 Tn/Afi0) * (100 Kg OU;g9,1/30 Kg OUgeco) = 4.103 Tn OUy o,y /Af0

4. Calculamos las necesidades anuales de orujo de uva con 70% de humedad, con un margen
extra del 20%.

e  0Upz, = (4103 Tn/Afi0) * 1,20 = 4.924 Tn OU, 4,y /Afl0
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7.1.1. Transporte del orujo de uva

En base a las necesidades anuales del orujo de uva para el proceso de produccion, la capacidad de
transporte del vehiculo utilizado y el lapso de tiempo de disponibilidad de dicha materia prima, se
elabora un protocolo para la recoleccion y transporte del orujo desde las bodegas productoras de vino

hasta nuestra planta de produccion.

1. Con ayuda del informe “Uso del vehiculo bitren y sus implicancias” (R. Barraza y otros,

2015), se obtiene la capacidad de transporte de un camidn bitren con tolva cerealera.
e Capacidad = 76,5 m3/Camién

2. Para estimar la cantidad de toneladas de orujo de uva que un camidn es capaz de transportar
calculamos la densidad del orujo de uva con un contenido de humedad del 70%. Gracias al
informe “Biocombustibles y calderas de biomasa” (Centro Nacional de Enérgicas Renovables
(CENER), Gobierno de Navarra, Espafia, 2012), se sabe que la densidad del orujo de uva con
un contenido de humedad del 12% es de 300 Kg/m?®.

®  PouizH = PH20 * XH20 + Pouseco * Xouseco
e 300Kg/m? = (1.000 Kg/m?3) * 0,12 + Xoyseco * 0,88
e Obtenemos, Xgyseco = 205 Kg/m3

Entonces:

®  Pou7o%H = PH20 * XH20 T Pouseco * Xouseco
®  pourown = (1.000 Kg/m3) * 0,70 + (205 Kg/m?) * 0,30 = 760 Kg/m?3

3. Calculamos la cantidad de toneladas de orujo de uva que puede transportar en camion bitren,
pero teniendo en cuenta que, la legislacién Argentina no permite la circulacién de vehiculos

con pesos de carga superiores a las 75 toneladas (R. Barraza y otros, 2015).
e Capacidad = (76,5 m3/Camié6n) = (760 Kg/m3) = 58.140 Kg OU,q,;;/Cami6én

4. Calculamos la cantidad de traslados necesarios para transportar el orujo requerido para la

produccion anual de nuestra planta (seccion 7.1).

e Traslados = OU,;,/Capacidad

e Traslados = (4.924 Tn/Af0)/(58,14 Tn/Camidén) = 85 Camiones/Afio
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5. Calculamos las cantidades de orujo y traslados necesarios semanalmente, considerando que el
periodo disponibilidad del orujo de uva comprende los meses entre febrero y mayo, durante la

vendimia.
e Traslados = (85 Camiones/Afio)/[(4 Meses/Afo) * (4 Semana/Mes)]

e Traslados = 6 Camiones/Semana

En términos de orujo de uva, significa:

e  OU,pqy = Traslados * Capacidad

e  0U,oyy = (6 Camiones/Semana) * (58,14 Tn/Cami6én) = 350 Tn/Semana

En base al trabajo de investigacion “Produccion de un compostaje a partir de desechos de uva” (Ferrer
J., Mujica D. y Péez G., Laboratorio de Fermentaciones Industriales, Universidad del Zulia,
Maracaibo, Venezuela, 1993), en el cual se consigue la reduccién de los niveles de humedad en el
orujo de uva del 73 al 33%, mediante su disposicién en forma de pilas expuestas a la intemperie por un
periodo de 10 dias, se decide programar el viaje de 3 camiones bitrenes, 2 veces por semana, los dias

lunes y jueves, durante los meses de febrero a mayo.

7.1.2. Secado del orujo de uva

El llevar el orujo de uva desde una humedad del 70 al 12% requiere dos procesos de secado por
limitaciones del tipo técnicas y econdmicas. El secado a la intemperie, es un método econémico para
remover el agua contenida en la materia prima. Sin embargo, a medida que alcanzamos niveles bajos
de humedad, se necesita mas tiempo para remover cantidades cada vez menores de agua. Por otro
lado, el secador industrial de tambor rotativo, es capaz de llevar el orujo de uva a niveles de humedad
mucho menores en menor cantidad de tiempo. Pero la remocidn de cantidades tan grandes de agua

requeriria un equipo de gran escala y grandes consumos energeéticos.

7.1.2.1. Secado a la intemperie
En base a las cantidades de orujo de uva recibidos semanalmente y los tiempos de secado, se definen,
capacidad y cantidad de silos celdas, diferencias de peso en la materia prima debido al proceso de

evaporacion del agua y un protocolo para dicha etapa.
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1. En base al trabajo de investigacion “Produccion de un compostaje a partir de desechos de uva”
(Ferrer J., Mujica D. y Péez G., Laboratorio de Fermentaciones Industriales, Universidad del
Zulia, Maracaibo, Venezuela, 1993), de manera de agilizar el proceso de secado a la
intemperie, cumpliendo con el lapso de 10 dias para nuestro proposito, se decide dividir la
carga semanal del orujo de uva en 2 silos celdas (teniendo un total de 4 silos celda), de modo

de llevar a cabo el protocolo de la Figura 7.1.

e (Celda = OU;qgyu/2 Celdas
e (Celda = (350 Tn/Semana)/2 Celdas = 175 Tn OU,¢,/Celda
Semana 1
Lunes Martes Miércoles Jueves Viernes Sébado Domingo
Carga:
Carga: Celda N°2 Secado: Secado: Secado:
. Secado: Secado: ) o o o
Celda N°1 N . R , (3 Camiones) Celda N°1 (Dia4) | Celda N°1 (Dia5) | Celda N°1 (Dia 6)
) Celda N°1 (Dia 1) | Celda N°1 (Dia 2) , , ,
(3 Camiones) Secado: Celda N°2 (Dia 1) | Celda N°2 (Dia2) [ Celda N°2 (Dia 3)
Celda N°1 (Dia 3)
Semana 2
Lunes Martes Miércoles Jueves Viernes Sébado Domingo
Carga:
Carga: Celda N°a Descarga:
Celda N°3 Secado: Secado: (3 Camiones) Celda N°1 Secado: Secado:
(3 Camiones) Celda N°1 (Dia 8) | Celda N°1 (Dia 9) Secado: Secado: Celda N°2 (Dia 9) | Celda N°2 (Dia 10)
Secado: Celda N°2 (Dia 5) | Celda N°2 (Dia 6) ) Celda N°2 (Dia 8) | Celda N°3 (Dia5) | Celda N°3 (Dia 6)

Celda N°1 (Dia 7)
Celda N°2 (Dia 4)

Celda N°3 (Dia 1)

Celda N°3 (Dia 2)

Celda N°1 (Dia 10)
Celda N°2 (Dia 7)
Celda N°3 (Dia 3)

Celda N°3 (Dia 4)
Celda N°4 (Dia 1)

Celda N°4 (Dia 2)

Celda N°4 (Dia 3)

Semana 3
Lunes Martes Miércoles Jueves Viernes Sébado Domingo
Descarga: Carga:
Celda N2 Celda N°2 Descarga:
Carga: Secado: Secado: (3 Camiones) Celda N°3 Secado: Secado:
Celda N°1 Celda N°1 (Dia 1) | Celda N°1 (Dia 2) Secado: Secado: Celda N°1 (Dia5) | Celda N°1 (Dia 6)
(3 Camiones) Celda N°3 (Dia 8) | Celda N°3 (Dia 9) Celda N°1 (Dia 3) Celda N°1 (Dia4) | Celda N°2 (Dia2) | Celda N°2 (Dia 3)
Secado: Celda N°4 (Dia 5) | Celda N°4 (Dia 6) Celda N°2 (Dia 1) | Celda N°4 (Dia 9) | Celda N°4 (Dia 10)

Celda N°3 (Dia 7)
Celda N°4 (Dia 4)

Celda N°3 (Dia 10)
Celda N°4 (Dia 7)

Celda N°4 (Dia 8)

Semana 4
Lunes Martes Miércoles Jueves Viernes Sabado Domingo
Descarga: Carga:
Celda N°4 Celda N°a Descarga:
Carga: Secado: Secado: (3 Camiones) Celda N°1 Secado: Secado:
Celda N°3 Celda N°1 (Dia 8) | Celda N°1 (Dia 9) Secado: Secado: Celda N°2 (Dia9) | Celda N°2 (Dia 10)
(3 Camiones) Celda N°2 (Dia 5) | Celda N°2 (Dia 6) Celda N°1 (D|'-a 10) Celda N°2 (Dia 8) | Celda N°3 (Dia5) | Celda N°3 (Dia 6)
Secado: Celda N°3 (Dia 1) | Celda N°3 (Dia 2) Celda N°3 (Dia 4) | Celda N°4 (Dia 2) | Celda N°4 (Dia 3)

Celda N°1 (Dia 7)
Celda N°2 (Dia 4)

Celda N°2 (Dia 7)
Celda N°3 (Dia 3)

Celda N°4 (Dia 1)

Fig. 7.1:

Protocolo para el secado del orujo de uva a la intemperie.
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2. Calculamos las cantidades de agua evaporada y el peso final del orujo de uva considerando
que es factible reducir su contenido de humedad hasta un 30%, luego de 10 dias de secado a la
intemperie (Ferrer J., Mujica D. y Péez G., Laboratorio de Fermentaciones Industriales,
Universidad del Zulia, Maracaibo, Venezuela, 1993).

e (Celda = (175 Tn/Celda) * (30 Kg OUgec, /100 Kg OUgg,y) = 52,5 Tn OUge,/Celda

Entonces:

e (Celda = (52,5 Tn/Celda) * (100 Kg OUs3g¢,15/70 Kg OUgeco) = 75 Tn OU3q9,5/Celda

La cantidad de agua evaporada en el periodo de 10 dias, se calcula como:
® HZOEVap = O0U700n — OUszqon

e H20gy,, = (175 Tn/Celda) — (75 Tn/Celda) = 100 Tn/Celda

Crujo de uva

OU = 175 Tn,/Celda, ¥u20 = 0,70

; . A ' d
Secado 2 la intemperie gH3 Evaporacs

.
teer = 10 dias l H:0 = 100 Tn/Celda

Qrujo de uve

OU = 75 Tn/Celda, X#20 = 0,30

Fig. 7.2: Diagrama de flujos masicos del proceso de secado a la intemperie.

7.1.2.2. Secador de tambor rotativo

Antes del almacenaje definitivo del orujo de uva en los silos cilindricos verticales, debe ser llevado
hasta un nivel de humedad que impida su degradacion por accion de microorganismos. Para llevar a
cabo esta Ultima etapa de secado, definiremos, tiempos de operacion del equipo, caudales de entrada y

salida de materia prima y agua evaporada
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1. Considerando el protocolo de secado a la intemperie (Figura 7.1), el secador de tambor
rotativo operara sélo los dias de descarga del silo celda correspondiente, de forma tal, que
procese la totalidad del orujo en un periodo de 24 horas. Con ello, calculamos el caudal de
entrada de orujo de uva.

®  OUszgyn = OUszgqn/top

® OUsgyy = 75 Tn/24 hs = 3,13 Tn/hs

2. Calculamos el caudal de salida de materia prima y agua evaporada del secador industrial,

recordando que la humedad final del orujo es del 12%.

®  OUseco = OUszg9n * (70 Kg OUseco/100 Kg OU3g0411)

e OUgeo = (3,13 Tn/hs) * (70 Kg OUgeco/100 Kg OUsq0,1) = 2,19 Tn/hs
Entonces:

®  OUjzgu = OUseco * (100 Kg OUj59411/88 Kg OUseco)

e  0Ujuy = (2,19 Tn/hs) * (100 Kg OU;50,:1/88 Kg OUseco) = 2,49 Tn/hs

La cantidad de agua evaporada, se calcula como:

®  H20gyap = OUsgyn — OUs o

) HZOEvap = 3,13 Tn/hs — 2,49 Tn/hs = 0,64 Tn/hs

3. Calculamos el tiempo de residencia del orujo dentro del tambor rotativo. Consideramos el

caudal (OUp) vy la densidad (pr) promedio de los caudales de entrada y salida al equipo.

®*  PousowH = PH20 * XH20 T Pouseco * Xouseco
*  pousoywn = (1.000 Kg/m3) = 0,30 + (205 Kg/m?) * 0,70 = 444 Kg/m3

Entonces:

*  pour = (Pouszown TPout2%n)/2

e poup = [(444 Kg/m?) + (300 Kg/m?)]/2 = 372 Kg/m?
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Por otro lado:
o 0Up = (OUsgon + OUs94n)/2

e 0Up =[(3,13 Tn/hs) + (2,49 Tn/hs)]/2 = 2,81 Tn/hs

Segun el libro “Chemical Engineers Handbook™ (Robert H. Perry, Seventh Edition, McGraw-
Hill, 1999), para un funcionamiento eficiente las capacidades de los secadores de tambor
rotativo deben ser entre el 10 al 15% de su volumen total. Calculamos este volumen en base a

las medidas del equipo disefiado (seccion 9.3.1).

b VTambor =Tx r2 * L

Siendo:
o r: Radio del interior del tambor (0,3 m).

e L: Largo del tambor (6 m).

Entonces:
*  Vrampor = * (0,3 m)? * (6 m)
*  Viambor = 1,70 m3
Ahora podemos calcular el tiempo de residencia.
e tres = (Vrambor * 0,15) * (1/0Up) * poyp
®  tpes = (1,70 m® % 0,15) = (hs/2.810 Kg) = (372 Kg/m?) = 0,034 hs

®  tRes = 2,02 min
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Crujo de uva

OU =315 Tn/hs, ¥pz0= 0,30

Secador de tambor Agua evaporada
——w

rotativo H:0 = 0,64 Tn/hs

l

Orujo de uva

toer = EI,D.E min

OuU = 2,49 Tn/hs, ¥xz20=0,12

Fig. 7.3: Diagrama de flujos masicos en el secador de tambor rotativo.

7.1.3. Almacenamiento del orujo de uva
El almacenamiento del orujo de uva no s6lo comprende el confinamiento de un gran volumen de

materia prima, sino también su conservacion mediante el apropiado sistema de aireacion.

7.1.3.1. Silos verticales
Una vez que el orujo de uva alcanza el 12% de humedad, debe almacenarse para protegerlo del medio
ambiente. Para ello, se utilizan silos verticales con base de hormigdn, ya que permiten el resguardo de

grandes cantidades de materia prima con una gran relacién volumen-area.

1. En base a las cantidades de orujo de uva necesarias para la produccion anual de nuestra planta

(seccion 7.1), calculamos la cantidad de orujo de uva que deben almacenar los silos.
e Silos = OUyujz, * (30 Kg OUgeco/100 Kg OU5g0,1)

e Silos = (4.924 Tn/afio) * (30 Kg OUgeco/100 Kg OU;g01) = 1.477 Tn OUg,,/afio

Entonces:

e Silos = (1.477 Tn/Afio) * (100 Kg OU 5051 /88 Kg OUseco) = 1.680 Tn OU, 59,11/Afi0
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7.1.3.2. Sistema de aireacion
Segun catalogos de la empresa “Tres Eme S.A.®”, se necesita una succion de aire de 0.1 m® por
tonelada del producto almacenado por minuto, para proporcionar el adecuado control de la humedad

en los silos.

1. Calculamos el caudal de aire que necesita ser extraido de cada silo, en base a las cantidades de

orujo de uva que contiene cada uno (seccién 7.1.3.1).

e Aire = (1.680 Tn/Silo) * (0,1 m?/Tn * min) = 168 m3/Silo * min

7.1.4. Preparacion de la solucién de orujo de uva

Analizando la mejor manera de llevar a cabo la preparacion de la solucion azucarada, se investigaron
numerosos proyectos de grado y patentes comerciales. Se encontré que, tanto el producto que se desea
obtener, como la materia prima de la que se parte, presentan grandes similitudes con el proceso de

elaboracion de azlcar a partir de remolacha.

Esto puede observarse en los proyectos de grado “Planta de produccion de jarabe de azlcar de
remolacha” (M. Zamora, Universidad de Cadiz, Céadiz, Espafa, 2010) y “Proyecto de instalaciones
necesarias en una planta azucarera” (A. Garcia y V. Santias, Escuela Técnica Superior de Ingenieria,
Universidad de Sevilla, Sevilla, Espafia, 2017). Por lo tanto, basaremos la preparacién de la solucién
azucarada a partir del orujo de uva, en las operaciones de maceracion y evaporacion utilizadas en la

obtencion de azlcar a partir de remolacha.

7.1.4.1. Maceracion del orujo de uva

El orujo se introduce en un mezclador donde debe permanecer en contacto con agua caliente a una
temperatura de entre 70 a 80°C durante 60 minutos. Del proyecto de grado “Planta de produccion de
jarabe de azucar de remolacha” (M. Zamora, Universidad de Cadiz, Cadiz, Espafa, 2010), se detalla el

balance de materia en la etapa de difusion (Figura 7.4).
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Agua
A=7.671kg/h
T=75°C
Coseias
F=14.000 kg/h I
T=25°C [

Xs=0,175 ——" l DIFUSION

|

Pulpas agotadas
P=41492kg/h
Xs=0,01

Jugo difusion
J=17.170 kg/h
T=66°C
Xs=0,14

Fig. 7.4: Diagrama de flujo de la etapa de difusion en el

proceso de obtencidn del azlcar de remolacha.

Tanto la temperatura, como el tiempo de maceracion y la cantidad de agua utilizada son los

parametros claves para el control de la etapa de difusion. El primero controla la velocidad de difusién

del azucar, el segundo define cantidad de azlcar difundida, y el tercero determina la cantidad de

azlcar capaz de absorberse en el medio liquido.

1. Calculamos la eficiencia (n) con que el aztcar emigra desde la remolacha hasta el agua.

N = Xaz *))/Kaz—r * F)

n = [0,14 * (17.170 Kg/hs)]/[0,175 * (14.000 Kg/hs)] = 0,98

2. Calculamos el coeficiente de difusion (D) del azlcar en la remolacha hasta el agua.

D = AXpz /At = (Xaz—r —Xaz-))/tRes

D = (0,175 — 0,14)/60 min = 5,83 x10~* min~!
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3. Calculamos la relacién azucar-agua (Xazmz0).

e Xazmzo = AZ/H20

o Xaz/mzo = Xaz—r * F)/H20

o Xazmzo = 0,175 * (14.000 Kg/hs)/(7.671 Kg/hs) = 0,32 Kg AZ/Kg H20

Tomamos los parametros calculados del proyecto como referencia para realizar el balance de materia
de nuestro proceso, especificamente, para la difusion del aztcar desde el orujo de uva hasta el agua.

1. Calculamos la concentracién de azlcar en el orujo de uva a la entrada, sabiendo que la

concentracion de azUcar del orujo, en base seca, es del 20%.
*  Xaz-ou = Xaz-ouseco * (0,88 Kg OUseco/Kg OUy5051)
*  Xaz-ou = (0,20 Kg AZ/Kg OUseco) * (0,88 Kg OUseco/Kg OU12001)
e Xaz_ou = 0,176 Kg AZ/Kg OU 0

2. Parallevar a cabo el proceso de maceracion se utiliza un mezclador continuo de eje horizontal,
el cual opera a un 50% de su volumen total. En el equipo seleccionado, modelo WAH15000

de la empresa “MAP®”, este volumen representa unos 7.5 m°. Calculamos la cantidad de agua

y orujo que puede contener el mezclador.
*  VMezclador = [(PHzo * XH20/AZ * XAZ—OU) * OU] + (Pou1z%Hn * OU)
e 7,5m%=[(1m3/1.000Kg) * 3,125 % 0,176] = OU + (1 m3/300 Kg) = OU
e Obtenemos, OU = 1.933 Kg
Entonces:
e H20 = (Xuz0/az * Xaz-ou) * OU
e H20 = (3,125 0,176) * 1.933 Kg

e Obtenemos,H20 = 1.063 Kg

3. Calculamos los caudales de agua y orujo entrantes al mezclador, recordando que el tiempo de

residencia son 60 minutos.
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e OU = 0U/tges

e OU = (1.933 Kg/60 min) * (60 min/1 hs) = 1.933 Kg/hs

Por otro lado:
e H20 = H20/tRes

e H20 = (1.063 Kg/60 min) * (60 min/1 hs) = 1.063 Kg/hs

NOTA.:
El caudal de agua proviene del vapor condensado del primer efecto en la etapa de evaporacion,
a fin de maximizar el uso de los recursos de la planta.

4. Calculamos la concentracion de azucar en la solucidon (S) resultante del proceso de
maceracion.

e D= AXpz/At = (Xaz-ou —Xaz-s)/tRes
e 583x107*min! = (0,176 — Xz_5)/60 min
e Obtenemos, X7_s = 0,141
5. Calculamos los caudales salientes de la solucidn azucarada y el orujo exhausto (OE).
o Xaz-s*S=n*Xsz_oy * OU
e 0,141%S=0,98%0,176 * 1.933 Kg/hs
e Obtenemos, S = 2.365 Kg/hs
Entonces:
e OU+H20=S+0E
e 1.933Kg/hs + 1.063 Kg/hs = 2.365 Kg/hs + OE

e Obtenemos, OE = 631 Kg/hs
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6. Calculamos la concentracién de azlcar en el orujo exhausto.
o Xaz—ou * OU + Xaz/120 * H20 = Xaz_5 * S + Xaz_o * OF
e 0,176 *1.933 Kg/hs + 0 * 1.063 Kg/hs = 0,141 * 2.365 Kg/hs + X7_og * 631 Kg/hs
e Obtenemos,Xz_op = 0,011

7. Calculamos el tiempo de operacién y el total de agua necesarios, recordando que deben
procesarse 29.114 Kg (seccion 7.1) de orujo de uva por lote de produccion.

e OUpye = 29.114 Kg/Lote

A este valor le agregaremos un margen extra del 10%, para estar cubiertos de posibles

pérdidas o ineficiencias en el proceso de difusion de los azucares, por lo tanto:

e OU_ o = 32.026 Kg/Lote
Entonces:
* fop = OULote/O.U

e to, = (32.026 Kg/Lote) /(1.933 Kg/hs) = 16,6 hs
op = ( g g

Por otro lado:
*  H204te = Xuz0/az * Xaz—ou * OUpote

e H20.4.e = 3,125 % 0,176 * (32.026 Kg/Lote) = 17.614 Kg/Lote
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Orujo de uva (123 H)

l

OU =1.3933 Kg/hs, ¥sz=0,176

Tangue de maceracion

-

taer= 60 min l

Solucidn azucarada
&= 2.385 Kg/hs, Kaz= 0,141
+
Orujo exhausto

OF = 631 Kg/hs, Xez= 0,011

Hz0 = 1.063 Kg/hs

Agua purificada
[Evaporacian)

Fig. 7.5: Diagrama de flujos masicos de la etapa de maceracion.

7.1.4.2. Separacion del macerado

Una vez que el macerado ha cumplido el tiempo de residencia necesario dentro del mezclador, es

llevado hasta un tamiz de tambor rotativo, donde se separa el orujo exhausto de la solucion azucarada.

Considerando que la uva posee un didametro promedio de 10 a 20 mm y que el tamiz de tambor

rotativo seleccionado, modelo RTV 900X1000 de la empresa “SAVECO®”, posee un paso de malla

de 1 mm, podemos suponer una separacion practicamente completa de las fracciones liquidas y

sélidas.

Solucion azucarada

5=2.385 Kgihs, ¥az=10,141

Tamiz de tambor
rotativo

E—

Orujo exhausto l

OF = 631 Kg/hs, Xsz= 0,011

Jrujo exhausto

OF = 631 Kg/hs, Xar= 0,011

Solucidn azucarads

S =2.355 Kg/hs, Xaz= 0,141

Fig. 7.6: Diagrama de flujos masicos de la etapa de separacion del macerado.
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7.1.4.3. Evaporacion del macerado
La solucidén azucarada saliente del tamiz posee una concentracion en azucares del 14.1%, y requiere

ser llevada hasta 37.5% mediante la evaporacion del exceso de agua.

1. Segun el informe “Sugar Technologists Manual” (Z. Bubnik, P. Kadlec y otros), sabemos que
la densidad de la solucién azucarada con 37° Brix a una temperatura de 20°C, es 1.200 Kg/m?,
Con ese valor, calculamos la concentracion de la solucion concentrada en azlcares (SC), en

términos de gramos por litro.
*  Caz-sc = Xaz-sc * Psc
e Cazsc = (37,5gAZ/100 g) = (1.200 g/L) = 450 g AZ/L

2. Calculamos los caudales de agua evaporada y de solucién concentrada a la salida del
evaporador.

e Xpzs*S= Xaz/H20 * HZOEvap + Xaz-sc * SC
e 0,141 %2.365Kg/hs = 0 + 0,375 = SC
e Obtenemos, SC = 889 Kg/hs
Entonces:
e S=H20gy,, +SC
e 2.365Kg/hs = H20gy,, + 889 Kg/hs

. Obtenemos,HZO'EVap =1.476 Kg/hs

3. Calculamos el total de agua evaporada y de solucién concentrada por lote de produccion.
e SCrote = SCtop
e  SCrote = (889 Kg/hs) = (16,6 hs/Lote) = 14.731 Kg/Lote
Por otro lado:
*  H20p0te = H20gyap * top

e H20.,. = (1.476 Kg/hs) * (16,6 hs/Lote) = 24.457 Kg/Lote
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NOTA:
El sistema de evaporadores de pelicula descendente es de “doble efecto”, pero es necesario
considerar balances de energia para dar mayor detalle sobre las corrientes (seccién 8.1.3.3).

Agpus evaporads

H:0 = 1.476 Kg/hs

|

Solucion azucarada E‘.-'EIpDrEIdDr de pE‘”‘:UIE Solucidn concentrada
descendent f
5=2.365 Kg/hs, ¥az= 0,141 gscendente SC = B89 Kg/hs, Xaz= 0,375
L J
Vapor de agua Condensado
purificada (Maceracian)

Fig. 7.7: Diagrama de flujos mésicos de la etapa de evaporacion de la solucién azucarada.

7.2. Fermentacion

Para realizar cualquier calculo respecto al proceso de fermentacion, es preciso tener en cuenta los
parametros cinéticos caracteristicos de la levadura P. rhodozyma, tanto en procesos tipo batch, como
fed-batch.

7.2.1. Escalado

En base a los pardmetros cinéticos recolectados en los estudios de la seccién 4.6 y la patente de
referencia Estadounidense N° 6.015.684, hacemos un analisis del proceso de escalado llevado a cabo
desde el biorreactor de laboratorio hasta biorreactor industrial por la cepa mutante UBV-AX1 de la

levadura P. rhodozyma.

7.2.1.1. Crecimiento de biomasa

Para estimar el crecimiento de la biomasa en cada biorreactor, consideramos la siguiente ecuacion:

o YXS=AX/AS=Xf—Xi/Si—Sf
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Establecemos una secuencia de calculo, probando valores de concentracion de sustrato en la solucion

de reservorio, hasta obtener un valor préximo en la concentracion de biomasa final de 100 g/L en el

biorreactor de 30 ms.

1. Para el biorreactor batch, utilizamos los siguientes pardmetros:

® Yys = 0,36 g biomasa/g sustrato

e AS =20 gsustrato/L

Para los biorreactores fed-batch, utilizamos los siguientes parametros:

® Yxs = 0,39 g biomasa/g sustrato
o X;(30m3) =~ 100 g biomasa/L

Todo el contenido del biorreactor N-1, al finalizar la fermentacion, es inoculado en el
siguiente biorreactor N. La concentracion inicial de biomasa (Xi) en cada biorreactor, se

expresa como.:

o Xiy = Vi, * Xey_ )/ Viy

Siendo:

e N, el parametro correspondiente del biorreactor actual en la secuencia de escalado.

e N-1, el pardmetro correspondiente del biorreactor anterior en la secuencia de escalado.

Los volimenes iniciales (Vi) de cada uno de los biorreactores de 30, 300, 3.000 y 30.000
litros, son 10, 100, 1.000 y 10.000 litros, respectivamente.

Los volimenes finales (Vr) de cada uno de los biorreactores de 30, 300, 3.000 y 30.000 litros,
son 20, 200, 2.000 y 20.000 litros, respectivamente.
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Escalado de biorreactores

Biorreactorde 3 L

Concentraciéon de

Biorreactor de 3.000 L

Conc.

inicial de biomasa

19.81 g/L

Batch Conc. inicial de biomasa 0.00 g/L azucares en el medio
Conc. final de biomasa 7.20 g/L 20 g/L
Biorreactor de 30 L Concentracion de
Conc. inicial de biomasa 1.44 g/L azUcares en el reservorio
Conc. final de biomasa 90.72 g/L 450 g/L
Bioreactor de 300 L Concentracion de
Conc. inicial de biomasa 18.14 g/L azUcares en el reservorio
Conc. final de biomasa 99.07 g/L 450 g/L
Fed-Batch

Concentracion de
azUcares en el reservorio

Conc.

final de biomasa

99.91 g/L

450 g/L

Biorreactor de 30.000 L

Conc.

inicial de biomasa

19.98 g/L

Concentracion de
azUcares en el reservorio

Conc.

final de biomasa

99.99 g/L

450 g/L

Tabla 7.1: Regresién de célculo para la determinacidn de biomasa en biorreactores.

7.2.1.2. Alimentacion del biorreactor

Segun la patente de referencia Estadounidense N° 6.015.684, a fin de asegurar una alta densidad

celular al finalizar la fermentacion, el caudal de alimentacion al biorreactor debe ser tal que la

concentracion de azlcares dentro del mismo se mantenga entre 0.01 y 2.5 g/L, para evitar el efecto

inhibitorio “Crabtree” por el exceso de azlcares.

Como la demanda de sustrato por parte de la levadura incrementa de forma exponencial, se busca

incrementar el flujo de alimentacion de igual manera. Dicha evolucidn en la alimentacion se expresa

como:

° F=Fi*e”*t

Siendo el flujo de alimentacion inicial (Fi):

o Fi=(Vr—V)/(e" x0)

Para los biorreactores fed-batch utilizamos los siguientes parametros:

e u=0,058hs"?

® teyp =48hs
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Biorreactor de 30 L
Flujo inicial Flujo final Volumen inicial [ Volumen final
mL/hs mL/hs Litros Litros
13 210 10 20
Biorreactor de 300 L
Flujo inicial Flujo final Volumen inicial [ Volumen final
L/hs L/hs Litros Litros
0.13 2.10 100 200
Biorreactor de 3.000 L
Flujo inicial Flujo final Volumen inicial [ Volumen final
L/hs L/hs Litros Litros
1.29 21.0 1000 2 000
Biorreactor de 30.000 L
Flujo inicial Flujo final Volumen inicial [ Volumen final
L/hs L/hs Litros Litros
12.9 210 10 000 20 000

Tabla 7.2: Flujo inicial y final de alimentacidn para los

distintos biorreactores fed-batch.

Con los valores de los flujos de alimentacion célculos en la Tabla 7.2, los biorreactores fed-batch se

operan de la siguiente manera:

1. Biorreactor de 30 litros. El volumen inicial en el biorreactor es de 10 litros, la alimentacion
empieza a las 24 horas con un flujo inicial de 13 mL/hs, e incrementandose exponencialmente
hasta 210 mL/hs a las 72 horas, cuando se corta la alimentacion y se alcana un volumen final

de 20 litros. La concentracion de azlcares en la solucion de reservorio es de 450 g/L.

2. Biorreactor de 300 litros. ElI volumen inicial en el biorreactor es de 100 litros, la
alimentacion empieza a las 24 horas con un flujo inicial de 130 mL/hs, e incrementdndose
exponencialmente hasta 2.10 L/hs a las 72 horas, cuando se corta la alimentacion y se alcana
un volumen final de 200 litros. La concentracion de azlcares en la solucién de reservorio es
de 450 g/L.

3. Biorreactor de 3.000 litros. El volumen inicial en el biorreactor es de 1.000 litros, la
alimentacion empieza a las 24 horas con un flujo inicial de 1.29 L/hs, e incrementdndose
exponencialmente hasta 21 L/hs a las 72 horas, cuando se corta la alimentacién y se alcana un
volumen final de 2.000 litros. La concentracion de azdcares en la solucidn de reservorio es de
450 g/L.
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4. Biorreactor de 30.000 litros. El volumen inicial en el biorreactor es de 10 m?, la alimentacion
empieza a las 24 horas con un flujo inicial de 12.9 L/hs, e incrementandose exponencialmente
hasta 210 L/hs a las 72 horas, cuando se corta la alimentacién y se alcana un volumen final de
20 m®. La concentracion de aztcares en la solucion de reservorio es de 450 g/L.

7.2.2. Produccién

La estimacion de cantidades de materia prima consumidas, el producto obtenido y los tiempos de
produccién, son los indicares globales fundamentales para el analisis de la productividad y
rentabilidad del proceso, ya que todas las acciones sobre las variables independientes del mismo tienen

por objetivo optimizar los valores de cada una de ellas, a fin de obtener el mayor redito econémico.

NOTA:

La formacion de astaxantina sélo sera analizada en el biorreactor industrial de 30 m®, ya que las
cantidades producidas en los biorreactores de tamarios inferiores son despreciables.

7.2.2.1. Necesidades de materia prima
Se calculan las necesidades de materia prima para el cultivo de la cepa P. rhodozyma UBV-AX1,

desde su inoculacion a escala laboratorio hasta el nivel de produccion industrial.

1. Calculamos las cantidades de materia prima necesarias para la formulacion de los medios de
cultivo sintéticos YEPD para 4 Erlenmeyers de 50 y 250 mL, con 10 mL y 50 mL de medio de

cultivo, respectivamente (Tabla 7.3).

Medio de cultivo YEPD
Materia prima Cantidades Por lote Por afio (48 lotes)
Agua 1L 0.24 L 11.52L
Dextrosa 20.0¢g 480¢g 2304 ¢g
Ext. de Levadura 10.0g 240¢g 1152 ¢
Peptona 20.0g 4.80¢g 2304 ¢g

Tabla 7.3: Cantidades de materia prima necesarias por lote y por afio
del medio sintético de YEPD.

2. Calculamos las cantidades de materia prima necesarias para formular el medio de cultivo y la
solucion de reservorio en los biorreactores batch y fed-batch, considerando la composicion

objetivo, reportada en las secciones 5.2.1y 5.2.2.
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Medio de cultivo
Materia orima Biorreactor | Biorreactor | Biorreactor | Biorreactor | Biorreactor Por lote Porafio
R 3L 30 L 300 L 3.000 L 30.000 L (48 lotes)
Agua 1.911L 7.90L 79,0 L 790 L 7.900 L 8.779 L 422.000 L
Solucion de
] 90 mL 0,10L 1,00 L 10,0 L 100 L 111,2L 5.338L
orujo de uva
Extracto de
N/A 10,0g 0,10 Kg 1,00Kg 10,0Kg 11,2 Kg 538 Kg
levadura
MgS04 9,00g 40,0¢g 0,40 Kg 4,00 Kg 40,0 Kg 44,5 Kg 2.136Kg
KH2PO4 7,00g 30,0g 0,30Kg 3,00 Kg 30,0Kg 33,4Kg 1.603 Kg
NaH2P0O4 1,44¢ 6,00 g 0,06 Kg 0,60 Kg 6,0 Kg 6,67 Kg 320Kg
FeSO4 N/A 0,10g 1,00 g 10,0g 0,10Kg 0,12 Kg 5,34 Kg
nS04 70,0 mg 0,25¢g 2,50¢g 25,0¢g 0,25Kg 0,28 Kg 13,4 Kg
MnSO4 N/A 20,0 mg 0,20¢g 2,00g 20,0g 22,3g 1,07 Kg
Tiamina (B1) 0,30 mg 0,80 mg 8,00 mg 80,0 mg 0,80g 0,89¢g 0,04 Kg
Pentatonatode | 5 o 10,0m 0,10 1,00 10,0 11,2 0,54 K
calcio (B5) ) g ,Umg ,2108 ,00g Vg 28 ) g
Biotina (B8) 5,00 mg 2,00 mg 20,0 mg 0,20¢g 2,00g 2,238 0,11Kg
Ac. bérico 0,40 mg 2,00 mg 20,0 mg 0,20g 2,00g 2,23¢g 0,11 Kg
Acido citrico 9,00 mg 30,0 mg 0,30g 3,00g 30,0g 33,4g 1,60Kg
Solucién de reservorio
. . Biorreactor Biorreactor Biorreactor Biorreactor Biorreactor Porafio
Materia prima Por lote
3L 30L 300 L 3.000 L 30.000 L (48 lotes)
Solucion de
] N/A 10L 100 L 1.000 L 10.000 L 11.110L 533.000 L
orujo de uva

Tabla 7.4: Cantidades de materia prima necesarias por lote y por afio, para el medio de cultivo y

soluciones de reservorio para los biorreactores batch y fed-batch.

7.2.2.2. Tiempos de fermentacién

En base a la patente de referencia Estadounidense N° 6.015.684, se establece la duracion en cada

fermentacidn en el proceso de escalado.

1. Erlenmeyer de 50 mL. El tiempo de fermentacion es de 6 a 10 dias. Al ser la primera etapa

de propagacion de la levadura en un nuevo medio de cultivo, se le debe dar el tiempo

necesario para asegurar su adaptacion.

2. Erlenmeyer de 250 mL. El tiempo de fermentacion es de 3 dias. Se continua la fermentacion

hasta el final de la fase de crecimiento exponencial, a fin de obtener la maxima concentracién

de biomasa. Pero no mas alla, ya que se perderia tiempo de produccién.

3. Biorreactor batch de 3 L. El tiempo de fermentacion es de 6 a 7 dias. Es la etapa en la cual

se determinan parametros cinéticos y necesidades del microrganismo, por lo cual, la

fermentacion se continua hasta que se observa el cese en el crecimiento de la biomasa o la

formacion de astaxantina.
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4. Biorreactores fed-batch de 30 L, 300 L y 3 m®. Los tiempos de fermentacion son de 3 dias.
Las fermentaciones se contindan hasta el final de la fase exponencial de crecimiento, de

manera de obtener la maxima concentracion de biomasa posible.

5. Biorreactor fed-batch de 30 m3. El tiempo de fermentacion es de 6 a 7 dias. Es la etapa
productiva del proceso y se continua hasta que se observe la merma en la formacion de

astaxantina.

Podemos concluir que el tiempo necesario para todo el proceso de fermentacion desde su extraccion
de la cepa de P. rhodozyma de las ampollas congeladas, hasta el fin de la operacién en el biorreactor

industrial de 30 m?, es de aproximadamente de 30 dias.

7.2.2.3. Productividad de biomasa y astaxantina
Estimamos la cantidad de levadura (LV) P. rhodozyma producida al finalizar el proceso de

fermentacidn en el biorreactor industrial, seglin el modelo de crecimiento de biomasa de la Tabla 7.1.

o LV = Xf * Vf
e LV =(100gLevadura/L) * (20.000 L/Lote) = 2,0 x10° g Levadura/Lote

e LV =2.000Kg Levadura/Lote

En cuanto la formacion de astaxantina (AXT), calculamos las cantidades producidas al finalizar el
proceso de fermentacién en el biorreactor industrial. Teniendo en cuenta la patente de referencia
Estadounidense N° 6.015.684, con en el medio de cultivo elegido y un formato de operacion tipo fed-
batch, podemos esperar un rendimiento de producto-biomasa (Yex) de 5.060 pg de astaxantina por

gramo de biomasa seca (seccién 4.5).

[ AXT=pr*Xf*Vf
e AXT = (5,00 mg AXT/g Levadura) (2,0 x10° g Levadura/Lote) = 1,0 x10” mg AXT/Lote

e AXT = 10 Kg AXT/Lote
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7.3. Operaciones de downstream

Tanto las células de la levadura P. rhodozyma, como la astaxantina dentro de estas, son el producto a
aislar del caldo de fermentacién en el biorreactor industrial, y atravesard una serie de procesos hasta

obtener el alimento funcional para la pigmentacion de salménidos a comercializar.

7.3.1. Separacion liquido-sélido
Las centrifugas de discos son equipos de alta eficiencia y capaces de ofrecer una separacion
practicamente completa cuando las condiciones de operacién elegidas son las correctas.

1. Las centrifugas son equipos que separan las particulas por diferencia de densidad, como esta
no es muy gran entre el caldo de fermentacion (CF) y las células de levadura, se diluye el
caldo para incrementar esta diferencia y arrastrar los solidos remanentes en el biorreactor.
Segun ejemplos citados en el libro “Procesos de separacion de biotecnologia industrial” (F.
Baxarias, UPC, 2018), para la separacion caldos biologicos mediante centrifuga de discos,

buscamos una diferencia densidad del 5% entre el medio liquido y células de levadura.

Calculamos el caudal de agua de dilucién necesario para un lote de produccién.

e H20p; * pyzo + CF * pcp = (H20p; + CF) * (pcr * 0,95)

e H20p; * (1.000 Kg/m?) + (20 m3/Lote) * (1.100 Kg/m3) = [(1.100 Kg/m?) % 0.95] *
[H20p; + (20 m3 /Lote)]

e Obtenemos, H20p; = 25 m3/Lote

También se ve modificada la viscosidad del medio liquido, entonces:

®  H20p; * Muzo + CF * pcgp = (H20py + CF) * py

e (25m3 /Lote) * (1x1073 Kg / m seg) + (20 m3 / Lote) * (3,23 x1073 Kg / m seg) =
(45 m3 / Lote) * py

e Obtenemos, uy = 2,0 x1073 Kg/m seg

2. Calculamos el caudal de alimentacion necesario para asegurar la sedimentacion del 100% de

las células de levadura en el caldo de fermentacion, por la accion de la fuerza centrifuga. Para
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ello, usamos las siguientes expresiones del libro “Chemical Engineers Handbook™ (Robert H.
Perry, Seventh Edition, McGraw-Hill, 1999):

. Q:Vm*z

Siendo:

e V,: velocidad de sedimentacion centrifuga.

e X: Factor sigma de centrifuga.

Calculamos la velocidad de sedimentacion centrifuga, mediante la siguiente expresion

derivada de la Ley de Stokes.

o v, =(di*Ap*g)/18xp

Siendo:

e dp: Didmetro medio de particula (5 pm).
pr: Densidad de particula (1.100 Kg/md).
pL: Densidad de liquido (1.045 Kg/m?3).

K: Viscosidad del liguido (2,0 mPa.s).

g: Gravedad (9,8 m/seg?).

Entonces:

o v, =[(5x10"°m)?x (55Kg/m?) * (9,80 m/seg?)]/[18 * (2 x10~3 Kg/m seg)]

e Obtenemos,v, = 3,74 x1077 m/seg

Calculamos el factor sigma de la centrifuga seleccionada, modelo MBUX 214 de la empresa
“Alfa Laval®”.

o I=[2x*m*nx*xw?)/3x*g]*([R:—R})*cot(6)

Siendo:

e n: Numero de discos (200).
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w: Velocidad de rotacion (100 rev/seg).

Re: Radio externo de discos respecto del eje (350 mm).

Ri: Radio interno de discos respecto del eje (140 mm).
©: Angulo de discos (50°).

Entonces:

e I =[2%T*200x (100 rev/seg)’/3 * (9,8 m/seg?)] * [(0,35 m)3 — (0,14 m)3] * cot(50°)

e Obtenemos, X = 14.354 m?

Podemos calcular el caudal de alimentacion.
e (O =(374x10"7 m/seg) * (14.354 m?) = 5,37 x1073 m?/seg
e (=1934m3/hs

Este caudal es producto de una serie de suposiciones tedricas y no hechos empiricos afectados
por un factor de eficiencia. Se estima que para centrifugas de discos este factor ronda el 45%
(F. Baxarias, UPC, 2018). Ahora, calculamos el caudal “real”.

¢ 1N= QR'eal/Q

* 045 = Qgea/(19,34 m?/hs)

e Obtenemos, Qre, = 8,07 m3/hs

Este caudal real estd compuesto por dos corrientes, la del caldo de fermentacion y la del agua

de dilucion. Calculamos los caudales de cada una.

e CF = (20m3 CF/45 m® Total) * Qgea

e CF = (20 m3 CF/45 m?® Total) * (8,07 m3/hs) = 3,59 m3/hs
En términos masicos, tenemos:

e CF = (3,59 m?/hs) * (1.100 Kg/m?) = 3.950 Kg/hs

Por otro lado:
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e H20p, = (25 m® H20/45 m® Total) * Qgeal

e H20p, = (25 m® H20/45 m?® Total) * (8,07 m3/hs) = 4,48 m3/hs

En términos maésicos, tenemos:

e H20p, = (4,48 m?/hs) * (1.000 Kg/m?) = 4.480 Kg/hs

NOTA.:
El agua de dilucion debe ser purificada previamente, ya que entra en contacto directo con el
producto.

5. Segun los catalogos de las empresas “Tetra Pak®”, “Flottweg®” y “Alfa Laval®”, es posible
conseguir una corriente de clarificado (C) con usencia de solidos y una de lodos (L) con

aproximadamente 20% de sélidos cuando las variables del proceso correctamente ajustadas.

Calculamos los caudales del clarificado y los lodos a la salida de la centrifuga.

b C'F * XLev + HzoDll * XLev = C * XLev + L * XLev
e (3.949 Kg/hs) = 0,091 + (4.480 Kg/hs) x0 = Cx 0 + L + 0,20

e Obtenemos, L = 1.797 Kg/hs

Por lo tanto

e (3.949 Kg/hs) + (4.480 Kg/hs) = C + (1.797 Kg/hs)

e Obtenemos, C = 6.632 Kg/hs

6. Calculamos las cantidades totales obtenidas de clarificado y lodos, asi como el tiempo que

demora la operacion de separacion.

¢ Ligte = LVigte * (100 Kg Lodo/20 Kg Levadura)

o Lioe = (2.000 Kg Levadura/Lote) * (100 Kg Lodo/20 Kg Levadura)
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e Liote =10.000 Kg Lodo/Lote
Entonces:
o ftop = LLote/L

e tgop = (10.000 Kg Lodo/Lote)/(1.797 Kg/hs) = 5,56 hs/Lote

En cuanto al clarificado:
b CLote = C * tOp

o Crote = (6.632 Kg/hs) * (5,56 hs/Lote) = 36.906 Kg Clarificado/Lote

Caldo de fermentacidn
CF = 3.949 Kg/hs, Xiey = 0,051
+
Aguz de dilucion

H20 = 4 480 Kg/hs, Xiev=0

l Clarificado

Centrifugacion -

l

Lodas o “Slurmy”

C=6.633 Kg/hs, Xizv=0

L=1.797 Kg/hs, ¥=v=10,20

Fig. 7.14: Diagrama de flujos masicos de la etapa de centrifugacion.

7.3.2. Tanque de mezclado

La corriente de lodos rica en levadura proveniente de la centrifuga, llamada “crema de levadura” (CL),
es almacenada en un tanque de mezclado con el objetivo de realizar la formulacion del producto final
mediante la adicién de aceite de girasol (AG) y lecitina de soja (LS), y permitir la dosificacion en la

siguiente etapa de produccion.
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1. Segun la patente de referencia “Astaxanthin over-producing strains of Phaffia rhodozyma
method for their cultivation and their use in animal feed” (EE. UU Patente N° 6.015.684,
2000), la formulacién utilizada con la que se obtuvieron resultados notables en la deposicién
de pigmentos en la carne de los salmonidos fue, 2.5% de aceite de girasol y 2.5% de lecitina
de soja, respecto del contenido de levadura.

Calculamos la cantidad de aceite de girasol y lecitina de soja por lote de produccion.

¢  AGpote = LViore * (2,5 Kg AG/100 Kg Levadura)

e  AGpoe = (2.000 Kg Levadura/Lote) * (2,5 Kg AG/100 Kg Levadura) = 90 Kg AG/Lote

Por otro lado:

o  LSiote = LViore * (2,5 Kg LS/100 Kg Levadura)

e LS, . = (2.000 Kg Levadura/Lote) * (2,5 Kg LS/100 Kg Levadura) = 90 Kg LS/Lote
Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

¢  AGpz, = (90 Kg AG/Lote) * (48 Lotes/Afo) =4.320 Kg AG/Afio

o LSpz, = (90 Kg LS/Lote) * (48 Lotes/Afo) = 4.320 Kg LS/Afio

7.3.3. Secado por atomizacion
Con el objetivo de obtener un producto en formato de polvo seco, a partir de la crema de levadura, se

utiliza el método de secado por atomizacion.

1. Calculamos el contenido de humedad en la crema de levadura después de la formulacion.

e Xcr-n20 = (Lrote — LViote = AGrote — LSpote)/Liote

o Xci_mzo = (10.180 Kg — 2.000 Kg — 90 Kg — 90Kg) H20,/10.180 Kg CL

e Xci-nzo0 = 78,6 Kg H20,/100 Kg CL

2. Segun el secador spray seleccionado, modelo 3530 de la empresa “Galaxie Secado Spray®”,
el mismo posee una capacidad de evaporacion de agua de 800 L/hs. Considerando que la

levadura al salir del secador debe poseer una humedad del 5% y que se utiliza un 10% del total
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de crema de levadura en forma de agua para arrastrar todo el contenido remanente del tanque,
calculamos los caudales entrantes de crema de levadura y agua de arrastre, y los caudales
salientes de levadura en polvo (LP) y agua evaporada.

e CL+H20 = H20gy,, + LP

Siendo:

e H20=CL*0,1

Entonces:

e CL+CL*0,1=H20gy,, +LP

o CL*Xcp-nz0 + CL* 0,1 = H20gy,, + LP * Xpp_pi20
Reemplazando:

o [(H20gyap + LP)/1,10] * Xcp—pz0 + [(H20gyap + LP)/1,10] % 0,1 = H20gy,,, + LP *

XLP—HZO

o [(800L/hs) * (1Kg/L) + LP] x 0,786/1,10 + [(800 L/hs) = (1Kg/L) + LP] x 0,1/1,10 =
[(800 L/hs) * (1Kg/L)] + LP = 0,05

e Obtenemos, LP = 206 Kg/hs
Podemos despejar los caudales de crema de levadura y agua de arrastre:
e CL=*(1,10) = [(800L/hs) = (1Kg/L)] + (206 Kg/hs) = 915 Kg/hs

e H20 = (915Kg/hs) * 0,1 = 91 Kg/hs

NOTA:
El agua de arrastre debe ser purificada previamente, ya que entra en contacto directo con el

producto.

Calculamos las cantidades totales de agua de arrastre, polvo de levadura y agua evaporada,

ademas del tiempo necesario para procesar un lote de produccion.

o LPote = (LViote + AGpote + LSiote) * (100 Kg LP/95 Kg Seco)

e LP e = (2.000 Kg/Lote + 90 Kg AG/Lote + 90 Kg LS/Lote) * (100 Kg LP/95 Kg Seco)
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e LP = 2.295Kg/Lote
Por otro lado:
* H20p0te = CLyote * 0,1
e H20;,. = (10.180 Kg/Lote) * 0,1 = 1.018 Kg/Lote
Entonces:
®  CLpote + H2010te = H20p0te + LPote
e 10.180 Kg CL/Lote + 1.018 Kg/Lote = H20 o + 2.295 Kg LP/Lote
¢ Obtenemos, H20; 4, = 8.903 Kg H20/Lote
Por lo tanto, el tiempo necesario para la operacion es:
o top = LPoee/LP

* top = (2.295Kg/Lote) /(206 Kg/hs) = 11,14 hs/Lote

Crema de levadura

CL=515Kg/hs  Agua de arrastre

Xzo =0, 7EE H:0 =91 Ke/hs

| l

Secador spray —

i

Levadura en palvo

&gua eveporada

HzOpver = B00 Kg/hs

LP = 206 Kg/hs, Xn2o = 0,05

Fig. 7.15: Diagrama flujos masicos de la etapa de

secado por atomizado.
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7.3.4. Estandarizacion
Mediante el agregado de levadura comercial, se busca estandarizar en un valor definido el contenido
de astaxantina (AXT) en el producto a comercializar.

1. Buscando ofrecer un alimento funcional (AF) con una concentracion de astaxantina de 4.000

ppm, se calcula la cantidad de levadura comercial (LC) a agregar.

*  Xipaxt = (Ypx * LVigte) /LPiote

o  Xip_axt = (5 mgAXT/gLV) * (2.000 Kg LV/Lote) / (2295 Kg LP / Lote)

o XLP—AXT = 4,36 mg AXT/g LP

Entonces:
®  AFLote = LProte + LCpote
®  AFiote * Xar—axt = LProte * Xpp—axT + LCrote * XLc-axT

Reemplazando:

®  (LProte + LCrote) * Xar—axt = LProte * Xpp—axt + LCLote * XLc-axT

e (2.295KgLP/Lote + LCj ) * (4,00 mg AXT/g LP) = (2.295 Kg LP/Lote) *
(4,36 mg AXT/g LP) + LCyoe * 0

e Obtenemos, LC; . = 207 Kg LC/Lote
Por lo tanto:

o AF;oe = (2.295KgLP/Lote) + (207 Kg LC/Lote) = 2.502 Kg AF/Lote
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Levadura en polvo [5% H)

LF =2.295 Kg/Lote, AXT = 4350 ppm

l Levadura comercial
Mezclador de polvos [#—

i

Alimento funcional

LC = 207 Kg/Lote

AF = 2,502 Kgflote, 8T = 4.000 ppm

Fig. 7.16: Diagrama flujos mésicos de la etapa de estandarizacion.

7.3.5. Embolsado

Una vez obtenido alimento funcional para salmonidos, se lo embolsa para su conservacién y
comercializacion.

1. Se decide comercializar el producto en bolsas de 25 Kg. Calculamos la cantidad de bolsas

necesarias por lote de produccién.

e Bolsas = AF 4./ (25 Kg/Bolsa)

e Bolsas = (2.502 Kg AF/Lote) /(25 Kg/Bolsa) = 100 Bolsas/Lote

2. La embolsadora seleccionada, modelo Eby 200 de la empresa “Prillwitz y Cia®”, posee la
capacidad de embolsar entre 50 a 150 bolsas por hora. Por lo tanto, el embolsado de todo un

lote del alimento para salménidos demora aproximadamente 1 hora.

7.4. Servicios auxiliares

De todos los servicios auxiliares el suministro de agua purificada, al ser posible almacenarla, es el
Gnico que funciona a destiempo del proceso de produccién. Por lo tanto, si bien su generacién debe
responder a las necesidades del proceso de produccion, no esta directamente asociado a una etapa que
requiere de su funcionamiento en un momento preciso como, por ejemplo, la caldera y el evaporador

de pelicula descendente.
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7.4.1. Suministro de agua purificada
Considerando las necesidades de agua purificada en cada operacidn, calculadas en los balances de

materia, estimaremos la produccion necesaria para proveer a la planta.

1. Calculamos las necesidades de agua purificada en el proceso de produccidn, considerando que
los principales consumos son:
e Maceracion (seccion 8.1.3.1): 697 L/Lote.
e Evaporacion (seccion 8.1.3.3): 16.950 L/Lote.
e Biorreactores (seccion 7.2.2.1): 8.779 L/Lote.
e Centrifugacién (seccion 7.3.1): 25.000 L/Lote.

e Secado por atomizacion (seccion 7.3.3): 1.014 L/Lote.

Entonces, en total tenemos:
e H20.,. = 52.422 L/Lote

Con un margen extra del 20% por posibles pérdidas y necesidad de agua purificada por parte

del laboratorio, tenemos:
e H20.,, = 62.907 L/Lote

2. Considerando una produccion anual de 48 lotes, lo que significa que se produce un lote por

semana, calculamos produccion diaria necesaria de agua purificada.

e H20p;, = H20 4t * (4 Lotes/Mes) * (Mes/30 Dias)

e H20p;, = (62.907 L/Lote) * (4 Lotes/Mes) * (Mes/30 Dias) = 8.388 L./Dia
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8. Balances de energia

Los balances de energia nos aportan informacion sobre el consumo de energia en dos formas, térmica
y eléctrica. Esto permite determinar el uso de servicios auxiliares, combustibles, fluidos refrigerantes,

eleccion de equipos y andlisis econdmicos.

8.1. Procesado del orujo de uva

De todas las etapas del procesado del orujo de uva hasta la obtencién de solucién concentrada a 37°
Brix, omitiremos en andlisis del secado a la intemperie, ya que no es posible estimar pardmetros
concretos para el analisis de la evaporacion. Ademas, si bien existe un consumo energia eléctrica, este

esta asociado al funcionamiento del secador de tambor rotativo.

8.1.1. Secador de tambor rotativo

Considerando el balance de materia en esta etapa (seccion 7.1.2.2), calculamos los recursos
energéticos necesarios para evaporar el agua contenida en el orujo de uva y llevarlo de una humedad
del 30% a una del 12%.

1. Calculamos la humedad absoluta (Rrz2o/as) con la cual el aire de secado (AS) sale del tambor
rotativo, teniendo en cuenta que, segun informacion del “Servicio Meteorologico de la
Nacional Argentino”, el aire ambiental se encuentra a una temperatura de 20°C y una
humedad del 60% (condiciones promedio entre los meses de febrero y mayo). Esto se

corresponde con una humedad absoluta de 0.010 Kg de agua por Kg de aire seco.

Planteamos el balance de materia para el proceso de evaporacion.

e ASx(1+Rg,, as) t OU; 50 = AS * (1 + R; ) + OUso00m

1H20/AS

Planteamos el balance de energia para el proceso de evaporacion.

o AS*Cspg* (T — Trep) + AS Reizo/as * [CVizo + Csyp * (Tr — Trep)] + OUy2961 * CPou1z *

(Tf - Tref) = AS * CsAS * (Ti - Tref) + AS * Rj * [CVHZO + CSVP * (Ti - Tref)] +

IH20/AS

OUsgo41 * CPouszo * (T — Tref)
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Considerando para el orujo de uva los siguientes pardmetros:

OUsoun: Caudal de orujo de uva con 30% de humedad (3.130 Kg/hs).

OU12%n: Caudal de orujo de uva con 12% de humedad (2.490 Kg/hs).

Csouson: Calor sensible del orujo con 30% de humedad (0,70 Kcal/Kg °C).

Csouizn: Calor sensible del orujo con 12% de humedad (0,63 Kcal/Kg °C).

El orujo entra al tambor a una temperatura de 20°C y sale a 70°C, siempre a presion

atmosférica.

Consideramos para el aire de secado los siguientes pardmetros:

Csas: Calor sensible del aire (0,24 Kcal/Kg °C).
Csvp: Calor sensible del vapor (0,46 Kcal/Kg °C).
Cvhzo: Calor latente del agua (600 Kcal/Kg).

El aire se calienta y entra al tambor a una temperatura de 300°C y sale a 70°C.

Entonces:

AS * (0,24 Kcal /Kg °C) * (70 — 0)°C + AS * Ry, . * [(600 Kcal /Kg) +

(0,46 Kcal/Kg °C) (70 — 0)°C] + (2.490 Kg/hs) * (0,63 Kcal/Kg °C) * (70 — 0)°C = AS
(0,24 Kcal /Kg °C) * (300 — 0)°C + AS = (0,010 Kg/Kg) * [(600 Kcal /Kg) +

(0,46 Kcal/Kg °C) * (300 — 0)°C] + (3.130 Kg/hs) * (0,70 Kcal/Kg °C) * (20 — 0)°C

Reemplazamos el caudal de aire seco por la siguiente expresion:

Siendo:

AS = szEvap/(RfHZO/AS -R

ino/As)

H20kevap: Caudal de agua evaporada (640 Kg/hs).

Obtenemos:

= 0,087 Kg H20/Kg AS

Rfl-lzo/As

Con ayuda del diagrama psicométrico, podemos establecer las condiciones del aire a la salida

del tambor rotativo, siendo estas, una temperatura de 70°C y una humedad del 40%.
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2. Calculamos el caudal de aire seco necesario para el secado.

e AS= HZOEvap/(Rszo/AS —-R

ino/As)
o AS= (640 Kg H20/hs) /(0,087 — 0,010) Kg H20/Kg AS = 8.312 Kg AS/hs

3. Calculamos las cantidades de energia (Qc) y combustible necesario para el calentamiento del

aire de secado hasta los 300°C.

e Qc=AS*Csps* (Tg—Tp) + AS * R; * [Cvizo + Csyp * (Tr — Tj)]

1H20/AS

e Q¢ = (8312 Kg/hs) * (0,24 Kcal/Kg °C) * (300 — 20)°C + (8.312 Kg/hs) * (0,010 Kg/
Kg) * [600 Kcal/Kg + (0,46 Kcal/Kg °C) * (300 — 20)°C]

e Obtenemos, Q¢ = 6,21 x10° Kcal/hs

4. Pero deben ser consideradas las pérdidas de energia (Qp) a través de las paredes del tambor.
Basandonos en las caracteristicas constructivas del equipo (seccion 9.3.1), planteamos la

ecuacion de transferencia de calor para figuras cilindricas.

o Qp=2xmxLx(T—Tp)/[(1/ho * 1) + = (1/K) *In(ri/ri_1) + (1/he *1e)]

Consideramos los siguientes parametros:

e Ti: Temperatura interna dentro del tambor (185°C).

e Kkac: Conductividad térmica del acero (43 W/m °C).

e kyv: Conductividad térmica de la lana de vidrio (0,038 W/m °C).
¢ ;i Radio interno de tambor (0,3 m).

e eiy: Espesor de pared interior (6,35 mm).

e ey Espesor de capa aislante (25,4 mm).

o eex: Espesor de pared exterior (6,35 mm).

L: Largo del tambor (6 m).

El coeficiente pelicular (h), es un pardmetro que indica la resistencia al flujo de calor por el
fendmeno de conveccion. A medida que el flujo calor circula desde el seno de un fluido
turbulento hasta una pared se encuentra, cada vez, con mayor resistencia a su paso. Esto se
debe a que proximo a la pared existe una capa laminar de fluido que, a diferencia del flujo

turbulento, dificulta el intercambio energético.
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Fig. 8.1: Aparicién del fendmeno de capa laminar en la

proximidad de una pared.

En el caso del secador de tambor rotativo es dificil estimarlo, ya que la superficie interna se
encuentra en constante movimiento rotativo con una capa orujo y aire caliente moviéndose
caoticamente sobre la misma. Esto hace dificil el uso de las correlaciones tipicas que pueden
encontrarse en la bibliografia para obtener un valor estimativo. Por ello, sobreestimaremos la

pérdida de energia a través del tambor.

A fin de obtener la perdida de calor mas grande posible, a través de la pared del tambor,
despreciaremos la resistencia convectiva interna (ho), y adoptaremos la temperatura de pared

(Te) que maximice el flujo de energia hacia el exterior, siendo esta 20°C.

Reescribimos la ecuacion de transferencia de calor para figuras cilindricas.

Qp =2*m*Lx* (T — Tp)/[Z(1/k) * In(r;/ri_1)]

e Qp=2*mx(6m)*(185—20)°C/[(1/43) *In(0,3063/0,30) + (1/0,038) *
In(0,3317/0,3063) + (1/43) * In (0,3380/0,3317)]

e Qp=6217m°C/(4,83x10~*m°C/W + 2,10 m °C/W + 4,37 x10~* m °C/W)

e Obtenemos, Qp = 2.959 W, convirtiendo a Kcal/hs, Qp = 2.545 Kcal/hs

Sumando las energias necesarias para el calentamiento del aire y las pérdidas a través de la

pared del tambor, obtenemos:
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NOTA:

Qr=Qc+Qp

Qr = 6,21 x10° Kcal/hs + 2.545 Kcal/hs = 6,24 x10° Kcal/hs

Como puede verse, las pérdidas de energia a través de las paredes del tambor son

despreciables frente a la destinada al calentamiento del aire.

5. Calculamos los recursos energéticos consumidos en la operacidn, sabiendo que:

El quemador seleccionado para el calentamiento de aire, modelo MJ3 de la empresa
“Wayler®”, posee una capacidad calorifica de hasta 900.000 Kcal/hs, un consumo de
energia eléctrica de 1 kW y una eficiencia térmica del 90%.

El extractor centrifugo seleccionado para inducir el flujo del aire, modelo SBT59028

de la empresa “Czerweny®”, posee un consumo de energia eléctrica de 14.9 kW.

El motor eléctrico seleccionado para impartir el movimiento rotativo al tambor,
modelo MSEJ 112M-2 de la empresa “Czerweny®”, posee un consumo de energia
eléctrica de 2.61 kW.

Los 2 tornillos helicoidales seleccionados para arrastrar el orujo de uva por el silo
celda y el canal de descarga, modelos TCS 20 de la empresa “Sansoni®”’, poseen un

consumo de energia eléctrica de 0.46 kW.

La rosca extractora seleccionada para elevar el orujo de uva y alimentar el equipo de
secado, modelo RES 20 de la empresa “Sansoni®”, posee un consumo de energia

eléctrica de 0.24 kW.

El elevador de cangilones seleccionado para llevar el orujo de uva hasta los silos
verticales, modelo NS 20 de la empresa “Sansoni®”, posee un consumo de energia
eléctrica de 0.31 kW.
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A. Planteamos el consumo de gas natural (GN).

b GN:T]*PCGN*QT

Siendo:

e PCon: Poder calorifico del gas natural (8.800 Kcal/m?®).

e 1: Eficiencia del quemador (90%).

Entonces:

e GN =(100/90) * (m?3/8.800 Kcal) * (6,24 x10° Kcal/hs) = 78,8 m*/hs

Por lo tanto, para una jornada de 24 horas de operacion, tenemos:
*  GNjornada = GN * (24 hs/Jornada)
*  GNjomada = (78,8 m*/hs) * (24 hs/Jornada) = 1.891 m*/Jornada
Para 2 jornadas semanales, durante los meses de febrero a mayo:
e  GNujo = (1.891 m3/Jornada) * (2 Jornadas/Semana) * (16 Semanas/Afio)
e GNujz = 60.509 m3/Afio

B. Planteamos el consumo de energia eléctrica para una jornada de 24 horas de

operacion.

i EE]ornada = (pOTQuemador + pOTExtractor + POTMotor + 2 pOTTornillo +
POTrosca + POTgjevador) * (24 hs/Jornada)

o  EEjormada = (LKW + 14,9 KW + 2,61 kW + 2 * 0,46 kKW + 0,24 kW + 0,31 kW)
(24 hs/Jornada) = 480 kW/Jornada

Para 2 jornadas semanales, durante los meses de febrero a mayo:
o EE,;, = (480 kW/Jornada) * (2 Jornadas/Semana) * (16 Semanas/Afo)

e EE,;, = 15.345 kW/Afio
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Gas natural
GM=788m3hs
Orujo de uva Aire seco i Alre seco
; p Quemador de _ ,
OU = 3,13 Tn/hs AS = 2312 Kg/hs -— - le—— As=g3.3l2kghs
aire
T=20, ¥x0=10,30 T =300°C, Rregas= 0,010 T T=20°C, Rrzoms= 0,010
i l Electricidad
Electricidad -
Tambor rotativo E=1kw
E=19 kw l l
Orujo de uva Aire seco
OU =243 Tn/hs AS=8.312 Kg/hs
T=70°C, ¥n20=10,12 T =70°C, Ruaopas = 0,087

Fig. 8.2: Diagrama de flujos energéticos del secador de tambor rotativo.

8.1.2. Almacenamiento del orujo de uva
A excepcion de la energia eléctrica necesaria para los extractores centrifugos mantengan bajo control

la humedad el orujo, no existen otros analisis energéticos de importancia en esta etapa.

8.1.2.1. Extractor centrifugo
Con la informacién técnica del equipo seleccionado, calculamos la energia eléctrica necesaria para
remover el caudal de aire calculado (seccion 7.1.3.2), a fin de mantener bajo control la humedad del

orujo de uva durante su almacenamiento.

La provincia de Mendoza, donde esta radica nuestra planta productiva, se caracteriza por un tener
bajos niveles de hiimedas. Segin datos del “Servicio Meteoroldgico de la Nacional Argentino”, el
promedio histérico indica que solamente en los meses de marzo a julio se registran niveles de
humedad ambiente mayores al 60%. Con esta informacion, debemos considerar la necesidad de

funcionamiento de los equipos extractores de aire de manera continua o solamente ocasional.
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Humedad media Mendoza, Argentina
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Fig. 8.3: Promedio histérico de humedad en la provincia de Mendoza.

1. Los 2 extractores centrifugos seleccionados, modelos SBM5909 de la empresa “Czerweny®”,
poseen un consumo de energia eléctrica de 056 kW cada uno. Considerando el
funcionamiento de los extractores instalados en los meses de marzo a julio, durante el periodo
diurno (12 horas) y ocasionalmente durante el afio (20% de tiempo extra), calculamos la

energia eléctrica consumida anualmente.

o EEaz, = 2 * POTgxtractor * (12 hs/Dia) * (30 Dias/Mes) * (5 Meses/Afo) * 1,20
o EEp;, = 2#0,56 kW * (12 hs/Dia) * (30 Dias/Mes) * (5 Meses/Afo) * 1,20

e EE;, = 2.420 kW/Afio

8.1.3. Preparacion de la solucion de orujo de uva

Si bien la mayoria de las etapas del proceso productivo funcionan en formato batch, las tres
correspondientes a la preparacion de la solucién del orujo de uva funcionan en forma continua y
aprovechando unas los caudales salientes de las otras, de manera de optimizar el uso de los recursos

energéticos.

8.1.3.1. Maceracion del orujo de uva
Considerando el balance de materia en esta etapa (seccion 7.1.4.1), calculamos los recursos
energeéticos consumidos por el equipo mezclador para asegurarnos que la temperatura en su interior

sea la 6ptima para la difusion de los azlcares en el agua.
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1. Calculamos las pérdidas de energia a través de la pared del mezclador. Planteamos la ecuacién

de transferencia de calor para figuras cilindricas.

o Qp=2xm*Lx (T~ Ty)/[(1/ro *ho) +Z(1/K) *In(ri/ri_1) + 1/(re * he)]

En el caso del mezclador de eje horizontal, es dificil estimar el coeficiente pelicular interno
(ho), ya que en su interior se encuentra una mezcla de solucion azucarada con orujos de uva en
constante movimiento. Esto hace dificil el uso de las correlaciones tipicas que pueden
encontrarse en la bibliografia para obtener un valor estimativo. Por ello, sobreestimaremos la
pérdida de energia a través de la pared del mezclador, despreciando las resistencias proximas a

la superficie interna.

Por otro lado, si podemos estimar el coeficiente pelicular externo (he). Para ello, usamos la
siguiente correlacién para la conveccion natural desde una superficie cilindrica horizontal
hacia el aire a presion atmosférica, donde (AT) es la diferencia de temperatura entre la pared y

el medio ambiente en grados Celsius y (D) el didmetro del cilindro en metros.

e h, =1,32* (AT/D)°25

Consideramos la diferencia de temperatura mas amplia posible entre la pared exterior y el
medio ambiente, a fin contemplar la situacion mas desfavorable para la perdida de energia a

través de la pared del equipo.

e AT =50°C

Entonces:
e h,=1,32%(50°C/2,10 m)°25

e Obtenemos,h, = 2,92 W/m? °C
Por altimo, no se dispone del espesor de la pared del mezclador, pero se sabe que su material
de construccion es acero inoxidable AISI 304, cuya conductividad térmica es 16 W/m °C. Esto
hace que su resistencia al flujo térmico sea despreciable frente a la que ofrece el coeficiente

pelicular externo. Por lo tanto, podemos reescribir la ecuacion de transferencia de calor para

figuras cilindricas de la siguiente manera:

b QP=Z*H*L*(Ti_Tm)/[l/(re*he)]
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Siendo:

L: Largo del mezclador (4,65 m).
r.: Radio exterior del mezclador (1,05 m).
Ti: Temperatura promedio en su interior (75°C).

Tm: Temperatura del medio ambiente (20°C).

Entonces:

Qp = 2 * 1 * (4,65m) * (74 — 20)°C/[1/(1,05 * 2,92)]

Obtenemos, Qp = 5.014 W, convirtiendo a Kcal/hs, Qp = 4.312 Kcal/hs

Calculamos la temperatura del caudal de salida.

Siendo:

OU * Cpoy * (Te — T,) + H20 * Cpyyp0 * (Te — To) = Qp + S * Cps * (Ts — T,) + OE =
Cpog * (Ts — Ty,)

Cpou: Capacidad térmica del orujo de uva (0,63 Kcal/Kg °C).
Cpnzo: Capacidad térmica del agua (1 Kcal/Kg °C).
Cps: Capacidad térmica de la solucion azucarada (0,89 Kcal/Kg °C).

Te: Temperatura del agua de entrada (97°C).

Entonces:

(1.933 Kg / hs) * (0,64 Kcal / Kg °C) * (20 — 20)°C + (1.063 Kg/hs) = (1 Kcal/Kg °C) =*
(97 — 20)°C = 4.312 Kcal/hs + (2.365 Kg/hs) * (0,89 Kcal/Kg °C) * (T, — 20°C) +
(631 Kg/hs) * (0,64 Kcal/Kg °C) * (T, — 20°C)

Obtenemos, T, = 51 °C

Calculamos la temperatura en el interior del mezclador, debiendo asegurarnos que se

encuentre entre los 70 a 80°C.

Ti= (T + Ts)/2

T, = (97 + 51)°C/2 = 74°C
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NOTA:

El vapor condensado a 100°C proveniente de la etapa de evaporacion, es aprovechado para la
preparacion de la solucion azucarada. EI mismo es producto de la vaporizacion del agua
purificada en la caldera de la planta, lo que lo hace apto quimica y microbiol6gicamente
hablando.

Segun los balances de materia para esta etapa, la maceracion del orujo de uva necesita un
caudal de agua de 1.063 Kg/hs. El caudal del vapor condensado (VC) proveniente de la etapa
de evaporacion es de 1.021 Kg/hs. Considerando que esta pequefia diferencia se ajusta con

agua purificada a 20°C, calculamos la temperatura del flujo resultante.

o VCx*Cpyyo * (T = T,) + (H20y — VC) * Cpyzo * (T; — T,) = H20y * Cpyzo * (Tr— T,)

e (1.021Kg/hs) = (1 Kcal / Kg°C) * (100 — 20)°C + (1.063 — 1.021) Kg / hs * (1 Kcal /
Kg °C) * (20 — 20)°C = (1.063 Kg / hs) * (1 Kcal / Kg °C) * (T — 20)°C

e Obtenemos, T; = 97 °C

NOTA:
Como puede verse, el ligero ajuste del caudal con agua purificada a 20°C no afecta en gran
medida la temperatura del flujo de agua para la etapa de maceracion.

Considerando que el mezclador de eje horizontal seleccionado, modelo WAH15000 de la
empresa “MAP®”, posee un consumo de energia eléctrica de 11 kW y se mantiene operativo

por un tiempo de 16.6 horas, calculamos la energia eléctrica consumida en dicho tiempo.

Planteamos la energia eléctrica consumida por lote de produccion.
*  EE;ote = POTmezclador * top
o EE; . = 11 kW * (16,6 hs/Lote) = 183 kW/Lote

Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

o EE,;, = 183 kW = (48 Lotes/Afio) = 8.784 kW /Afio
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Fig. 7.4: Diagrama de flujos energéticos de la etapa de maceracién.

8.1.3.2. Separacién del macerado
Considerando la informacion técnica del equipo seleccionado, calculamos la energia eléctrica

necesaria para el funcionamiento del equipo separador.

1. El tamiz de tambor rotativo seleccionado, modelo RTV 500X1000 de la empresa
“SAVECO®”, poseen un consumo de energia eléctrica de 0.37 kW. Considerando un tiempo
de 16.6 horas definido por la etapa de maceracién, calculamos la energia eléctrica consumida

en dicho tiempo.

Planteamos el consumo de energia eléctrica por lote de produccion.
®  EE; e = POTramiz * top

® EE; . = 0,37 KW * (16,6 hs/Lote) = 6,14 kW /Lote
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Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

o EE,;, = (6,14 kW/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 295 kW/Afio

8.1.3.3. Evaporacién del macerado

Teniendo en cuenta el balance de materia en esta etapa (seccion 7.1.4.3), calculamos los recursos
energéticos necesarios para remover el agua de la solucién azucarada a 14° Brix y concentrarla hasta
los 37° Brix.

1. Planteamos el balance de energia para un evaporador de doble efecto con alimentacién en
paralelo, considerando:
e Alimentacion con vapor saturado a 120°C y 2 bares (presion absoluta).
e Presion absoluta de 1.5 bares en el primer evaporador.

e  Presion absoluta de 1 bar en el segundo evaporador.

e Hy: Entalpia de vapor saturado a la entrada (646 Kcal/Kg).

e Hc: Entalpia del vapor condensado a la salida (120 Kcal/Kg).

e . Calor latente de evaporacion del agua (640 Kcal/Kg).

e Cps: Capacidad térmica de la solucién azucarada (0,89 Kcal/Kg °C).

e Cpsc: Capacidad térmica de la solucién concentrada (0,83 Kcal/Kg °C).

e Ruoss: Relacion de remocion de agua (0,625 Kg H.O/Kg Solucidn).

La diferencia de presion en cada evaporador determina la temperatura de ebullicion de la
solucion azucarada en cada uno de ellos. Siendo esta en el primero 110°C, y en el segundo
100°C.

NOTA:

Segun el informe “Sugar Technologists Manual” (Z. Bubnik, P. Kadlec y otros), una
concentracién de azucares de 14 y 37° Brix no provoca una elevacion del punto de ebullicion,

respecto del agua, lo suficientemente alta como para considerarla en los célculos.
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Recordando que:
e S=S,+S,=2365Kg/hs
Planteamos para el primer efecto:

e [S; * (0,89 Kcal/Kg °C) * (50 — 20)°C] + [V * (646 — 120)Kcal/Kg] = [S; * (0,625 Kg/
Kg) * (1 Kcal/Kg °C) * (110 — 50)°C] + [S; * (0,625 Kg/Kg) * (640 Kcal/Kg)| + [S; *
(1 — 0,625 Kg/Kg) * (0,83 Kcal/Kg °C) * (110 — 20)°C]

Planteamos para el segundo efecto:

o [(2.365Kg/hs) — S;] * (0,89 Kcal/Kg °C) = (50 — 20)°C + [S; * (0,625 Kg/Kg) *
(640 Kcal/Kg)| = [(2.365Kg/hs) — S;] * (0,625 Kg/Kg) * (1 Kcal/Kg °C) * (100 —
50)°C + [(2.365Kg/hs) — S;] * (0,625 Kg/Kg) * (640 Kcal/Kg) + [(2.365 Kg/hs) — S, ] *
(1 - 0,625 Kg/Kg) * (0,83 Kcal/Kg °C) * (100 — 20)°C

Despejamos S; de la ecuacién del segundo efecto y la reemplazamos en la del primer efecto

para despejar V.
e Obtenemos,V = 1.021 Kg/hs

Despejamos los caudales de entrada en cada evaporador:
e S, =1224Kg/hs

e S,=1.141Kg/hs

Despejamos los caudales de salida en cada evaporador:
e SC, =460 Kg/hs

e SC, =429Kg/hs

NOTA:

El vapor condensado del primer evaporador, al tratarse de agua purificada a 100°C, es enviado
a la etapa de maceracion para la extraccion de los azlcares del orujo de uva. Por otro lado, el
condensado del segundo evaporador es enviado a un tanque cisterna con agua de red para su

aprovechamiento, mientras que el vapor de agua generado es liberado a la atmésfera.
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2. Considerando que para la generacion de vapor saturado se utiliza agua purificada a una
temperatura de 20°C y una presion de 1 bar, calculamos la energia necesaria para

transformarla en vapor (Qv) a 120°C y 2 bares.

e Qy=Vx(Hy—Hy)

Siendo:
e Hy: Entalpia del agua liquida (20 Kcal/Kg).

Entonces:
e Qy = (1.021 Kg/hs) * (646 — 20)Kcal/Kg = 6,39 x10° Kcal/hs

3. La solucidn concentrada, saliente del segundo evaporador, se encuentra a 100°C necesita ser
enfriada de inmediato a 20°C para evitar la degradacion de los azUcares. Para ello, se la hace
circular a través de un intercambiador de placas, utilizando agua en contracorriente como
fluido refrigerante. Considerando que el agua de refrigeracion entra al intercambiador a 5°C y
sale a 35°C, calculamos el caudal de agua necesario para el enfriamiento de la solucién

concentrada.
o SC*Cpgc * (Te — T5) = H20g * Cpyzo * (Ts — Te)
e (889Kg/hs) * (0,81 Kcal/Kg °C) * (100 — 20)°C = H20g * (1 Kcal/Kg °C) * (35 — 5)°C
e Obtenemos, H20g = 1.920 Kg/hs
En térmicos energéticos (Qr), esto representa:
o Qgr=SC*Cpsc*(Te —Ty)

e Qp = (889 Kg/hs) * (0,81 Kcal/Kg °C) * (100 — 20)°C = 57.607 Kcal/hs

4. Calculamos los recursos energéticos necesarios para la operacion, considerando los siguientes

equipos asociados al evaporador de pelicula descendente:

e Una caldera generadora de vapor, modelo 3 PH de la empresa “Caldimet®”, con una

eficiencia térmica del 85%.

e Un enfriador industrial de agua, modelo 150-A de la empresa “Alfalig®”, con un

consumo de energia eléctrica de 30 kW.
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2 bombas centrifugas sanitarias, modelos LKH-10 de la empresa “Alfa Laval®”, con
un consumo de energia eléctrica de 1.5 kW cada una.

Planteamos el consumo de gas natural.
hd GN:T]*PCGN*QV
e GN = (100/85) * (m?/8.800 Kcal) * (6,39 x10° Kcal/hs) = 85,4 m>/hs

Considerando un tiempo de operacion de 16.6 horas, calculamos el gas natural

necesario por lote de produccion.
® GNLote = G.N * t:Op

e GNpgee = (85,4 m3/hs) * (16,6 hs/Lote) = 1.418 m3/Lote

Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

e  GNujso = (1.418 m3/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 68.047 m3/Lote
Planteamos el consumo de energia eléctrica por lote de produccion.

®  EEiote = (POTgnfriador + 2 * POTgomba) * top

® EE; e = BOKW + 2 % 1,5 kW) * (16,6 hs/Lote) = 548 kW /Lote
Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

e EEa;, = (548 kW/Lote) = (48 Lotes/Afio) = 26.294 kW /Aio

El agua de refrigeracion para el intercambiador de placas es agua de red proveniente
de un tanque cisterna. Primero se dirige a un enfriador industrial donde se reduce su
temperatura para posteriormente ingresar al intercambiador. Dentro de este, circula
por un circuito separado de la solucion azucarada, por lo tanto, el agua saliente se
encuentra en condiciones de ser devuelta al tanque cisterna, formandose asi un circuito

cerrado sin generar un gasto aparente de la misma.
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Fig. 8.5: Diagrama de flujo energético de la etapa de evaporacion.

8.2. Fermentacion

En los procesos de fermentacién, las levaduras pueden utilizar distintas vias de metabolismo para
obtener la energia necesaria para cumplir con sus procesos vitales. Estos metabolismos pueden ser,
oxidativo (aer6bico) o reductivo (anaerébico). En el caso de la levadura P. rhodozyma para la
produccion astaxantina, el metabolismo es oxidativo. En base a informacion proveniente del libro
“Bioprocess Engineering Principles” (P. Doran, Elsevier Science and Technology Books, 1995), se

obtienen las entalpias de fermentacién promedio para bacterias y levaduras (Tabla 8.1).
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{ From J.-L. Cordier, B.M. Butsch, B. Birou and U. von Stockar, 1987, The relationship between elemental composition and
heat of combustion of microbial biomass. Appl. Microbiol. Biotechnol. 25, 305-312)
Organism Substrate Ab (K g™ Iy
Bacteria
Escherichia coli glucose —23.04 £ 0.06
glycerol —22.8320.07
Enterobacter cloacae glucose -23.22:0.14
glycerol —23.39+0.12
Methylophilus methylotraphus methanol —23.82:0.06
Bacillus thuringiensis glucose ~22.08 £ 0.03
Yeast
Candida lipolytica glucose -21.34 2 0.16
Candida boidinii glucose —20.14+0.18
ethanol —20.40 £ 0.14
methanol —-21.52+0.09
Kluyveromyces fragilis lactose ~21.54 +0.07
galactose —21.78+0.10
glucose —-21.66+0.19
glucose” =21.07 £ 0.07
—-21.30+0.10
—=20.66£0.26
=21.22+0.14

Tabla. 8.1: Entalpias de fermentacion tipicas de diferentes microorganismos.

Tomando un promedio para las levaduras que utilizan glucosa (el azlcar principal del medio de
cultivo y la solucion del reservorio), utilizaremos un valor de entalpia de fermentacion (Ahy) para la P.
rhodozyma de 21.3 KJ (5.09 Kcal) por gramo de levadura.

8.2.1. Biorreactores

El calor generado en el proceso de fermentacion y el intercambiado con el medio ambiente deben ser
controlados, a fin de mantener la temperatura en el interior de los biorreactores dentro de un rango
acotado. Para ello, se utilizara agua como fluido refrigerante, debido a su amplia disponibilidad, no
tener aparejados problemas de ensuciamiento y ser significativamente econdmica frente a otros fluidos
de uso industrial. La misma circulard por una camisa externa al biorreactor, en un circuito cerrado de
intercambio térmico. Por otro lado, llevar el agua hasta una temperatura lo suficientemente baja como
para tener un eficiente intercambio energético requiere del uso de equipos industriales de enfriamiento,
por lo tanto, la transferencia de calor estard directamente asociada con el consumo eléctrico de estos

equipos.

A fin de estimar estos consumos en toda la serie de biorreactores fed-batch de planta piloto (30, 300 y
3.000 litros), utilizaremos como referencia los consumos del biorreactor fed-batch industrial de 30 m3,

del cual se dispone mayor informacion para realizar los célculos con mayor exactitud.
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8.2.1.1. Biorreactor fed-batch de 30 m?
Considerando el balance de materia en esta etapa (seccion 7.2), calculamos la energia eléctrica
consumida por los equipos acoplados al biorreactor, para mantener el proceso de fermentacion bajo

control.

1. Calculamos el calor intercambiado con el medio ambiente con la ecuacion de transferencia de

calor para figuras cilindricas.

b QP =2xT*Lx* (Ti - Tm)/[(l/ro * ho) +2(1/k) * ln(ri/ri—l) + 1/(re * he)]

Debemos calcular el valor del coeficiente pelicular interno (ho). En base al libro “Bioprocess
Engineering Principles” (P. Doran, Elsevier Science and Technology Books, 1995), usamos
las siguientes correlaciones para recipientes con liquidos agitados, y transferencia de calor

desde o hacia una camisa de intercambio térmico.

° Nu = 0,36 * Rei(].67 * Pr0.33 * (ub/uw)o.lll—

Calculamos el nimero de Prandt (Pr), siendo las variables para el célculo del mismo las
correspondientes al caldo de fermentacién. La levadura P. rhodozyma no incide de forma
significante sobre las variables del caldo, tales como, la densidad o viscosidad, debido a
caracteristicas de su naturaleza biol6gica. Siendo asi, las variables del caldo de fermentacion
se estiman ponderando en un 50% las de agua, y otro 50% las de la solucién azucarada a 37.5°

Brix, a una temperatura de 20°C.

e Pr=Cp=p/k

Siendo:
e Cp: Capacidad calorifica del caldo de fermentacion (3.96 KJ/Kg °C).
e k: Conductividad térmica del caldo de fermentacion (0,58 W/m °C).

e W Viscosidad del caldo de fermentacion (3,23 mPa.s).

Entonces:

e Pr=1[(3.960]/Kg°C) = (3,23 x1072 Kg/m seg)]/(0,58 ] /seg m °C) = 22,05

Calculamos el nimero de Reynold para agitacion (Re;).
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e Re;=N;*Df*p/p

Siendo:
¢ Ni: Velocidad de agitacion del biorreactor (50 rpm).
e Di: Didmetro interno del tanque (3 m).
e p: Densidad del caldo de fermentacion (1.100 Kg/m3).

Entonces:
e Re; = [(50/min) * (min/60 seg) * (3 m)? x (1.100 Kg/m3)]/(3,23 x1073 Kg/m seg)
e Re; = 2,55x10°
Para liquidos poco viscosos, podemos asumir que:
°* W ® My
e Entonces, y,/py = 1

Podemos despejar el coeficiente pelicular (ho), a partir de nimero de Nusselt (Nu), siendo (D)
el diametro del tanque y (K) la conductividad térmica del liquido en el interior.

e Nu=(h,*D)/k

Reemplazando en la correlacion para recipientes con liquidos agitados, y transferencia de

calor desde o hacia una camisa de intercambio térmico, tenemos:

e (hy*D;)/k =036+ Re?'67 * Pro33 « (ub/uw)o'M

e (h,*3m)/(0,58]/segm °C) = 0.36 * (2,55 x10%)%67 x (22,05)%33 x (1)0-14

e Obtenemos,h, = 3.787 W/m? °C

Ahora debemos obtener el coeficiente pelicular externo (he), para ello utilizamos la correlacion
para conveccion natural desde una superficie cilindrica vertical hacia el aire a presion
atmosférica. Considerando una temperatura promedio anual de 20°C segin el “Servicio
Meteoroldgico Nacional Argentino”, tomaremos una amplitud térmica de 15°C,

correspondiente a una temperatura superior de 35°C y una inferior de 5°C.
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e h,=1,42x(AT/L)%?5

Siendo:
e AT: Diferencia de temperatura entre la pared y el ambiente en grados Celsius (15°C).

e L: Largo del cilindro en metros (4,4 m).

Entonces:
e h, =142 % (15°C/4,4 m)®?°
e Obtenemos,h, = 1,93W/m? °C
Considerando las caracteristicas constructivas del biorreactor de 30 m® (secciéon 9.6.1), el

coeficiente pelicular interno a la camisa (seccion 9.6.3.1) y las propiedades fisicas de los

materiales, tenemos:

L: Largo del biorreactor (4,40 m)

e Di: Diametro interior del biorreactor (3 m).

e ey Espesor de capa de acero inoxidable interna (4,76 mm).

e ¢, Espesor de capa de agua de refrigeracion (100 mm).

e e3: Espesor de capa de acero inoxidable interna (4,76 mm).

e ey Espesor de capa aislante intermedia (15,87 mm).

e es: Espesor de capa de acero inoxidable externa (4,76 mm).

e kpe: Conductividad térmica del poliuretano expandido (0,024 W/m °C).
e Kkai: Conductividad térmica del acero inoxidable (16 W/m °C).

e hi: Coeficiente pelicular interno a la camisa (3.635 W/m? °C).

Entonces:

o Qp=2xmx(440m) = (15°C)/[1/(1,50 = 3.787) + (1/16) = In(1,5048/1,50) +
1/(1,5048 x 3.635) + 1/(1,6048 x 3.635) + (1/16) = In(1,6095/1,6048) + (1/0,024) *
In(1,6254/1,6095) + (1/16) * In(1,6301/1,6254) + 1/(1,6301 * 1,93)]

e Obtenemos, Qp = 567 W, convirtiendo a Kcal/hs, Qp = 488 Kcal/hs

2. Considerando el crecimiento de biomasa en esta etapa (seccién 7.2.1.1), calculamos el calor

de fermentacion (Qg) desprendido durante la fase exponencial de crecimiento.
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hd QF = Ahc * (Xf * Ve — X * Vi)/texp

Siendo:

e X; Concentracién final de biomasa (100 g/L).
e X;: Concentracion inicial de biomasa (20 g/L).
e V¢ Volumen final del caldo de fermentacion (20 m®).

e Vi Volumen inicial del caldo de fermentacién (10 m?).

Se estipula que la fase de crecimiento exponencial dura aproximadamente 48 horas, entonces:
®  Qexp = (5,09 Kcal/g) * [(100 g/L) * 20.000 L — (20 g/L) * 10.000 L] /48 hs

®  Qexp = 1,91x10° Kcal/hs

NOTA:
Como puede verse, las pérdidas de calor con el medio ambiente son totalmente despreciables

frente al desprendido durante la fase exponencial.

El calor de fermentacion esta directamente asociado al consumo de sustrato del
microorganismo. Si bien el mayor consumo de sustrato y, por lo tanto, mayor desprendimiento
de calor ocurre durante la fase exponencial de crecimiento, por fuera de este periodo existe un
desprendimiento de calor mucho menor (en muchos casos despreciable) asociado al
mantenimiento de células. A fines précticos consideraremos una entalpia de mantenimiento
(Ahp) del 10% de la entalpia de crecimiento, para calcular el calor desprendido durante la fase

de mantenimiento (Qnm).
e Ah, = Ah. 0,10
e Ah, = (5,09 Kcal/g) * 0,10 = 0,51 Kcal/g

Se estipula que la fase de mantenimiento dura aproximadamente 72 horas, entonces:
e  Qm = (Ahy, = Xe* V) /ty

e Qn=[(0,51Kcal/g) * (100 g/L) * 20.000 L] /72 hs = 14.139 Kcal/hs
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4. Considerando la entrada de agua de refrigeracion a la camisa del biorreactor a 5°C y su salida
a 15°C, calculamos el caudal necesario para mantener la temperatura del caldo de
fermentacion a 20°C durante de fase de crecimiento exponencial.

b Q(-‘.:Xp = Hzoexp * CSHZO * (Tf - Ti)
e (1,91x10° Kcal/hs) = H20 * (1 Kcal/Kg °C) * (15 — 5)°C
e  Obtenemos, H20,y, = 19.100 Kg /hs

5. Considerando la entrada de agua de refrigeracién a la camisa del biorreactor a 5°C y su salida
a 15°C, calculamos el caudal necesario para mantener la temperatura del caldo de

fermentacion a 20°C durante de fase de mantenimiento.
e Qu+Qp =H20y *Cspypo * (Tr— T)
e [(14.139 Kcal/hs) + (460 Kcal/hs)] = H20,, * (1 Kcal/Kg °C) * (15 — 5)°C
e Obtenemos, H20,, = 1460 Kg/hs

6. Calculamos las necesidades de energia eléctrica, considerando los equipos de mayor consumo
eléctrico asociados al biorreactor. Siendo estos:

e Un enfriador industrial de agua, modelo 150-A de la empresa “Alfalig®”, con una
potencia de 120 kW durante la fase de crecimiento exponencial y 7.5 kW durante la

fase de mantenimiento.

e Un compresor de cufia para el suministro de aire, modelo ZT 22-MED de la empresa

“Atlas Copco®”, con una potencia de 20 KW.

e Un agitador con motoreductor y eje de 3 propelas, pedido por encargo a la empresa

“MyV Mixing®”, con una potencia de 4 kW.

A. Planteamos el consumo de energia eléctrica por lote de produccion.

s EELote = [pOTEnfriador * (texp / LOte)] + [pOTEnfriador * (tm / LOte)] +
[(POTCompresor + pOTAgitador) * (tT / LOte)]

o EEote =[120 kW * (48 hs / Lote)] + [7,5 kW * (72 hs / Lote)] + [(20 kW +
4 kW) * (144 hs / Lote)]
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e EE . = 9.756 kW/Lote
Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:
e EE4;, = (9.756 kW/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 4,68 x10° kW/Afio

B. Elagua de refrigeracion para el proceso de fermentacién es agua de red proveniente de
un tangue cisterna. Primero se dirige a un enfriador industrial donde se reduce su
temperatura para posteriormente ingresar al biorreactor. Dentro de este, circula por
una camisa separada del caldo de fermentacion. Por lo tanto, el agua saliente del
biorreactor se encuentra en condiciones de ser devuelta al tanque cisterna, formandose

asi un circuito cerrado, sin generar un gasto aparente de la misma.

8.2.1.2. Sistema de biorreactores

Realizando la misma secuencia de calculo que en el balance energético del biorreactor de 30 m?
(seccidn 8.2.1.1) para cada uno de los biorreactores de escala piloto, con sus respectivas condiciones
de operacion (seccion 5.3.2), estimamos las necesidades de energia eléctrica en los equipos de mayor
consumo asociados a cada. Despreciamos los consumos de equipos periféricos como, bombas
peristélticas, equipos digitales y sensores, debido a su poca relevancia respecto de otros. Se omite del
andlisis el biorreactor de escala laboratorio, ya que por su tamafio la estimacion de sus consumos

energéticos resulta despreciable frente a los otros.

. Biorreactor Biorreactor Biorreactor Biorreactor Por afio

Equipo Por lote
30L 300 L 3.000 L 30.000 L (48 lotes)
Enfriador industrial 24 kW 91 kW 528 KW 6300 kW 6943 kW 333 MW
Compresor de aire 36 kW 144 kW 540 KW 2880 kW 3600 kW 173 MW
Agitador 54 kW 107 kW 161 kW 576 KW 900 kW 43 MW
TOTAL 114 kwW 342 kW 1229 kW 9756 kW 11,4 MW 549 MW

Tabla 8.2: Estimacion del consumo eléctrico del sistema de biorreactores.

8.3. Operaciones de downstream

Las operaciones del downstream, al tratarse principalmente de procesos de separacion y mezcla, solo
tienen asociado consigo el consumo de energia eléctrica de los equipos utilizados como razon de
andlisis del balance energético. Caso aparte es la etapa de secado por atomizacion, donde se hace un

andlisis mas detallado.
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8.3.1. Separacion liquido-sélido

Debido a la complejidad de los célculos y la falta de informacion al respecto, estimamos la
temperatura de los caudales de salida de la centrifuga de discos mediante informacién bibliogréafica
basada hechos empiricos. Por otro lado, teniendo en cuenta el balance de materia en esta etapa
(seccion 7.3.1), calculamos la energia eléctrica necesaria para el funcionamiento de la centrifuga de

discos en las condiciones de que nos permitan obtener la mas alta eficiencia de separacion.

1. Segun el libro “Drug biotechnology regulation: scientific basis and practices” (Y. Chiuy J.
Gueriguian, Food and Drug Administration, Marcel Dekker Inc, 1991), se informa que con el
uso de las centrifugas de discos, es comin esperar una elevacién de entre 10 a 15°C en la
temperatura de los caudales de salida. Esto supondria una temperatura maxima de 35°C, la
cual no es una preocupacién, ya que encuentra lejos de poder provocar un dafio sobre la

astaxantina contenida en las células de levadura.

2. La centrifuga de discos seleccionada, modelo MBUX 214 de la empresa “Alfa Laval®”, con
un consumo de energia eléctrica de 55 kW y una necesidad de agua de refrigeracion de 500
L/hs. Considerando un tiempo de 5.56 horas por el cual debe mantenerse su funcionamiento,

calculamos la energia eléctrica consumida en dicho tiempo.

A. Planteamos el consumo de energia eléctrica por lote de produccion.
® EEiote = POTcenttrifuga * top
o EE e =55kW = (5,56 hs/Lote) = 306 kW/Lote
Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:
o EE,;, = (306 kW/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 14.688 kW /Afio

B. La refrigeracion de la centrifuga se realiza con agua red proviene de un tanque
cisterna. La misma circula dentro del equipo, por circuito separado del bowl donde se
separan las fracciones liquidas y solidas. Por lo tanto, el agua saliente de la centrifuga
se encuentra en condiciones de ser devuelta al tanque cisterna, formandose asi un

circuito cerrado, sin generar un gasto aparente de la misma.
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8.3.2. Tanque de mezcla

Una vez lleno el tanque con la totalidad de “crema de levadura” proveniente de la etapa de
centrifugacion, se procede al agregado de aditivos y el mezclado para la integracion de los mismos.
Esto demora poco tiempo (menos de 5 minutos). Pero el tanque continla agitdndose, ya que cumple la
funcidn de recipiente dosificador para la proxima etapa del proceso (secado spray), y debe asegurarse
que el caudal de alimentacion permanezca homogéneo. Por lo tanto, serd el tiempo de duracion de la
etapa de secado por atomizacion, quien gobierne el tiempo de agitacion. Entonces, con el tiempo de
operacion de dicha etapa (seccion 7.3.3), calculamos la energia eléctrica necesaria para la agitacion y

homogeneidad de la formulacion realizada.

1. Calculamos la pérdida de energia a través de la pared del tanque. Planteamos la ecuacién de
transferencia de calor para figuras cilindricas.

o Qp=2xmxLx(T;—Tyn)/[(1/ro * ho) + Z(1/K) *In(r;/ri_1) + 1/(re * he)]

Sobreestimaremos la pérdida de energia a través de la pared del mezclador desestimando las
resistencias proximas a la superficie interna del mismo. Por lo tanto, despreciamos el

coeficiente pelicular interno (ho).

Por otro lado, estimamos el coeficiente pelicular externo (he). Para ello, usamos la siguiente
correlacion para la conveccion natural desde una superficie cilindrica vertical hacia el aire a
presion atmosférica, donde (AT) es la diferencia de temperatura entre la pared y el medio

ambiente en grados Celsius y (L) el largo del cilindro en metros.

e h,=1,42x*(AT/L)"?5
Consideramos la diferencia de temperatura mas amplia posible entre la pared exterior y el
medio ambiente, a fin contemplar la situacion mas desfavorable para la perdida de energia

través de las paredes del equipo. Suponemos una temperatura de pared a 35°C y una de medio

ambiente a 5°C.

e AT =30°C
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Entonces:
e h,=1,42%(30°C/4m)°*°

e Obtenemos, h, = 2,35W/m? °C

Por ultimo, se sabe que el tanque posee de una capa aislante de poliuretano expandido, con un
espesor de 50 mm, y otras capas internas y externas de acero inoxidable AISI 304. De estas
ultimas, se desconocen sus espesores, pero sabiendo que su material de construccion posee
una alta conductividad térmica, nos permite despreciar su resistencia al flujo térmico frente a
la que ofrece la capa aislante y coeficiente pelicular externo. Por lo tanto, podemos reescribir

la ecuacion de transferencia de calor para figuras cilindricas de la siguiente manera:

o Qp=2xmrLx(Tp = Tp)/[Z(1/kpe) * In(re/re =€) + 1/(re * he)]
Siendo:

e L: Largo del tanque (4 m).

o . Radio exterior del tanque (1 m).

e e, Espesor de capa aislante (50 mm).

e Tp: Temperatura de pared interior (35°C).

o Tm: Temperatura del medio ambiente (5°C).

e kpe: Conductividad térmica del poliuretano expandido (0,024 W/m °C).

Entonces:
e Qp=2*m*(4m)=*(35—75)°C/[(1/0,024) * In(1,00/0,95) + 1/(1,00 * 2,35)]
e Obtenemos, Qp = 294 W, convirtiendo a Kcal/hs, Qp = 253 Kcal/hs

Calculamos la temperatura de la crema de levadura, luego de un tiempo de operacion de 11.14

horas.

o Qp*top = CLygre * Cpep, * (Tr — T))

Siendo:
e ClLoe: Cantidad de crema de levadura por lote (10.180 Kg).
e Cpcu: Capacidad calorifica de la crema de levadura (0,95 Kcal/Kg °C).

e Ti: Temperatura inicial de la crema de levadura (35°C).
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Entonces:
e (—253Kcal/hs) * (11,14 hs/Lote) = (10.180 Kg/Lote) * (0,95 Kcal/Kg °C) * (T; — 35°C)

e Obtenemos, Ty = 34,7°C

NOTA:

Como puede verse, la aislacion térmica del tanque es tal que, ain en las condiciones méas
desfavorables, el intercambio energético con el medio ambiente no provoca una variacion
apreciable de la temperatura.

El agitador con motoreductor y eje de 3 propelas, pedido por encargo a la empresa “MyV
Mixing®”, posee un consumo de energia eléctrica de 2.23 kW. Considerando un tiempo de
11.14 horas por el cual debe mantenerse la agitacion, calculamos la energia eléctrica
consumida en dicho tiempo.

Planteamos el consumo de energia eléctrica para un lote de produccion.
®  EEpote = POTpgitador * top
® EEi o = 2,23kW * (11,14 hs/Lote) = 24,8 kW/Lote

Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

e EE,;, = (24,8 kW/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 1.192 kW/Afio

8.3.3. Secado por atomizacion

Para el balance de materia de esta etapa (seccion 7.3.3), nos basamos en la informacion técnica

aportada por el fabricante del equipo seleccionado. Sin embargo, analizaremos dicha informacién a fin

de evaluar la capacidad del equipo para cubrir con las necesidades técnicas en esta etapa del proceso.

Luego, los recursos energéticos necesarios para evaporar el agua de la crema de levadura y obtener un

producto en formato de polvo seco.

1. Calculamos la cantidad de energia que se necesita entregar al aire de secado para remover un

caudal de 800 L/hs de agua del producto en cuestion.
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Planteamos el balance de materia para el proceso de evaporacion.

o AS*(1+Ryg, ) +LP=AS*(1+R, ) + CL +H20

1H20/AS

Planteamos el balance de energia para el proceso de evaporacion.

o AS*Cspg * (T — Trep) + AS Reiz0/as * [CVizo + Csyp * (Tr — Trep)] + LP * Cpyp *
(T¢ — Trer) = AS * Csps * (T; — Trep) + AS * R, % [CViz0 + Csyp * (T; — Trep)] + CL *

IH20/AS

Cch * (Ti - Tref) + HZO * CSH20 * (Ti - Tref)

Consideramos para las corrientes de entrada y salida los siguientes pardmetros:

e CL: Caudal de crema de levadura (915 Kg/hs).

e LP: Caudal de levadura en polvo (206 Kg/hs).

e H,0: Caudal de agua de arrastre (91 Kg/hs).

e Csci: Calor sensible de la crema de levadura (0,95 Kcal/Kg °C).

e Cs.p: Calor sensible de la levadura en polvo (0,78 Kcal/Kg °C).

e Lacrema de levadura y el agua de arrastre ingresan al secador spray a una temperatura
de 35°C y 20°C, respectivamente.

Consideramos para el aire de secado los siguientes parametros:

e Csas: Calor sensible del aire (0,24 Kcal/Kg °C).

e Csyp: Calor sensible del vapor (0,46 Kcal/Kg °C).

e Cvho: Calor latente del agua (600 Kcal/Kg).

e Elaire se calienta y entra al tambor a una temperatura de 550°C y sale a 100°C.

o EIl aire ambiental se encuentra a una temperatura de 20°C y una humedad del 60%
(condiciones promedio), esto se corresponde con una humedad absoluta de 0.010 Kg

de agua por Kg de aire seco.
Entonces:

o AS+* (0,24 Kcal/Kg°C) * (100 — 0)°C + AS * Ry, . * [(600 Kcal/Kg) +
(0,46 Kcal/Kg °C) * (100 — 0)°C] + (206 Kg/hs) * (0,78 Kcal/Kg °C) * (100 — 0)°C =
AS = (0,24 Kcal/Kg °C) * (550 — 0)°C + AS = (0,010 Kg/Kg) * [(600 Kcal/Kg) +
(0,46 Kcal/Kg °C) * (550 — 0)°C] + (915 Kg/hs) * (0,95 Kcal/Kg °C) * (35 — 0)°C +
(91 Kg/hs) = (1 Kcal/Kg °C) * (20 — 0)°C
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Reem

plazamos el caudal de aire seco por la siguiente expresion:

AS = HZOEvap/(RfHZO/AS —R

ino/As)

Siendo el caudal de agua evaporada 800 Kg/hs, obtenemos:

= 0,186 Kg H20/Kg AS

RfHzo/AS

Calculamos el caudal de aire seco necesario para el secado.

AS = HZOEvap/(RfHZO/AS -R

ino/As)

AS = (800 Kg H20/hs) /(0,186 — 0,010) Kg H20/Kg AS = 4.546 Kg AS/hs

Calculamos la cantidad de energia necesaria para llevar el aire de secado hasta los 550°C.

Qc = AS * Cspg * (Tf — Ty) + AS * R; * [Cvyzo + Csyp * (Tr — T)]

1H20/AS

Q¢ = (4.546 Kg/hs) * (0,24 Kcal/Kg °C) * (550 — 20)°C + (4.546 Kg/hs) * (0,010 Kg/
Kg) * [600 Kcal/Kg + (0,46 Kcal/Kg °C) * (550 — 20)°C]

Obtenemos, Q¢ = 6,17 x10° Kcal/hs

NOTA:
El fabricante del equipo declara que se necesitan 795.000 Kcal/hs para la remocion de 800

L/hs de agua. Habiendo obtenido un valor 20% menor, consideramos que equipo de secado

spray es capaz de cubrir con nuestras necesidades técnicas.

El secador spray seleccionado, modelo 3530 de la empresa “Galaxie Secado Spray®”, para

una capacidad de evaporacion de 800 L/hs de agua posee un consumo de combustible

equivalente a 795.000 Kcal/hs y uno de energia eléctrica de 30 kW. Considerando un tiempo

de operacién de 11.14 horas, calculamos el consumo de los recursos energéticos en dicho

tiempo.

A. Utilizando gas natural para el calentamiento del aire de secado, planteamos su

consumo de la siguiente manera:
® GN=PCe\ *Qc

e GN = (m?3/8.800 Kcal) * (7,95 x10° Kcal/hs) = 90,4 m3/hs
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Planteamos el consumo de gas natural por lote de produccion.

*  GNpge = GN *top

¢  GNpgee = (90,4 m3/hs) = (11,14 hs/Lote) = 1.007 m3/Lote
Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

e GNujo = (1.007 m3/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 48.307 m3/Afio

B. Planteamos el consumo de energia eléctrica por lote de produccion.,

e  EEpoe = POTgppay * top

¢ EE; . = 30 kW% (11,14 hs/Lote) = 334 kW/Lote
Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

e EEas, = (334 kW/Lote) (48 Lotes/Afio) = 16.032 kW/Afio

Tangue de mezcla Agua de arrastre
Electricidad
—| CL=10.000Kgflote [#—— H:0=91kg'hs
E=2,3 kW
T=30a35°C T=20°C
Aire seco Crema de levadura
A5 =4520kKg/hs CL=915 Kg/hs Electricidad
T = 20°C, Rhzoms= 0,010 ¥ezo = 0,786 E=30kwW
l Aire seco l l Aire seco
Quemador |—»  AS=4546Kghhs Sacador spray — AS = 4.546 Ke/hs
‘I‘ T = 550°C, Rezojes= 0,010 l T = 100°C, Rezores = 0,187
Gas natural Levadura en polvo
GM = 90,4 m¥hs LP = 206 Kg/hs, ¥rzo = 0,05

Fig. 8.6: Diagrama del flujo energético en la etapa de secado por atomizacion.
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8.3.4. Estandarizacion
Teniendo en cuenta la informacion técnica aportada por el fabricante del equipo seleccionado para esta
etapa, calculamos la energia eléctrica necesaria para la mezcla de los distintos tipos de levadura en

polvo y estandarizar el contenido de astaxantina.

1. El mezclador de tornillos sin fin seleccionado, modelo Hit 2 de la empresa “Prillwitz y Cia®”,
posee un consumo de energia eléctrica de 12 kW. Considerando que el fabricante declara que
es posible lograra la completa homogeneizacion de la mezcla de polvos en 5 minutos,

calculamos la energia eléctrica consumida en dicho tiempo.

Planteamos el consumo de energia eléctrica para un lote de produccion.
*  EE;ote = POTuMezclador * top
e EE; . = 12 kW % (0,083 hs/Lote) = 1 kW/Lote

Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

e EEa;, = (1 kW/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 48 kW /Afio

8.3.5. Embolsado
Teniendo en cuenta la informacidn técnica aportada por el fabricante del equipo seleccionado para esta
etapa, calculamos la energia eléctrica necesaria para el embolsado de 100 bolsas de 25 Kg del

producto terminado.

1. Laembolsadora de valvula de tornillo seleccionada, modelo Ebv 200 de la empresa “Prillwitz
y Cia®”, posee un consumo de energia eléctrica de 2 kW. Considerando que el fabricante
declara que el tiempo de embolsado de 50 a 150 bolsas es aproximadamente 1 hora,

calculamos la energia eléctrica consumida en dicho tiempo.

Planteamos el consumo de energia eléctrica para un lote de produccion.

* EE; e = POTgmpolsadora * top

o EE[,e =2 kW * (1 hs/Lote) = 2 kW/Lote
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Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

e EEa;, = (2kW/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 96 kW /Afio

8.4. Servicios auxiliares

La produccion de agua purificada tiene asociado consigo un gasto de energia eléctrica, producto del
uso de bombas de alta presion, para forzar el paso del fluido a través de los sistemas de filtros y
membranas. También tiene asociado un gasto por el uso de una lampara de luz ultravioleta para la

eliminacion de virus y bacterias, aunque su consumo eléctrico es mucho menor al de la bomba.

8.4.1. Sistema purificador de agua
Con la necesidad de produccién diaria de agua purificada (seccion 7.4.1), célculos el consumo

eléctrico necesario para cumplir dicha demanda.

1. La planta compacta purificadora de agua, modelo 10-501 de la empresa “OsmoVic®”, posee
para una capacidad productiva de 1.200 L/hs un consumo de energia eléctrica de 2.23 kW,
considerando un tiempo de operacion de 8 horas diarias, calculamos la energia eléctrica

consumida en dicho tiempo.
e EEp; = POTpjanta * top
e EEp; = 2,23 kW * (8 hs/Dia) = 17,8 kW/Dia

Siendo que la produccion de un lote demora 30 dias, calculamos el consumo eléctrico por lote

de produccién.
o EE;,. = (17,8 kW/Dia) * (30 Dias/Lote) = 535 kW/Lote
Por lo tanto, para 48 lotes anuales tenemos:

e EEa;, = (535 kW/Lote) * (48 Lotes/Afio) = 25.690 kW /Afio
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9. Seleccion y disefio de equipos

En esta seccidn justificaremos la adquisicion y el disefio de los equipos necesarios para llevar a cabo
nuestro proceso productivo. Entre los equipos disefiados tenemos, la instalacion para el secado a la
intemperie del orujo de uva, el secador de tambor rotativo y el biorreactor industrial de 30 m®.

9.1. Transporte

Como se ha mencionado en el balance de materia (seccién 7.1.1), el transporte del orujo de uva desde
las bodegas productores de vino hasta nuestra planta se realiza mediante camiones bitrenes con tolva
cerealera, debido a su gran capacidad de transporte.

Bitren Tolva Cerealera 9 ejes 76.5 m3 Material de Alka Resistencia

24500

Fig. 9.1: Dimensiones tipicas de un camion bitren con tolva cerealera.

9.2. Silos celdas

Los silos celdas se construyen con hormigén armado y se les instalan bateas de tornillo helicoidal para

arrastrar el orujo al momento de su descarga.

1. Con la cantidad de orujo de uva que debe contener cada silo celda (seccion 7.1.2.1),

calculamos las dimensiones adecuadas para el mismo.

*  Vceda = OUzo9%n * Pouzown
e Vcega = (175 Tn/Celda) * (m3/0,76 Tn) = 230 m3/Celda
Considerando un margen extra del 20% tenemos:

e Veega = 276 m3/Celda
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B

2. Segun el trabajo de investigacion “Produccion de un compostaje a partir de desechos de uva’
(Ferrer J., Mujica D. y Péez G., Laboratorio de Fermentaciones Industriales, Universidad del
Zulia, Maracaibo, Venezuela, 1993), las pilas de orujo de uva se disponen de manera que
exista una relacion 0.6 de altura-diametro (50° de inclinacion).

Proponemos el disefio para la construccion de cada silo celda con sus respectivas medidas, en las
Figuras 9.2,9.3y 9.4.

204400

200

Fig. 9.2: Vista superior del silo celda con sus

respectivas medidas.

17&0 T
2200 1875
1 ) ¢

—— [=—1250

Fig. 9.3: Vista frontal del silo celda con sus respectivas medidas.
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S — -

Fig. 9.4: A laizquierda, silo celda vacio. A la derecha, silo celda con pila de orujo de uva.

3. El disefio del silo celda contempla que la pila de orujo de uva no sobrepase los 3 metros de
altura. Calculamos el angulo de inclinacion de la pila.

e Tag(a) =(3m/5m)

e Obtenemos,a = 31°

NOTA:

Como podemos ver, el &ngulo de inclinacion de la pila es menor al reportado en el proyecto de
investigacion. Esto es beneficioso, ya que significa mas cantidad de orujo cerca de la
superficie y no apilado uno encima del otro.

Se instalan un total de 4 silos celdas para agilizar el proceso, como se especifica en el protocolo
secado (seccion 7.1.2.1). Los silos se encuentran conectados entre si por un canal de descarga

principal, como el detallado en las Figuras 9.5, 9.6, 8.7 y 9.8.

— 375

700 %\@() :

Fig. 9.5: Vista frontal del canal de descarga con sus

respectivas medidas.
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Fig. 9.6: Vista superior del canal de descarga con sus

respectivas medidas.

Fig. 9.7: Perspectiva del canal de descarga.
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1700

e T A

1500

250

Fig. 9.8: Corte de la union de canal de descarga y los silos celda

con sus respectivas medidas.

Luego de recorrer el canal, el orujo cae en una fosa, como la que se detalla en la Figura 9.9. Dentro de

ella un tornillo helicoidal inclinado con tolva lo recoge y eleva hasta una altura suficiente como para

descargarlo dentro de la boca de alimentacion del secador de tambor rotativo.
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Fig. 9.9: Corte de la fosa con sus respectivas medidas.
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La instalacion completa con los silos celdas, el canal de descarga y la fosa se detalla en las Figuras
9.10y9.11.

] =~ 2000

- 20400 - = 20400 ——— =
A |
= I S| 10400
3000
1600 T
= e = | 10400
aEi |

—— Lmon

Fig. 9.10: Instalacion completa para el secado a la intemperie con sus respectivas medidas.

Fig. 9.11: Perspectiva de la instalacion completa para el secado a la intemperie.

4. Segun el programa informatico “Autodesk AutoCAD®”, con el cual se ha disefiado la
instalacion, su volumen total es de 343 m?3. Para su construccion en hormigén estructural tipo
H30, debemos tener en cuenta los reglamentos CIRSOC 201 (Reglamento Argentino de

Estructuras de Hormigon) con las siguientes consideraciones:
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e Clasificacion: Hormigon estructural, tipo H30.

e Materiales: Cemento portland, agua, arena y piedra granitica.
e Resistencia minima: 300 MPa.

e Contenido minimo de cemento: 440 Kg/m?,

¢ Relacion agua-cemento: 0,5 (En peso).

e Relacion cemento-arena-piedra: 1:3:3 (En volumen).

e Tamafio maximo de agregado grueso: 32 mm.

Calculamos la cantidad de cemento (CM), agua y aridos (AR) necesarios.

¢ CM = Vpgeq * CMpin

e CM = (343 m3/0bra) = (440 Kg/m?) = 1,51 x10° Kg CM/Obra

NOTA:

Para la preparacion del hormigon se seleccioné el cemento portland compuesto CPC 40 de la
empresa “Cementos Avellaneda®”.
En cuanto al agua, tenemos:

e H20 = CM * Ryzo/cm

e H20 = (1,51 x10° Kg CM/Obra) * (0,5 Kg H20/Kg CM)

e H20 = 75.500 Kg H20/0bra

Para el célculo de los aridos debemos considerar las densidades, siendo la del cemento 3.150

Kg/m3, y tanto la de la arena como la grava 1.500 Kg/m?. Por lo tanto:

e AR =Ryg/cm * par * CM * (1/pcm)

e AR = (6 m3 AR/1 m3 CM) = (1.500 Kg AR/m?) * (1,51 x10°> Kg CM/Obra) *
(m3/3.150 Kg)

e AR =4,31x10° Kg AR/Obra
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9.2.1. Transporte de tornillo helicoidal
La instalacion cuenta con un sistema de transporte de tornillos helicoidales para movilizar el orujo de
uva. En las celdas y el canal de descarga se encuentran dispuestos como bateas, mientras que en la

fosa se lo dispone inclinado en un &ngulo menor a 45°.

9.2.1.1. Batea de tornillo helicoidal
Los canales cilindricos dejados a lo largo de los silos y el canal de descarga, son para la instalacion de

tornillos sin fin con la capacidad de barrer el orujo de uva dispuesto en el fondo.

1. Su capacidad de transporte debe responder al caudal de alimentacion del secador de tambor
rotativo (seccion 7.1.1), siendo este 3.130 Kg/hs de orujo de uva con 30% de humedad. Como
en la mayoria de los catalogos la capacidad de estos equipos esta dada en términos de

volumen, calculamos el caudal volumétrico equivalente de alimentacion necesario.
e OUsgyn = (3.130 Kg/hs) * (m®/444 Kg)
e OUsgyy = 7,05m3/hs

2. Debemos calcular la potencia necesaria para que el motor eléctrico accione el tornillo

helicoidal y arrastre el orujo a lo largo del canal.
e POT; = POTy + POTy

Siendo:
e POTw: Potencia necesaria para el desplazamiento horizontal del material (kW).

e POTNn: Potencia necesaria para el accionamiento del tornillo vacio (kW).

Calculamos la potencia para el desplazamiento horizontal del material.

e POTy = (c, *L*Q)/367

Siendo:
e Q: Flujo del material transportado (3,13 Tn/hs).
e L: Longitud del transportador (20 m).
e o Coeficiente de resistencia del material transportado (Para materiales no abrasivos

que fluyen facilmente como, cebada, trigo, malta, arroz y similares, es 1,2).
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Entonces:

e POTy = [1,2 * 20 m * (3,13 Tn/hs)]/367 = 0,21 kW

Calculamos la potencia para el desplazamiento horizontal del material.

e POTy=D=*L/20

Siendo:
e D: Didmetro del canalon del transportador (0,25 m).

o L: Longitud del transportador (20 m).

Entonces:

e POTy = (0,25 m * 20 m)/20 = 0,25 kW

Por lo tanto:

e POT; = 0,21 kW + 0,25 kW = 0,46 kW

Se seleccionaron un total de 5 bateas de tornillo helicoidal, modelos TCS 20 de la empresa

“Sansoni®”, con las especificaciones técnicas que se muestran en la Tabla 9.1.

Material Acero al carbdn
Capacidad Hasta 25 m®/hs
Diametro de rosca 200 mm
Largo de batea Regulable
Velocidad de giro Hasta 150 rpm
Potencia eléctrica 2,23 kW

Tabla 9.1: Especificaciones técnicas de las

bateas de tornillo helicoidal.
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Fig. 9.13: Esquema de bateas de tornillo helicoidal ensamblada.
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9.2.1.2. Tornillo helicoidal inclinado
El tornillo helicoidal inclinado, también llamado “rosca extractora”, se instala en la fosa para llevar el

orujo de uva hasta el secado de tambor rotativo.

Fig. 9.14: Esquema de descarga de la rosca en el secador

de tambor rotativo.

1. Su capacidad de transporte debe responder al caudal de alimentacién del secador de tambor
rotativo. Este célculo es el mismo al realizado en la seccion 9.2.1.1.

2. Debemos calcular la potencia necesaria para que el motor eléctrico accione el tornillo

helicoidal y arrastre el orujo por un plano inclinado.

e POT; = POTy + POTy + POT;

Siendo:
e POTH: Potencia necesaria para el desplazamiento horizontal del material (kW).
e POT\: Potencia necesaria para el accionamiento del tornillo vacio (kW).

e POT;: Potencia en el caso de un tornillo helicoidal inclinado (kW).
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Calculamos la potencia para el desplazamiento horizontal del material.

e POTy = (c, *L*Q)/367

Siendo:
e Q: Flujo del material transportado (3,13 Tn/hs).
e L: Longitud del transportador (10 m).
e (o Coeficiente de resistencia del material transportado (Para materiales no abrasivos

que fluyen facilmente como, cebada, trigo, malta, arroz y similares, es 1,2).

Entonces:

e POTy = [1,2 * 10 m (3,13 Tn/hs)]/367 = 0,1 kW

Calculamos la potencia para el desplazamiento horizontal del material.

e POTy=D=xL/20

Siendo:
e D: Didmetro del conducto de transporte (0,20 m).

e L: Longitud del transportador (10 m).

Entonces:

e POTy =(0,20m+*10m)/20 = 0,1 kW

Calculamos la potencia en el caso de un tornillo helicoidal inclinado.

e POT,=Q*H/367

Siendo:
e Q: Flujo del material transportado (3,13 Tn/hs).

e H: Altura de descarga (m).
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Considerando que las dimensiones de la fosa son 1.60 x 1.60 metros de lado y 1.10 metros de

altura, calculamos la inclinacion y la altura de la boca de descarga de la rosca extractora.
e Tan (o) = (Y/X)
e Tan(a) = (1,10 m/1,60 m)

e Obtenemos, o = 34°

Por lo tanto, con una longitud del canal transportador de 10 metros tenemos:

e Sen () = (Y/Hip)

e Sen (34°) = (Y/10 m)

e Obtenemos,Y = 4,47 m
Entonces:

e POT, = [4,47 m * (3,13 Tn/hs)]/367 = 0,038 kW
Por lo tanto:

e POT; =0,1kW+ 0,1 kW + 0,038 kW = 0,24 kW

Se selecciond una rosca extractora con tolva, modelo RES 20 de la empresa “Sansoni®”, con las

especificaciones técnicas que se muestran en la Tabla 9.2.

Material Acero al carbén
Capacidad Hasta 25 m®/hs
Diametro de rosca 200 mm
Largo de conducto 10m
Velocidad de giro Hasta 150 rpm
Potencia eléctrica 2,23 kW

Tabla 9.2: Especificaciones técnicas

de la rosca extractora.
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Fig. 9.15: Rosca extractora para granos.

9.3. Secador de tambor rotativo

El secador de tambor rotativo consta de basicamente de 5 partes fundamentales el tambor rotativo, los
cabezales de entrada y salida, el ducto extractor de aire, el sistema de rotacién y las estructuras de
apoyo. Y, ademas 4 equipos asociados a su funcionamiento, tales como, un quemador de aire, un
extractor centrifugo, un motor eléctrico y un elevador de cangilones. Las cuales, integradas,

conforman un equipo que se muestra en la Figura 9.16.

Fig. 9.16: Esquema del secador de tambor rotativo disefiado.
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Para conformar las diferentes piezas del horno rotativo se utilizan chapas y tubos sin costuras de acero
provenientes de la empresa “Klockmetal®”, mientras que las piezas moldeadas se piden por encargo a

la empresa “Fundicion Boherdi®”.

Analisis Quimicos (%) Propiedades Mecanicas
Material | Norma | Calidad Usos , , ) , L RT Min. EMin. [A% (Lo:50
C.Max. [Mn.Max. [ P.Max. [ S. Max. | Si. Max.
(Mpa) (Mpa) mm)
Acero ASTM A-36 | Estructural 0.25 0.8a1.2 0.04 0.05 0.4 400a 500 250 21
Acero ASTM A-53 Tubos 0.25 0.95 0.05 0.045 N/A 330 205 35
Acero SAE 1045 Pa,rtes de 0.43a20.5]10.6a0.9 0.04 0.05 0.1a0.3 |1 650a770 | 3902460 16
maquinas
Hi Moldead
N I Y 2 it B X 0.55 NA | N/A 1 340 220 10
Fundido (General)

Tabla 9.3: Caracteristicas de los diferentes materiales de construccion del secador de tambor rotativo.

9.3.1. Tambor rotativo

El tambor es lugar donde el orujo de uva y el aire de secado se ponen en contacto, recorriendo su
longitud en un tiempo estipulado. Las diferentes partes que conforman el tambor son, un cilindro
interno, barras interiores para el volteo del orujo, los anillos de refuerzo, el aislante de fibra de vidrio y

un cilindro externo. Las caracteristicas constructivas del cilindro interno se muestran en la Tabla 9.4.

Material Acero ASTM-36
Diametro 600 m

Largo 6,0m
Espesor 6,35 mm
Piezas de 6 chapasde4'x8'y
construccidon un espesor de 1/4"

Tabla 9.4: Caracteristicas técnicas del

cilindro interno del tambor.

Para la construccion del cilindro interno del tambor, se unen por soldadura 3 cilindros de 2 metros de

largo, 0.6 metros de diametro interno y 6.35 milimetros de espesor.
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Fig. 9.17: Cilindro interno del tambor unido por soldadura.

El acero ASTM A-36 posee buenas caracteristicas de soldabilidad, por lo que la union de las juntas no
requiere de medidas o técnicas especializales. Se utiliza una unién tradicional con bisel en V con un

equipo de arco eléctrico para construir la estructura cilindrica interna del tambor.

Fig. 9.18: Soldadura con bisel en V.

La superficie interior del tambor por donde circula el orujo a secar tiene una serie de barras
sobresalientes que voltean el orujo a medida que gira, lo cual, ayuda a obtener un secado mas

homogéneo. Las caracteristicas constructivas de las barras interiores se muestran en la Tabla 9.5.

Material Acero ASTM-36
Largo 6,0m

Altura 30 mm
Ancho 6,35 mm
Cantidad 13 barras
Disposicion 1 barracada 15°
Piezas de 2 chapasde4'x8'y
construccién un espesor de 1/4"

Tabla 9.5: Caracteristicas técnicas de las

barras interiores del tambor.
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Fig. 9.19: Barras interiores del tambor.

La soldadura de las barras con el interior del cilindro se hace con unién en T de doble filete. La

conformacion entre las barras interiores y el cilindro interno del tambor se muestra en la Figura 9.21.

Fig. 9.20: Soldadura con uniénen T.

Fig. 9.21: Conformacion de las barras interiores y el cilindro interno del tambor.
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El tambor posee, entre el cilindro interno y externo, un espacio reservado para el material aislante que

detiene la perdida de calor a través de las paredes. Para brindar este espacio y dar integridad

estructural al tambor se disponen de anillos de refuerzo equidistantes en medio de ambos cilindros.

Las caracteristicas constructivas de los anillos de refuerzo se muestran en la Tabla 9.6.

Material Acero ASTM-36
Diametro 612,7 mm
Largo 50 mm
Espesor 25,4 mm
Cantidad 7 anillos
Disposicion Equidistantes a lo
largo del tambor
Piezas de 1 chapade4'x8'yun
construccion espesor de 1"

Tabla 9.6: Caracteristicas técnicas de los

anillos de refuerzo del tambor.

Fig. 9.22: Anillos de refuerzo del tambor rotativo.

La soldadura de los anillos con el exterior del cilindro se hace con unién en T de doble filete. La

conformacion entre los anillos de refuerzo y el cilindro interno del tambor rotativo se muestra en la

Figura 9.23.
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Fig. 9.23: Conformacion de los anillos de refuerzo y el cilindro

interno del tambor.

Entre los anillos se coloca una manta de lana de vidrio revestida con una malla de acero en una de sus
caras, modelo TECH Wired Mat MT 5.1 de la empresa “Isover®”, con temperatura maxima de
servicio de 660°C.

Fig. 9.24: Manta de lana de vidrio en el interior

del tambor.

1. Calculamos la cantidad de aislante necesario. Para ello, necesitamos conocer el perimetro
exterior (Pex:) del cilindro.

o Py =2 Mrrey

¢ Py =2*mx (03063 m)=2,083m
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Considerando que existen 6 espacios vacios de 1 metro cada uno para colocar el film aislante,

entonces:

° L=Py*6

e L=2083m=*x6=12,5m

NOTA:

El proveedor de la lana de vidrio seleccionada, comercializa el rollo con un tamafio de 1.20
metros de ancho por 18 metros de largo. Por lo tanto, un solo rollo basta para el recubrimiento

total del tambor.

Una vez colocada la lana de vidrio, se la confina con el cilindro exterior del tambor. Las caracteristicas

constructivas del cilindro externo se muestran en la Tabla 9.7.

Material Acero ASTM-36
Diametro 663,5 mm
Largo 6,0m
Espesor 6,35 mm
Piezas de 6 chapasde4'x8'y
construccion un espesor de 1/4"

Tabla 9.7: Caracteristicas técnicas de los

cilindro exterior del tambor.

Utilizando una soldadura de union con bisel en V, se conforma por completo el tambor del secador

rotativo, como se muestra en la Figura 9.25.
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b
L=

Fig. 9.25: Tambor del secador rotativo terminado.

9.3.1.1. Perdida de carga en el tambor
Debemos verificar la caida de presion del aire dentro del tambor entre sus extremos opuestos (la
entrada y la salida del orujo de uva).

1. Partimos de la ecuacion de Bernoulli.

o (/M) +(1?/2%g) +hy + W= (P/y) +(v;*/2%g) +hy + Iy

Tomando en cuenta que el tambor tiene una inclinacion de entre 3 a 7°, consideramos que:

° hlzh2

2. Laseccion transversal por la que circula el aire es la misma en todo el largo del tambor.
e v=Q/A
Entonces:
e A, =A,resultaque:v; =v,

Como no existe la aplicacion de una fuerza impulsora en el sistema de andlisis, la ecuacion de

Bernoulli queda simplificada como:

o (P/y)=(P/y) the
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3. Calculamos el coeficiente de perdida de carga (hy).
o hi=4xfx(Ly/D) = (v?/2xg) +eyx(v?/2xg)

Al no existir en el tambor perdidas de carga por accesorios, cambios de seccion o direccion, se
desestima el segundo término. Por lo que el coeficiente de perdida de carga se simplifica a:

o hy=4xfx(Ly/D)* (v?/2xg)

Determinamos el factor de friccion de Fanning (f) mediante el diagrama de Moody, para ello

determinamos el nimero de Reynold (Re).

e Re=(D*p*v)/u

Considerando las condiciones promedio del aire dentro del tambor, siendo estas una relacion
agua-aire seco de 0.048 Kg/Kg y una temperatura de 185°C y el balance de energia en esta
etapa (seccion 8.1.1), calculamos la densidad y viscosidad promedio del aire dentro del

tambor.

o p=[Mas/(Mas + Ruz0/as * Mas)] * pas,geec + [(Ruzoyas * Mas)/(Mas + Ryzo/as *

M.AS)] * pvaporlgsoc

e p=1[(8312Kg/hs)/(8.711 Kg/hs)] = (0,771 Kg/m?3) + [(399 Kg/hs)/(8.711 Kg/hs)] *
(0,482 Kg/m?)

e Obtenemos,p = 0,758 Kg/m3

e 1= [Mas/(Mas + Ruz0/as * Mas)] * Has,geec + [(Ru20/as * Mas)/(Mas + Ruzo/as *

M.AS)] * uvaporzgsoc

e u=1[(8312Kg/hs)/(8.711Kg/hs)] * (5,04 x10~> Kg/m seg) +
[(399 Kg/hs)/(8.711 Kg/hs)] = (1,52 x10~5 Kg/m seg)

e Obtenemos, p = 4,88 x107> Kg/m seg

4. Calculamos la velocidad con la que circula el aire dentro del tambor.

o v =0Q/A=[Mas+ (Ruzosas * Mas)] * (1/p)/ (1 * r?)
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e v =(8.711Kg/hs) * (m3/0,758 Kg)/[m = (0,3 m)?] = 11,30 m/seg

Volviendo al calculo del nimero de Reynold.

e Re=[(0,60m) * (0,758 Kg/m?) * (11,30 m/seg)]/ (4,88 x10~> Kg/m seg) = 1,05 x10°

Con este valor y teniendo en cuenta que el material de construccién del tambor es acero,

estimamos en valor de factor de friccion de Fanning (Figura 9.26).
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Fig. 9.26: Determinacion de factor de friccion de Fanning para el tambor del secador rotativo.

e Estimamos el factor de friccién de Fanning, f = 0,005

Entonces, conociendo la longitud, didmetro y velocidad del aire que circula dentro del tambor,

podemos calcular la perdida de carga.

e h;=4%0,005*(6m/0,6m)*[(11,30 m/seg)z/(Z * 9,80 m/seg?)

e Obtenemos, h = 1,30 m

pag. 219




9. Seleccion y disefio de equipos

Volviendo a la ecuacion de Bernoulli simplificada, tenemos:

e (P/y)=(P/y) +h
o AP=yshf=px*xgxhs

e AP =1,30m * (0,758 Kg/m?) * (9,80 m/seg?) = 9,66 Pa

NOTA:

Considerando que la presion de entrada (P1) es la atmosférica (101.300 Pascales), la caida de

presion de un extremo al otro del tambor es completamente despreciable.

9.3.1.2. Inclinacién del tambor

En base al libro “Chemical Engineers Handbook™” (Robert H. Perry, Seventh Edition, McGraw-Hill,
1999), utilizamos la siguiente ecuacion para determinar la inclinacion y velocidad de rotacion del
tambor rotativo.

e S=023+xL/N%°%xDx0

Siendo:

e S:Inclinacién del tambor (ft/ft).

©: Tiempo de retencion (2,02 minutos).

N: Velocidad de rotacion (rpm).

D: Diametro interno del tambor (1,97 ft).
L: Longitud del tambor (19,68 ft).

Probamos valores de velocidad de rotacién para obtener diferentes niveles de inclinacién,

considerando que los mismos suelen rondar de 0.5 a 20 rpm y de 3 a 7 grados, respectivamente.

Considerando:

e N, =20rpm
e N,=15rpm
e N;=10rpm

pag. 220




9. Seleccion y disefio de equipos

Entonces:

o S, =1[0,23 * (19,68 ft)]/[(20 rpm)®? * (1,97 ft) * (2,02 min)] = 0,077 ft/ft
e S, =1[0,23% (19,68 ft)]/[(15 rpm)®® % (1,97 ft) * (2,02 min)] = 0,099 ft/ft
o S, =1[0,23 (19,68 ft)]/[(10 rpm)®° « (1,97 ft) * (2,02 min)] = 0,143 ft/ft

Lo que equivale a:

o« =sin"1(0,077) = 4° 24’
e a, =sin"1(0,099) = 5° 40’
o« =sin"1(0,143) = 8° 13’

Se opta por una inclinacion de tambor de 5° y una velocidad rotacional de 15 rpm para tener mayor

margen operacional.

9.3.2. Cabezales de entrada y salida

El equipo de secado posee en sus extremos un cabezal de entrada y otro de salida. El cabezal de
entrada tiene aperturas para la instalacion del quemador, la entrada de la alimentacién. El cabezal de
salida tiene aperturas para la salida del producto secado y otra para la succidon del aire por el extractor

centrifugo a través de una tuberia.

El cabezal de entrada estd constituido por 2 piezas, un disco y un cilindro, cuyas caracteristicas

constructivas se muestran en la Tabla 9.8.

Observacion

Se realiza un corte de
600 x 600 mm en el
centro

Material Acero ASTM-36 Material Acero ASTM-36

Didmetro 1m Didmetro 1m

Espesor 12,7 mm Largo 1,5m
Espesor 12,7 mm

Observacion

Se realiza un corte de
500 mm de
didmetro en la parte
superior

Piezas de
construccion

1chapade4'x8'y
un espesor de 1/2"

Piezas de
construccion

3 chapade4'x8'y
un espesor de 1/2"

Tabla 9.8: Caracteristicas técnicas de las piezas que forman el cabezal de entrada.
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Fig. 9.27: Cabezal de entrada del secador rotativo.

El cabezal de salida esta constituido por 2 piezas, un disco y un cilindro, cuyas caracteristicas

constructivas se muestran en la Tabla 9.9.

Material Acero ASTM-36 Material Acero ASTM-36

Didmetro 1m Didmetro 1m

Espesor 6,35 mm Largo 500 mm
Espesor 6,35 mm

Se realiza un corte de
273 mm de didmetro

» en la parte superiory
Observacion

Piezasde  |1chapade4'x8'yun otra rectangular de
construccion espesor de 1/2" 700x300 mmen la
inferior
Piezas de 2 chapade4'x8'yun
construccion espesorde 1/2"

Tabla 9.9: Caracteristicas técnicas de las piezas que forman el cabezal de salida.
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Fig. 9.28: Cabezal de salida del secador rotativo.

La soldadura entre los discos y los cilindros de ambos cabezales se hace con unién en esquina con

filete interno Unico.

Union soldada

Fig. 9.29: Union de esquina con filete

interno Unico.

9.3.3. Ducto extractor de aire
La parte superior del cabezal de salida posee una abertura circular, la cual esta conectada mediante un
conducto al equipo extractor de aire. El ducto esta constituido por 3 piezas, un tubo sin costura, un

cono truncado y codo de 90°, cuyas caracteristicas constructivas se muestran en la Tabla 9.10.
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construcciéon

espesor de 1/4"

construcciéon

Material Acero ASTM-36 Material Acero ASTM-36 Material Acero ASTM-36

Didm. Exterior 273 mm Didmetro menor 273 mm Didmetro (ext.) 273 mm

Largo 2m Didmetro mayor 696 mm Espesor 4,19 mm (Sch 10)

Espesor 4,19 mm (Sch 10) [[Altura 250 mm Angulo 90°
Espesor 6,35 mm Radio 250 mm

Piezas de 1tuboade2,5mde

A largo Piezas de 1chapade4'x8'y un||Piezas de 1 pieza

Tabla 9.10: Caracteristicas técnicas de las piezas que forman el ducto extractor de aire.

Utilizando la soldadura de union con bisel en V, se conforma el ducto extractor de aire como

muestra en la Figura 9.30.

Fig. 9.30: Conformacion de todas las piezas del ducto de aire.

9.3.3.1. Perdida de carga en el ducto de aire

Se

Debemos verificar la caida de presidn del aire dentro del ducto entre el punto de descarga del tambor

rotativo y la boca de salida del extractor centrifugo.

1. Se parte de la ecuacion de Bernoulli.

(P/Y) + (v42/2%g) +hy + W = (P,/y) + (v22/2 xg) + h, + ¢

En base a la perdida de carga en el punto de descarga del tambor rotativo (secciéon 9.1.1.1) y

considerando que a la salida del extractor centrifugo la presion es la atmosférica, tenemos:

pag. 224




9. Seleccion y disefio de equipos

e P =P,~101,3KPa

Tomando en cuenta que el tramo vertical del ducto mide 0.5 metros de largo, entonces:

e h; —h, = Ah = 0,5 metros

La seccidn transversal por la que circula el aire cambia en sus extremos, por lo que debemos
calcular la velocidad del aire en cada punto con el caudal volumétrico del aire. Para ello,
necesitamos saber las condiciones del aire que circula por el ducto, siendo estas una relacion
agua-aire seco de 0.087 Kg/Kg y una temperatura de 70°C.

o Van = Mays * [(1/Pas,ec) + Ruzosas * (1/pvap0r7ooc)]
o Vau = (8312 Kg/hs) * [(m®/ 1,028 Kg) + (0,087 Kg/Kg) * (m?/0,1983 Kg)]

e V,y=11.732m3/hs
Calculamos el area transversal a la entrada del ducto.

[ ] A1=‘|'[*r2

o A, =314+ (0,1323 m)? = 0,055 m?

Con la informacién técnica del extractor centrifugo seleccionado, modelo SBT69614 de la

empresa “Czerweny®”, calculamos el area transversal a la salida de extractor centrifugo.

e A, =(Ly*Ly)

e A,=(0517m=*0,672m) = 0,347 m?

Calculamos las velocidades del flujo en cada area.

. v=q/a
e v; =(11.732m3/hs)/0,055 m? = 59,25 m/seg

e v, =(11.732m3/hs)/0,347 m? = 9,39 m/seg
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3. Calculamos el coeficiente de perdida de carga.

o hy=4xfx(Ly/D)* (v?/2xg) +ey* (v’/2*g)

Determinamos el factor de friccién de Fanning mediante el diagrama de Moody, para ello

determinamos el nimero de Reynold.

¢ Re=(Dx*p*v)/u

Considerando las condiciones del aire que circula por el ducto, siendo estas una relacion agua-
aire seco de 0.087 Kg/Kg y una temperatura de 70°C y el balance de energia en esta etapa
(seccidn 8.1.1), calculamos la densidad y viscosidad del aire dentro del ducto.

o pan = [Mas/(Mas + Ruzo/as * Mas)] * Pas,gec + [(Ruzoyas * Mas)/(Mas + Ruzo/as *

M.AS)] * pvapormoc

e pan = [(8.312 Kg/hs)/(9.035 Kg/hs)] * (0,996 Kg/m?) +
[(723 Kg/hs)/(9.035 Kg/hs)] * (0,191 Kg/m?)

e Obtenemos,pay = 0,931 Kg/m?3

*  pan = [Mas/(Mas + Rpzoyas * Mas)] * Has,gec + [(Ruzoyas * Mas)/(Mas + Ru20/as *

M.AS)] * uvapormoc

e sy = [(8.312 Kg/hs)/(9.035 Kg/hs)] = (2,03 x10~° Kg/m seg) +
[(723 Kg/hs)/(9.035 Kg/hs)] = (1,13 x10~5 Kg/m seg)

e Obtenemos, pyy = 1,96 x107° Kg/m seg

Volviendo al célculo del nimero de Reynold.

e Re=[(0,2646 m) * (0,931 Kg/m?) = (59,25 m/seg)]/(1,96 x10~° Kg/m seg)

e Re=1745x10°

Con ese valor y teniendo en cuenta que el material de construccion del ducto es acero,

estimamos en valor de factor de friccion de Fanning (Figura 9.31).
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Fig. 9.31: Determinacion de factor de friccién de Fanning para el ducto de aire.

e Estimamos el factor de fricciéon de Fanning, f = 0,004

Estimamos la longitud equivalente para un codo suave de 264.62 mm, lo que es igual a 10.42

pulgadas, de didmetro interno y la longitud equivalente para una expansion brusca con una

relacion de ensanche de 0.42.
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Fig. 9.32: Longitudes equivalentes para artefactos en cafierias.

e Encontramos, Lchodo =~ 25ft=7,60m

e Encontramos, LEqEB ~ 18 ft =550 m

Por Gltimo, estimamos las pérdidas de carga secundarias por cada accesorio instalado.
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“ambios bruscos del drea de ia seccidw transversal® E"

Enfrada nomial de  mberia 0,05
Contraccion brusca 0,45(1 — B)
z
Ensanchamiento  brusce® . (‘.; - 1)
Onficio (de borde afilado) 2,701 — A1 _’3!]%
ceesorios v ovalvnlas
Codos de 907 (curvados) 0,4-0,9
Codos e 90° (en angulo) 1,3-1,9
Codos de 4%° 0,304
Vabmla de asienio  (abaerta) a-10
WVilvala de compuerta  (abizia) 02

Fig. 9.33: Coeficientes de pérdidas de carga secundarias

por artefactos instalados.

e Encontramos, ey codo = 0,65

Por otro lado:

o eyexp=[(1/B) - 1]’
Siendo:

® B = AMayor/AMenor

e [(=0,3136m?/0,1323 m? = 2,37

Entonces:

e eyexp=[(1/237)—1]° =0,33

Conociendo las longitudes, diametro interno y la velocidad del aire que circula por dentro del

ducto, podemos calcular la perdida de carga total.

e hy=4%0,004*[(2m+ 7,60 m+ 5,50 m) / 0,2646 m] * [(59,25 m/seg)” / (2 *
9,80 m/seg?)] + (0,65 + 0,33) * [(59,25 m/seg)” / (2 * 9,80 m/seg?)]

e Obtenemos, hy = 339 m
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4. Debemos calcular la potencia necesaria para vencer la perdida de carga en el ducto. Entonces,

volviendo a la ecuacion de Bernoulli, nos queda simplificada como:
o (vi%/2xg)+h; +W=(v,2/2+g)+h, +h
o W=Ah+hi+[(v,2—v,2)/2*g]
e W=05m+339m+ [(9,39 m/seg)’ — (59,25 m/seg)z]/(Z * 9,80 m/seg?)

e W=165m

Debemos expresar este valor de altura de fluido en términos de potencia de la siguiente

manera:

o W=hxpyy=* VAH
e W=165m+*0,931Kg/m? * 3,26 m3/seg = 500,8 Kg m/seg
e Considerando: 1 HP = 75 Kg m/seg

e W=6,68HP =498kW

9.3.4. Sistema de rotacion

El sistema de rotacion del secador de tambor rotativo se disefia en base al proyecto de grado “Disefio
mecanico de horno rotatorio de funcionamiento horizontal” (S. Orduz Aladino, Universidad del Valle,
Santiago de Cali, Colombia, 2012), debido a su semejanza dimensional y mecanica respecto del

nuestro.

9.3.4.1. Pistas de rodaduras y rodillos de apoyo

Al tambor se debe soldar una pista externa de rodadura por cada apoyo. Estos estdn compuestos por
dos rodillos ubicados a un angulo de 30° respecto al eje vertical, buscando reducir la magnitud de las
reacciones laterales en la estructura que se generan cuando dicho angulo se aproxima a 45°. Las

caracteristicas constructivas de las pistas de rodaduras se muestran en la Tabla 9.11.
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Material Acero ASTM-36
Largo 76,2 mm
Espesor 63,5mm
Cantidad 2 pistas

) ., Equidistantes a lo
Disposicion

largo del tambor

Piezas de 1chapade4'x8'y
construccién un espesorde2 1/2"

Tabla 9.11: Caracteristicas técnicas de las

pistas de rodadura.

La soldadura de las pistas con el tambor se hace con unién en T de doble filete. La conformacion entre

las pistas de rodadura y el tambor se muestra en la Figura 9.34.

Fig. 9.34: Tambor con pistas de rodaduras instaladas.

Las caracteristicas constructivas de los rodillos de apoyo se muestran en la Tabla 9.12.

Material Hierro fundido ASTM-47
Diametro 254 mm
Longitud 101,6 mm
2 rodillos por cada pista de
Cantidad P P
rodadura
) Moldeados con el material
Piezas de . )
., especificado y terminados
construccion
por torneo

Tabla 9.12: Caracteristicas técnicas de los rodillos de apoyo.
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Se deja un margen de 25.4 mm en la longitud de los rodillos para tolerar los desplazamientos axiales

por dilatacion térmica de la estructura cilindrica.

30°

@75

#2254 y

Fig. 9.35: Acoplamiento de los rodillos con las rodaduras

528.5 |

del tambor rotatorio.

9.3.4.2. Ejes de rodillos
Cada rodillo estd apoyado sobre 2 rodamientos y un eje central. EI dimensionamiento de dicho eje se
realiza teniendo en cuenta las cargas flectoras fluctuantes que transmite cada rodillo. Las

caracteristicas constructivas de los ejes de los rodillos se muestran en la Tabla 9.13.

Material Acero SAE 1045
Diametro 75 mm
Longitud 320 mm

1 eje por cada rodillo de
Cantidad 1ep

apoyo

1 barra de perfil redondo
de 76,2 mm de didmetroy
2 metros de largo

Piezas de
construccion

Tabla 9.13: Caracteristicas técnicas de los ejes

de los rodillos.
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320

~— 1016 —=

8%, 3% —+—-———-——— |

9.3.4.3. Rodamientos

Fig. 9.36: Conformacion de los rodillos y el eje de rotacién.

Para la instalacion de cada rodillo se requiere 2 rodamientos de soporte. Se utiliza el catalogo del

fabricante de rodamientos “SKF®” para determinar el tipo y modelo de rodamiento adecuado segun el

didametro del eje que se busca sostener. Se seleccionaron los rodamientos de rodillos a rétula con

manguito de fijacion, modelos 22215 EK y H 317 de la empresa “SKF®”".

Los rodamientos de rodillos a rotula tienen dos hileras de rodillos simétricos, un camino de rodadura

esférico comun en el aro exterior y dos caminos de rodadura en el aro interior inclinados de manera tal

que forman un angulo respecto del eje del rodamiento. El punto central de la esfera del camino de

rodadura en el aro exterior se encuentra en el eje del rodamiento.

Fig. 9.37: A la izquierda, esquema de un rodamiento de rodillos a rétula. A la derecha,

un manguito de fijacién instalado en el mismo rodamiento.

pag. 233




9. Seleccion y disefio de equipos

Los rodamientos de rodillos a rétula tienen dos hileras de rodillos simétricos, un camino de rodadura
esférico comun en el aro exterior y dos caminos de rodadura en el aro interior inclinados de manera tal
que forman un &ngulo respecto del eje del rodamiento. EI punto central de la esfera del camino de
rodadura en el aro exterior se encuentra en el eje del rodamiento. Los manguitos de fijacion son los

componentes utilizados para fijar los rodamientos.

Los rodamientos de rodillos se montan en unidades resistentes que son ensambladas, lubricadas y
selladas en la fabrica. Se seleccionaron las unidades de rodamiento de rodillos, modelo ConCentra
SYNT 75 FW de la empresa “SKF®”.

Fig. 9.38: Unidades de rodamientos.

El conjunto de unidades de rodamiento, rodillos de apoyo y ejes se conforman como se muestra en la
Figura 9.39.

—f |12
~— 90— .
1
435
!
# T — -] -

515

A

Fig. 9.39: Conformacion del conjunto rodillos, ejes y unidades de rodamientos.
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El conjunto de rodamiento debe montarse sobre un soporte que proporcione una base estable y permita
la libre rotacion de los rodillos. Para ello, se construye por moldeado un armazon de hierro fundido
ASTM A-47 con las dimensiones detalladas en la Figura 9.40.

]

1000 ~

Fig. 9.40: Dimensiones del armazo6n de soporte para el conjunto de rodamientos.

El conjunto de rodamientos y el armazén de soporte se conforman como se muestra en la Figura 9.41.

Fig. 9.41: Conformacion del conjunto de rodamiento y el armazo6n de soporte.

9.3.4.4. Conjunto corona-pifion
La transmision de potencia entre el eje de accionamiento del motor eléctrico y el tambor se hace a

través de un par de engranajes rectos, que conforman el conjunto pifién-corona.
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Fig. 9.42: Conjunto corona-pifién de un tambor de

horno rotativo.

Seglin el trabajo de grado ‘“Puesta en marcha de un horno rotatorio para altas temperaturas” (A.
Montes y A. Perrea, Universidad del Valle, Cali, Colombia, 1996), se realizan los siguientes calculos

para el dimensionamiento del conjunto corona-pifion:

e P=2%180°/Z

e M=D./Z+2

e D.,=D.+2x+H

e D,=Zx«M

e D,=D,—(2*M=1.25)
e S=mxM=x19/40

e H=225%M

e L=10+M

Donde:

e P: Es el arco de circunferencia, sobre la circunferencia primitiva, entre los centros de los
dientes consecutivos.

e Z: Esel nimero total de dientes de la corona del engranaje en toda su circunferencia.

e M: Mddulo. Es la relacion que existe entre el didmetro primitivo y el nimero de dientes. Es
una magnitud de longitud, expresada en milimetros, para que dos engranajes puedan engranar
tienen que tener el mismo modulo, el médulo podria tomar un valor cualquiera, pero en la

practica esta normalizado segun el siguiente criterio:
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o De1a4enincrementos de 0,25 mm.
o De4a7enincrementos de 0,50 mm.
o De 7 al4enincrementos de 1 mm.

o De 14 a 20 en incrementos de 2 mm.

e De: Didmetro exterior. Es el diametro de la circunferencia que limita la parte exterior del
engranaje.
e D,: Didmetro primitivo. Es la circunferencia a lo largo de la cual engranan los dientes.

e D;: Didmetro interno. Es el que corresponde a la circunferencia de raiz.

S: Espesor de dientes. Es ancho del diente sobre la circunferencia primitiva.

H: Altura del diente. Es la distancia entre la circunferencia raiz y la exterior.

L: Longitud del diente. Es la anchura de la corona, sobre la que se tallan los dientes.

\
\ " Circunferencia raiz
Circunferencia base

a: Addendum o Cabeza
b: Dedendum o Raiz

Fig. 9.43: Descripcidn de las dimensiones caracteristicas de un engranaje.

En base a recomendaciones del trabajo de grado mencionado previamente, se opta por un médulo de 8,
un angulo de presion de 14.5° y un diametro de raiz de 0.8031 metros, igual al diametro exterior de las
pistas de rodadura.
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Al establecer la relacion de didmetro primitivo corona-pifién, debe tenerse presente que los valores
pequefios son utilizados para desarrollar altas velocidades de giro y valores grandes para bajas. Segun
el catalogo de la empresa de agropartes “Catalano®”, se opta por una relacion corona-pifién de 5:1.

Relaciones entre coronas y pifiones
Velocidades altas Velocidades medias Velocidades bajas
Relacion D, Relacion Z Relacion D, Relacion Z Relacion D, Relacion Z

2.64 14 -37 3.90 10-39 5.29 7-37
2.79 14 -39 3.91 11-43 5.86 7-41
2.80 15-42 4.10 10-41 6.14 7-43
2.93 14 -41 4.11 9-37 6.43 7-45
3.07 14 -43 4.33 9-39 6.83 6-41
3.21 14 - 45 4.63 8-37 7.17 6-43
3.42 12-41 4.88 8-39

3.58 12-43

3.73 11-41

Tabla 8.14: Relacion de diametro primitivo y numero de dientes para el conjunto corona-pifion

de acuerdo a su finalidad.

Realizando la secuencia de célculo con las ecuaciones previamente establecidas, obtenemos las

caracteristicas dimensionales del conjunto corona-pifién que se muestran en la Tabla 9.15.

Parametros Corona Pifion
Modulo (M) 8 8
Nro. de dientes (2) 103 21
Arco de circ. (P) 3.50 17.51
Didm. interior (D)) 803.1 144.46
Didm. exterior (D,) 838.3 180.46
Didm. primitivo (D,) 822.3 164.46
Esp. de dientes (S) 11.93 11.93
Alt. de dientes (H) 18 18
Long. de dientes (L) 80 80

Tabla 9.15: Caracteristicas dimensionales del conjunto

corona-pifion.

Como puede observarse, el nimero de dientes por corona y pifién se corresponden con los establecidos

en los catélogos de la empresa autopartista. Finalmente, la conformacion del conjunto corona-pifion se
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realiza a partir de una pieza de acero SEA 1045 que es cortada, torneada y frezada hasta alcanzar la

forma y dimensiones necesarias.

Fig. 9.44: A la izquierda, conjunto corona-pifion. A la derecha, conformacidn junto al tambor rotatorio.

9.3.5. Estructuras de apoyo
El equipo descansa sobre una estructura fija con caracteristicas dimensionales que aseguren los
requisitos operacionales. Para ello, se monta una estructura de hormigén para el apoyo de los

rodamientos.

1. Segun el programa informatico “Autodesk AutoCAD®”, con el cual se ha disefiado la
estructura de apoyo, su volumen es de 3.10 m®. Para su construccion en hormigén estructural
tipo H30, debemos tener en cuenta los reglamentos CIRSOC 201 (Reglamento Argentino de

Estructuras de Hormigon) con las siguientes consideraciones:

e Clasificacion: Hormigon estructural, tipo H30.

e Materiales: Cemento portland, agua, arena y piedra granitica.
e Resistencia minima: 300 MPa.

e Contenido minimo de cemento: 440 Kg/m®,

e Relacion agua-cemento: 0,5 (En peso).

¢ Relacion cemento-arena-piedra: 1:3:3 (En volumen).

e Tamafio maximo de agregado grueso: 32 mm.
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Calculamos la cantidad de cemento (CM), agua y aridos (AR) necesarios.

¢ (M = Vpgear * CMpyin

e CM = (3,10 m®/0bra) * (440 Kg/m3) = 1.364 Kg CM/Obra

NOTA:

Para la preparacion del hormigon se seleccioné el cemento portland compuesto CPC 40 de la

empresa “Cementos Avellaneda®”.

En cuanto al agua, tenemos:
o H20 = CM = RHZO/CM
e H20 = (1.364 Kg CM/Obra) * (0,5 Kg H20/Kg CM)
e H20 = 682 KgH20/0bra

Para el célculo de los aridos debemos considerar las densidades, siendo la del cemento 3.150

Kg/m3, y tanto la de la arena como la grava 1.500 Kg/m?. Por lo tanto:
* AR =Rygr/cm * par * CM * (1/pem)
e AR = (6 m3 AR/1 m3CM) * (1.500 Kg AR/m3) = (1.364 Kg CM/Obra) * (m3/3.150 Kg)

e AR =3.900 Kg AR/Obra

Para conformar la estructura se usan encofrados de madera, donde se deja madurar el hormig6n por un
periodo de 7 dias. Posterior a ese tiempo, el hormigén prosigue el proceso de madurado hasta los 28

dias, pero sin la necesidad del encofrado.
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—

400

5000 ! 1000

Fig. 9.45: Dimensiones de la base de hormigon del secador.

A su vez, se monta otra estructura de ladrillo refractario para sostener el cabezal de entrada y contener
el calor dentro del mismo. Las caracteristicas de los materiales de la estructura de apoyo del cabezal de
entrada se muestran en la Tabla 9.16.

Dimensiones 225x112,5x62,5 mm |[Tipo Humedo

Temp. max. de uso 1700 °C Temp. max. de uso 1700 °C

Rotura por compresién 250 Kg/cm2 L 180 Kg cada 1000
Aplicacién i

Peso especifico 2,25 g/em? ladrillos

Tabla 9.16: Caracteristicas técnicas de los materiales del apoyo estructural para el cabezal de entrada.

2. Segun el programa informatico “Autodesk AutoCAD®”, con el cual se ha disefiado la

estructura de apoyo del cabezal, su volumen es de 2.84 m®,

Calculamos la cantidad de ladrillos refractarios (LR) necesarios.
e LR=V¢/Vig

e LR =(2,84m3/0bra)/[(0,225m = 0,112 m = 0,062 m)/LR] = 1.818 LR/Obra
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Calculamos la cantidad de mortero refractario (MR) necesario.

e MR = (1.818 LR/Obra) * (180 Kg MR/1.000 LR) = 328 Kg MR/Obra

Los materiales de construccion utilizados son ladrillos refractarios de alta alimina (40%), linea Sl, y

mortero refractario himedo A1 W, linea CARBOMOR, ambos de la empresa “Suinsa Argentina®”.

- 1500 - 2000 —

Fig. 9.46: Dimensiones de la estructura de ladrillo refractario para el

cabezal de entrada del secador.

9.3.6. Quemador de aire
El quemador se encarga suministrar el calor necesario para calentar el aire que circula dentro del
tambor rotativo, y asi, extraer el agua del orujo de uva. Segun los célculos del balance de energia

(seccidn 8.1.1), el calor necesario para llevar a cabo la operacion de secado es de 512.000 Kcal/hs.

Por lo tanto, se selecciond un quemador, modelo MJ3 de la empresa “Wayler®”, cuyas

especificaciones técnicas se muestran en la Tabla 9.17.

pag. 242




9. Seleccion y disefio de equipos

Capacidad 700.000 a 900.000 Kcal/hs
Tipo Ducto bridado
Dimensiones 600 x 600 mm
Potencia eléctrica 1 kW

Tabla 9.17: Especificaciones técnicas del

guemador de aire.

Fig. 9.47: Quemador de aire con ducto bridado, modelo MJ3.

9.3.7. Extractor centrifugo

El extractor centrifugo se encarga succionar el aire del tambor rotativo e impartir el flujo de aire
necesario. Segun célculos del caudal de aire y potencia necesarios (seccion 9.3.3.1), se seleccion6 un
extractor centrifugo, modelo SBT59028 de la empresa “Czerweny®”, con las especificaciones
técnicas mencionadas en la Tabla 9.18.

Material Chapa galvanizada
Capacidad 290 m*/min
Boca de entrada 696 mm (@)
Boca de salida 517x672 mm
Velocidad de giro 2.800 rpm
Potencia eléctrica 14,9 kW

Tabla 9.18: Especificaciones técnicas del

extractor centrifugo.
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Fig. 9.48: Extractor centrifugo, modelo SBT59028.

9.3.8. Motor eléctrico

El motor eléctrico es el encargado de generar la fuerza que se transmite al sistema de rotacion y
provocar el giro del tambor. Se debe determinar la potencia de accionamiento para hacer rotar el horno
a la velocidad de operacion requerida. Se lo sobreestima una velocidad de rotacion de 20 rpm, el cual

es el limite superior de operacion de este equipo.

1. En base al libro “Chemical Engineers Handbook” (Robert H. Perry, Seventh Edition,
McGraw-Hill, 1999), se utiliza la siguiente ecuacion para determinar la potencia requerida por

un horno de tambor rotativo:

e P=N=x%[1885#*y=*(senf)*w+ 0,1925 %D W + 0,33 * W/100.000]

Siendo:

e P: Potencia requerida (HP).

y: Distancia entre el centro del tambor y centro del lecho del material (ft).

B: Angulo de reposo del material (grados).

N: Velocidad rotacional (rpm).

w: Carga viva del material (Ibs).

W: Carga rotativa total (Ibs).

e D: Diametro del anillo de asiento-pista de rodadura (ft).
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2. Para el célculo de la carga viva del material, se toman en cuenta los datos del balance de
materia (seccion 7.1.2.2), pero sobreestimaremos el volumen del tambor que ocupa el orujo de
uva al valor limite de 15% con el que suelen operar estos equipos.

e w=015=* Vrambor * Pou
e ®»=0,15%170m3* (372 Kg/m3) = 94,86 Kg
e Expresado en termino de libras, tenemos: w = 209,13 Lbs

3. Para el calculo de la carga rotativa total, se considerada una densidad del acero al carbono
ASTM A-53 de 7.850 Kg/m® y el volumen de cada una de las piezas de acero que constituyen

el tambor rotativo determinadas mediante el programa informatico “Autodesk AutoCAD®”

Tenemos:
e Cilindro interno: 0,1467 m®.
e Barras interiores: 0,0274 m®.
e Anillos de refuerzo: 0,0182 m®.
e Cilindro exterior: 0,1651 m?®.
Entonces:
e W=(0,1467 m® + 0,0274 m? + 0,0182 m3 + 0,1651 m®) * (7.850 Kg/ m3) + 94,86 Kg

e W =2900Kg

e Expresado en termino de libras, tenemos: W = 6.395 Lbs

4. Con ayuda del programa informatico “Autodesk AutoCAD”, averiguamos el a&ngulo de reposo
del material (B) y la distancia entre en centro del tambor y el centro del lecho del material (y),

siendo los mismos 95° y 0.82 ft, respectivamente.

Por otro lado, el diametro del anillo de asiento (D) coincide con el didmetro exterior del
tambor, ya que los rodillos se apoyaran directamente con la superficie externa del tambor. Por

lo tanto, el diametro del anillo de asiento es 2.218 ft.
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5. Calculamos la potencia necesaria del motor.

e P =(20rpm) *[18,85 * (0,82 ft) * (sen 95°) * (209.13 Lbs) + 0,1925 * (2,218 ft) *
(6.395 Lbs) + 0,33 * (6.395 Lbs) / 100.000]

e Obtenemos: P = 1,63 HP = 1,22 kW

6. Los motores eléctricos suelen tener rendimientos que van desde el 70 al 90%. Considerando

una eficiencia eléctrica (ne) del 70%, calculamos la potencia real (Prea) requerida.

®  POTreat = POTresrica/NE

o POTgey = 1,22 kW/0,70 = 1,74 kW

7. Por ultimo, teniendo en cuenta la clasificacion del motor segun la “National Electrical
Manufacturers Association (NEMA)”, se aplico un factor de arranque de 1.5 al valor obtenido,

con lo que se determind una potencia necesaria de 2.61 kW.

Clase | Parde arranque | Corriente de | Regulacion de | Nombre de clase del motor

NEMA Carr/Cn Arranque Velocidad (%)

A 1.5-1.75 &-7 2-4 Normal

B 1.4-1.6 4.5-5 35 De proposito general

c 2-2.5 3.5-5 4-5 De doble jaula alto par

D 2.5-3.0 -8 5-8,8-13 De alto par alta resistencia

F 1.25 2-4 mayor de 5 De doble jaula, bajo par y
baja corriente de arranque.

Tabla 9.19: Caracteristicas de los motores comerciales, de acuerdo

con la clasificacién de letras NEMA.

Por lo tanto, se seleccion6 el motor eléctrico con freno, modelo MSEJ 112M-2 de la empresa

“Czerweny®”, con las especificaciones técnicas mencionadas en la Tabla 9.20.
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Medidas 245 x285x453 mm
Tipo Asincronico trifasico
Alimentacion Corriente continua
Tension 380V
Velocidad de giro 2.900 rpm
Potencia eléctrica 4 kW

Transportador de
cangilones, ascensores
Aplicaciones y elevadores,
reductores mecdnicos

de velocidad

Tabla 9.20: Especificaciones técnicas del

motor eléctrico.

Fig. 9.49: Motor eléctrico MSEJ 112M-2.

9.4. Almacenamiento del orujo de uva

Los equipos a analizar pertenecientes a esta etapa son, los silos de almacenamiento, los extractores
centrifugos de aire y las roscas extractoras para la descarga del orujo dentro de los silos.

9.4.1. Elevador de cangilones
El elevador de cangilones se encarga de transportar el orujo saliente del secador de tambor rotativo,
hasta cierta altura, para luego descargarlo por una serie de conductos hasta los silos de

almacenamiento a través del techo.
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1. En general, la capacidad de transporte de estos equipos supera ampliamente la necesaria para
nuestro caso. Recordando segun el balance de materia (seccion 7.1.1), que el caudal de salida
es 2.490 Kg/hs y la densidad el orujo de uva con 12% de humedad es 300 Kg/m?.

e 0Ujpqyu = (2.490 Kg/hs) * (m®/300 Kg)

e OUjuy =8,30m3/hs

Calculamos la potencia necesaria para que el motor eléctrico eleve la carga. Considerando la
informacidn proveniente de la empresa de consultoria industrial y agroindustrial “Ediagro®”,

utilizamos la siguiente ecuacion:
e P=H=*Q/160

Siendo:
e P: Potencia (HP).
e H: Altura del elevador (20 m).
o Q: Capacidad (2,49 Tn/hs).

Entonces:
e P =[20m* (2,49 Tn/hs)]/160

e P = 0,29 HP, convirtiendo kW tenemos, P = 0,31 kW

Se selecciond un elevador de cangilones, modelo NS 20 de la empresa “Sansoni®”, con las

especificaciones técnicas que se muestran en la Tabla 9.21.

. Chapa de acero
Material .
galvanizado
Capacidad Hasta 25 m>®/hs
Altura 20m
Potencia eléctrica 2,23 kW

Tabla 9.21: Especificaciones técnicas del

elevador de cangilones.
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Fig. 9.50: Elevador de cangilones con sistema de distribucidn para silos.

9.4.2. Silos
Los silos deben poseer la capacidad suficiente como para contener el orujo de uva necesario para la

produccién anual de la planta.

1. Segun los calculos realizados en los balances de materia (seccion 7.1.3.1), la cantidad de orujo
de uva necesario para un afio de produccién, con un margen extra del 20%, es de 1.680
toneladas. Recordando que esta cantidad corresponde a un orujo con una humedad de 12% y
su densidad es de aproximadamente 300 Kg/m?, calculamos el volumen representativo de esta
cantidad.

e  0Ups = (1.680 Tn/Afio) * (m?/0,30 Tn) = 5.600 m3/Afio

Considerando un margen extra del 20% para el volumen de almacenamiento de los silos,

tenemos:

o Vg0 = 6.720 m3/Silos

Segun el catalogo de silos de la empresa “Sansoni®”, se decide almacenar el orujo de uva en 3 silos de

fondo conico de la misma empresa, con las especificaciones técnicas que se muestran en la Tabla 9.23.
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it 564 658 728 820 9,10 10,02 1092 12,74 13,66 14,57 1547 16,39 18,22 (20,03 | 21,85 22,76 23,67 27,31 30,04 32,39
CHAPASPORFILA NA 6 7/ 8 9 10 n 12| w| s w6 v 8] 20| 2/ ul 5] 2 30 B 7
ALTUBA TECHO (m) HT 160 1,85 208 225 260 280 290 330 | 355 385 405 435 485 540 570 6,06 625 730 808 920

ALTURA
EICL)/\\.S/S SIELKI{:JE]!EO (m) CAPACIDADES EN TON Peso especifico 0,8 ton/m3 sin incluir fondo cénico.
CYLINDER (m) CAPACITY IN TONS Specific weight 0.8 tn/m3 excluding conical bottom
F HC
? 1,90
3 2,85
4 3,80 §7 121 M9 19 3 300 363 514 580 695 796 909 1160 1443|1802/1979
5 475 106 47 181 236 292 360 434 411 | 694 822| 939 1.070 [1.368 |1690|2.0952.297
6 570 | 125 1720 2130 276 342 4200 505 708 809 | 948/1.082 /1230 1556 |1.937|2.388| 2616
7 665 | 1441985 244 316 394 480 577 805 924 107512251390 1760 | 2185 2.681 2934
8 760 | 163 225 2% 357 440 540 648 901 1038 1202)1368 1551|1964 |2432| 2974|3316
9 8,55 252 308 397 490 600 719 998 11531328/ 1511 (1716 2168 | 2679 |3273/3 640
10 9,50 339 438 540 660 790 1.095 |1.268 | 1455/1658 1881 2.372 |2.926|3.572|3.964
n 10,45 371 478 589 720 8611192 1379 1582 1.805 2.046 |2.576 |3.235 38714290
12 11,40 403 518 638 780 9331267 1535  1713(1.952|2.211 2780 [3486 | 4170|4614 49826900 8392
13 12,35 559 688 840 1.004 1385 1649 18432.099 2376 2984 3739 44694939 5333 7366 8958
i 13,30 600 737 900 1075 1484 1764 | 1974|2246 |2.541 3.250 |3.991|4768/5.263 5.684 7834 9.525 11034
15 14,25 640 790 960 1146 1583 |1879 | 2184|2393 2706 3458 |4.243|5.067 5588 |6.035 8.302  10.089| 11678
16 15,20 680 835 1020 1217 1683 |1.994 |2.235 2.540 |2.871 3.666 |4.496|5.366/5.913 |6.386 8.769 10.654/12.323
7 16,15 1783 12018 | 2.365|2.687 3.036 |3.674 | 4747 |5.665 6.238 6737 9.237 11.219|12.968
18 7,0 1882 2223 249 |2.834 |3.201 4.082 5.000 5964 6,562 | 7088 9.704 11784 13.614
19 18,05 |14.259
20 19,00 14.904
Fondo Cdnico 35° 13 21 82 40) 552 74 95 155 18| 233) 279 332 465 618] 03] 906
Fondo Cdnico 40° 16 25 34 48 662 885 145 182 223 M2 i

Tabla 9.22: Configuracion para construccion de silos de la empresa “Sansoni®”.

) Chapa de acero
Material )
galvanizada
Capacidad 1.758 m*
Didmetro de cuerpo 13,66 m
Altura de cuerpo 11,40 m
Altura de techo 3,55m
Fondo Cénico (40°)

Tabla 8.23: Especificaciones técnicas de los

silos de fondo conico.

9.4.3. Extractores centrifugos

En cada silo se instalaran extractores centrifugos para la circulacion aire, a fin de controlar la
temperatura y la humedad del orujo en su interior. Segun el balance de materia en esta etapa (seccion
7.1.3.2), se necesita un caudal de aire de 168 m*/min para mantener bajo control las condiciones de
almacenamiento de las 1680 toneladas de orujo de uva. Como esta cantidad se divide en 3 silos, por
partes iguales, también lo hacen los requerimientos de succion de aire en cada silo, resultando en 56

mé/min.
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En base a ello, se seleccionaron 3 extractores centrifugos, modelos SBM 42028 de la empresa

“Czerweny®” con las especificaciones técnicas mencionadas en la Tabla 9.24.

Material Chapa galvanizada
Capacidad 75 m*/min
Boca de entrada 420 mm (@)
Boca de salida 268 x378 mm
Velocidad de giro 2.800 rpm
Potencia eléctrica 1,5 kW

Tabla 9.24: Especificaciones técnicas de los

extractores centrifugos para silos.

9.4.4. Roscas extractoras

Los silos de gran envergadura se descargan mediante roscas extractoras instaladas en fondos cénicos

de los mismos. Estos equipos deben responder a los caudales de entrada necesarios para la etapa de

maceracion (seccion 7.1.4.1), siendo este de 2.062 Kg/hs, la seleccion de los equipos transportadores

se realiza en base a ello. Por lo tanto, se seleccionaron 3 roscas extractoras, modelos RES 20 de la

empresa “Sansoni®”, como las detalladas en la seccion 9.2.1.2.

Fig. 9.51: Roscas extractoras instaladas en silos verticales.
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9.5. Preparacion de la solucion de orujo de uva

El partir de del orujo de uva y agua, hasta obtener una solucion concentrada en azlcares, contempla el
uso de un equipo de mezclado, un tamiz rotativo y un evaporador tubular, ademas de equipos

periféricos como, bombas de impulsién e intercambiadores de calor.

9.5.1. Mezclador
El mezclador hace las veces de macerador, permitiendo el contacto intimo entre el orujo y el agua
caliente el tiempo suficiente como para que la difusion de los azucares al agua sea lo méas grande

posible.

Como la solucion concentrada en azlcares es la materia prima principal de nuestro proceso de
fermentacion y su demanda es muy grande, se decidié adquirir el equipo mezclador que permita
manejar la mayor cantidad de volumen posible. Con ese fin, se seleccion6 el mezclador de eje
horizontal, modelo WAH15000 de la empresa “MAP®”, con las especificaciones técnicas

mencionadas en la Tabla 9.25.

i Acero inoxidable AlSI

Material
316

Volumen total 15.000 litros
Volumen de operacion 50% del total
Tiempo de mezcla 1a3 min
Dimensiones 2,11x2,46x6,01 m
Potencia eléctrica 45 kW

Tabla 9.25: Especificaciones técnicas del

mezclador de eje horizontal.
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Fig. 9.52: Mezclador de eje horizontal, modelo WAH15000.

9.5.2. Tamiz de tambor rotativo

A la salida del mezclador tenemos una mezcla de una solucién azucarada con restos sélidos del orujo
de uva que deben ser removidos, previa a su ingreso en el evaporador tubular. La eleccion de este
equipo se hace en base a dos consideraciones. La primera, es el caudal de entrada, y la segunda, es el

tamafio de paso de malla del tamiz.

1. Como en los catalogos los caudales de entrada de estos equipos se presentan en términos
volumétricos, realizamos el célculo del mismo con la informacion del balance de materia
(seccion 7.1.4.1).

o Vs=Sx(1/ps)

Recordando que la densidad de la solucién azucarada con 14° Brix a 50°C es de 1.045 Kg/m?,

tenemos:
e Vs =(2.522Kg/hs) * (m3/1.045 Kg) = 2,42 m®/hs
Por otro lado:

e Vor =S*(1/pok)

e Vor = (674 Kg/hs)  (m3/300 Kg) = 2,25 m®/hs
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Por lo tanto, el caudal volumétrico total resulta:
L] VT = VS + VOE

e Vi =(2,42m3/hs) + (2,25 m3/hs) = 4,67 m®/hs

En cuanto al tamafio de paso de malla, este suele rondar entre 1 a 6 milimetros. Considerando que la
uva posee un tamafio promedio de 10 a 20 mm, podemos estimar que el orujo tendrd un tamafio
similar. Por lo tanto, elegiremos el tamiz de tambor rotativo que nos ofrezca el tamafio de paso de
malla mas pequefio, a fin de retener las particulas mas pequefias que puedan estar presentes, pero sin

comprometer el caudal volumétrico necesario.

i,

-

L
»
-

\ l

0 1 2 3

mm llll,llllllT‘l

Fig. 9.53: Dimensiones promedio de uvas.

En base a ello, se seleccioné el tamiz de tambor rotativo, modelo RTV 500X1000 de la empresa

“SAVECO®?”, con las especificaciones técnicas mencionadas en la Tabla 9.26.

Material Acero inoxidable AISI 316
Caudal 26 m’/hs

Paso de malla 1 mm
Inclinacion 5°

Boca de entrada 100 mm (@)

Boca de salida 150 mm (@)
Dimensiones 900 x 1.500 x 2.000 mm
Potencia eléctrica 0,37 kW

Tabla 9.26: Especificaciones técnicas del

tamiz de tambor rotativo.

pag. 254




9. Seleccion y disefio de equipos

Fig. 9.54: Tamiz de tambor rotativo, modelo RTV 500X1000.

9.5.3. Evaporador de pelicula descendente

El evaporador de pelicula descendente se encarga de remover el exceso de agua de la solucién

azucarada, concentrandola hasta los 37° Brix con el minimo tiempo de contacto sobre la superficie

caliente, a fin de evitar la degradacion térmica de los nutrientes valiosos para el proceso de

fermentacion.

Se decidio pedir por encargo el disefio del equipo evaporador de pelicula descendente. Para ello,

debemos definir el &rea de transferencia calor y las condiciones operacionales méaximas a fin de que la

empresa pueda definir variables y condiciones de disefio.

9.5.3.1. Area de intercambio térmico

Se debe conocer el area de intercambio térmico necesaria en cada evaporador para llevar a cabo la

operacion.

1. Mediante la siguiente ecuacion despejamos el &rea necesaria:

e QO =UxAx*AT

e A=0Q/Ux*AT

2. Conociendo las temperaturas de entrada y salida de cada fluido, calculamos la diferencia de

temperatura logaritmica en cada evaporador.
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Primer efecto:
o Tve: Temperatura del vapor entrante (120°C).
o Tcs: Temperatura del condensado saliente (120°C).
e Tse: Temperatura solucién entrante (50°C).

e Tss: Temperatura solucién saliente (110°C).

Siendo:
® ATLMTDl = [(TVE - TSS) - (TCS - TSE)]/ln[(TVE - TSS)/(TCS - TSE)]

Entonces:
e  AT.vtp: = [(120 — 110)°C — (120 — 50)°C]/In[(120 — 110)°C/(120 — 50)°C]
e ATymrp: = 30,83°C

Segundo efecto:
e Tye: Temperatura del vapor entrante (110°C).
o Tcs: Temperatura del condensado saliente (110°C).
e Tse: Temperatura solucion entrante (50°C).

e Tss: Temperatura solucion saliente (100°C).

Siendo:

e ATimrpz = [(Tyvg — Tss) — (Tes — Tse)1/In[(Tyg — Tss)/(Tes — Tse)]

Entonces:
e ATyyrps = [(110 — 100)°C — (110 — 50)°C]/In[(110 — 100)°C/(110 — 50)°C]

° ATLMTDZ = 27,90 °C

Considerando que en los dos evaporadores el fluido calefactor sede calor a la solucion
azucarada por un cambio de estado sin una variacién perceptible de su temperatura,
calculamos el calor intercambiado en cada evaporador basandonos el balance de energia en

esta etapa (seccion 8.1.3.3).

Primer efecto:

e Q,=Vx(Hy—Hc)
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e Q, = (1.021 Kg/hs) * (646 — 120)Kcal/Kg = 5,37 x10° Kcal/hs

Segundo efecto:

e Q=5+ Ruzo/s * Ae
e Q,=(1.224Kg/hs) * (0,625 Kcal H20/Kg S) * (640 Kcal/Kg) = 4,90 x10° Kcal/hs
Segun el libro “Chemical Engineers Handbook” (Robert H. Perry, Seventh Edition, McGraw-

Hill, 1999), podemaos estimar el coeficiente global de transferencia térmica en base al tipo de

evaporador utilizado y la temperatura de ebullicién del liquido en su interior.

= %
£ 600 /4 J/
%500 ¢
g.m y 01,
gm / A
5 b
200
ool ]
%00 720 140 160 18O 200 220 240 260
Temperatura de ebulicidn, °F.

Fig. 9.55: Relacién entre la temperatura de ebullicion y el coeficiente de

transferencia global de calor para distintos evaporadores

Siendo:

e A: Evaporador vertical de tubo corto con bajada central.
e B: Evaporador estandar de tubo horizontal.
e C: Evaporador Lillie.

e D: Evaporador vertical de tubo largo.
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En nuestro caso, se trata de un evaporador vertical de tubo largo (Opcion D) vy las
temperaturas de ebullicion de la solucion azucarada en el primer y segundo efecto, de 110°C y
100°C, respectivamente. Por lo tanto:

e Encontramos, U; =~ 560 Btu/hs ft? °F, lo que equivale a U; ~ 2.734 Kcal/hs m? °C

Q

e Encontramos, U, =~ 470 Btu/hs ft? °F, lo que equivale a U, ~ 2.295 Kcal/hs m? °C

5. Calculamos las areas de intercambio térmico para los dos evaporadores con un margen extra
del 50%.

e A, = [(537 x10° Kcal/hs) * 1,50]/[(2.734 Kcal/hs m? °C) (30,83 °C)] = 9,56 m?
1= [(

e A, =[(4,90x10° Kcal/hs) * 1,50]/[(2.295 Kcal/hs m? °C) * (27,90 °C)] = 11,48 m?
2= [(

De manera de facilitar la construccion y abaratar costos, se decide que ambas unidades de evaporacion

posean un area de intercambio térmico de 12 m?,

9.5.3.2. Condiciones operacionales maximas

Los equipos correctamente disefiados deben operar en condiciones tales, que no les sea dificultoso
cumplir con su proposito y alejados de condiciones extremas que pongan en juego su eficiencia, o
incluso, su integridad estructural. La definicion de las condiciones maximas de operacion marca un
limite hasta el cual puede desviarse el proceso, momentaneamente, sin traer una consecuencia

negativa.

1. Considerando que la mayor presion de operacién son 2 bares, agregando margen del 50%,

tenemos una presién maxima de operacion de 3 bares.

2. Considerando la densidad de la solucién azucarada a la entrada es de 1.045 Kg/m® y un

margen extra del 50%, calculamos el caudal volumétrico maximo de alimentacion.

b Vs = S1 * (1/ps) * 1,50

e Vs =(1.244Kg/hs) * (m3/1.045 Kg) * 1.50 = 1,78 m3 /hs

3. Considerando una presion maxima de 3 bares y un margen extra del 50%, calculamos el

caudal méaximo de vapor a la entrada.
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Siendo:
e pvs: Densidad del vapor saturado a 3 bares (1,62 Kg/m?®).

Entonces:
o Vys =V=(1/pys) * 1.50
e Vys = (1.021 Kg/hs) * (m®/1,62 Kg) * 1.50 = 945 m3/hs
Basandonos en el calculo del area de intercambio térmico y las condiciones méaximas de operacién, se

le encarga a la empresa “Servinox Ingenieria®” un evaporador de pelicula descendente capaz de

cumplir con las especificaciones técnicas mencionadas en la Tabla 9.27.

) Acero inoxidable AlSI
Material

316
Nro. de efectos 2
Tipo de alimentaciéon Paralela
Altura maxima 8m
Area de transferencia 12 m? por unidad
Presion maxima 3 bares

Caudal maximo de

) - 1.800 L/hs por unidad
alimentacién

Caudal maximo de

950 m*/hs por unidad
vapor

Tabla 9.27: Especificaciones técnicas del

evaporador de pelicula descendente.
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Fig. 9.56: Evaporador tubular de doble efecto fabricado por la

empresa “Servinox Ingenieria®”

9.5.3.3. Intercambiador de placas
A la salida del evaporador la solucién concentrada pasa a través de un intercambiador de placas para

reducir rapidamente su temperatura y evitar la degradacion térmica de sus nutrientes.

1. Para la seleccion del equipo necesitamos conocer el area de intercambio térmico mediante la

siguiente ecuacion:
e Q=UxA*AT
o A=Q/UxAT

2. Conociendo las temperaturas de entrada y salida de cada fluido, calculamos la diferencia de

temperatura logaritmica en el intercambiador de calor.

Recordando que:

o Tag: Temperatura de agua entrante (5°C).
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o Tas: Temperatura de agua saliente (35°C).
e Tsce: Temperatura solucion concentrada entrante (100°C).

e Tscs: Temperatura solucién concentrada saliente (20°C).

Siendo:
e ATimrp = [(Tsce — Tas) — (Tscs — Tae)]/In[(Tsce — Tas)/ (Tscs — Tag)]
Entonces:
o AT,yrp = [(100 — 35)°C — (20 — 5)°C]/In[(100 — 35)°C/(20 — 5)°C]
o AT, = 34°C

Considerando que la solucion concentrada sede calor sensible al agua, calculamos el calor
intercambiado basandonos el balance de energia en esta etapa (seccién 8.1.3.3).

Siendo:
b Q=SC*CpSC*(Te_Ts)
e Q= (889 Kg/hs) = (0,83 Kcal/Kg °C) * (100 — 20)°C = 5,90 x10* Kcal/hs

Segun el libro “Chemical Engineers Handbook” (Robert H. Perry, Seventh Edition, McGraw-
Hill, 1999), el coeficiente global de transferencia térmica en intercambiadores de placas para
sistemas agua-agua (muy similar al nuestro) ronda entre los 5.700 a 7.400 W/m? °C. Tomando

un promedio estimamos un coeficiente global de transferencia térmica de 6.550 W/m? °C.

Volviendo al célculo del &rea de intercambio térmico para la seleccion del intercambiador de

placas, con un margen extra del 50%, tenemaos:

e A =1(590x10* Kcal/hs) * 1,50]/[(5.633 Kcal/hs m? °C) * (34 °C)] = 0,46 m?

Segun el catalogo del proveedor “Alfa Laval”, el tamafio de las placas del intercambiador de
placas tentativo es de 211 x 74 mm. Con ello, calculamos el nimero de placas (NP)

necesarios.

e NP=0,46m?/(0,211 m* 0,074 m) = 29,46
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En base a los célculos realizados, se seleccioné el intercambiador de placas, modelo CBH16 de la

empresa “Alfa Laval®”, con las especificaciones técnicas mencionadas en la Tabla 9.28.

Material Acero inoxidable AISI
316

Alto de placa 211 mm

Ancho de placa 74 mm

Nro. de placas 30

Caudal maximo 3,6 m*/hs

Temp. max./min. 225°C/-160°C

Presidon maxima 32 bares

Tabla 9.28: Especificaciones técnicas del

intercambiador de placas.

Fig. 9.57: Intercambiadores de placas de la empresa “Alfa Laval®”

9.5.3.4. Tanque de almacenamiento para solucién
Una vez que la solucién concentrada es lleva a 20°C se la almacena hasta el momento que se requiera

para la operacion en cada biorreactor.

1. Considerando el balance de materia en esta etapa (seccion 7.1.4.3), sabemos que se elaboran
unos 14.731 Kg de solucién concentrada en azucares por lote, sabiendo que su densidad es

1.200 Kg/m?, calculamos el volumen de la solucidn.

e Vsc=SCx(1/psc)
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e Ve = (14.731 Kg/Lote) * (m3/1.200 Kg) = 12,28 m3/Lote

Considerando los céalculos realizados, se seleccionaron 2 tanques térmicos horizontales, modelos

THI150A de la empresa “ETI®”, con las especificaciones técnicas que se muestran en la Tabla 9.29.

. Acero inoxidable AISI
Material
316

Capacidad 15.000 L
Diametro 2,10 m
Largo 4,20m

. Poliuretano
Aislante .

expandido

Espesor de aislante 50 mm

Tabla 9.29: Especificaciones técnicas de tanque

térmico horizontal.

Fig. 9.58: Tanque térmico horizontal.

9.6. Biorreactor de 30 m?

La estructura del biorreactor consta de 3 partes basicas, el cuerpo, la tapa y el fondo. Ademas, cuenta
con sistemas relacionados al control de las condiciones en su interior, como el de temperatura,
aireacion y agitacion. Estos sistemas integrados, conforman un equipo como el que se muestra en la
Figura 9.59.
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Fig. 9.59: A la izquierda, vista interior del biorreactor. A la derecha, vista exterior del biorreactor.

Para conformar las diferentes piezas del biorreactor se utilizan chapas y tubos sin costuras de acero
provenientes de la empresa “Klockmetal®”.

) Anélisis Quimicos (%)
Material | Norma | Calidad Usos . : ; : — . — :
C. Max. |Mn.Max.| P.Max. | S. Max. | Si. Max. Cr. Max. Ni. Max. Mo. Max.
0.03 2.0 0.045 0.03 0.75 16.02180 | 10.0a14.0 | 2.0a3.0
Acero Propiedades Mecanicas
L AISI-SAE | 316 L |Estructural = =
inoxidable RT Min. (Mpa) E Min. (Mpa) A% (Lo: 50 mm)
460 a 860 1902210 <60

Tabla 9.30: Caracteristicas del material de construccién del biorreactor.

A fin de mantener una produccion constante de un lote por semana, se decide disefiar y construir 2
biorreactores industriales de 30 m® exactamente iguales. De esta manera, mientras uno se encuentra en

operacion, el otro limpia y prepara para el proximo lote.

9.6.1. Estructura general

Segun el libro “Bioprocess Engineering Principles” (P. Doran, Elsevier Science and Technology
Books, 1995), se establece las dimensiones del biorreactor en base al tipo de agitador utilizado

siguiendo una serie relaciones entre las diferentes partes del equipo (Figura 9.60).
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Wy Wy,
- —— -
III_ LI Hl ’Il
W :m!u* oo—
D' I’Il Dl ’I'
- D, — - D, —
1 2 3
D H H Baffles
1 L i
Impeller /D| /D, /Dx v
We /Dl Number
1. Rushton turbine 3 3 1 0.1 R}
",'/D,= 0.2, l"/l),z 0.25
2. Paddle 3 3 1 0.1 4
W, -
p;=0.25
3. Marine propeller 3 3 1 0.1 4
Pitch = D,

Fig. 9.60: Dimensionamiento de biorreactores agitados segun el propulsor elegido.
1. Considerando el uso de un agitador de paletas inclinadas y un volumen del caldo de
fermentacion (Ve) de 20 m?, calculamos las dimensiones para el cuerpo del biorreactor.
o Vp=Hp,*(D{/4)*m

Siendo:
e H/D =1

Entonces:
o V= (mxD{)/4
e D= W
o D =3/(4*20m3)/m=294m

H. es la altura del caldo de fermentacion, pero no la altura final del tanque. Por regla
general, en el disefio de biorreactores se establecen que 2/3 de la altura total se destina a la
altura del caldo de fermentacion, y el 1/3 restante es un espacio libre destinado a la ocasional

formacion de espuma.
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e Hp=(2/3)*Hr

Entonces:

e Hpy=(3/2)%294m=441m
T

9.6.1.1. Cuerpo del biorreactor
Basandonos en las normas “Standard API 650” para tanques de almacenamiento sometidos a presion
atmosférica, se especifica que el espesor del cuerpo requerido en ningin caso es menor a lo que se

especifica en la Tabla 9.31.

Diametro nominal en metros Espesor minimo en milimetros
< 1524 476
1524 < 36 576 6.35
36 576 < 60.96 7.93
> 60.96 9.52

Tabla 9.31: Espesores minimos de pared para tanques sometidos a presién atmosférica.

Las caracteristicas constructivas de la estructura cilindrica interna del biorreactor se muestran en la
Tabla 9.32.

, Acero inoxidable AlSI

Material
316

Diametro 3m
Largo 4,40 m
Espesor 4,76 mm
Piezas de 6 chapasde6'x20'y
construccion un espesor de 3/16"

Tabla 9.32: Caracteristicas técnicas del

cilindro interior del biorreactor.

Para la construccion del cilindro interno del biorreactor, se unen por soldadura con bisel en V, 3
cilindros de 1.46 m de alto y 3 m de didmetro interno, teniendo presente que las juntas de union entre

cilindros continuos deben estar orientadas en sentidos opuestos (Figura 9.61).
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Fig. 9.61: A la izquierda, cilindros que conforman el cilindro interior del biorreactor.

A la derecha, cilindro interno del biorreactor unido por soldadura.

Para dar mayor integridad estructural, se instalan anillos de refuerzo en el exterior del cilindro interno

al biorreactor. Las caracteristicas constructivas de los anillos de refuerzo se muestran en la Tabla 9.33.

Material Acero inoxidable AISI
ate
316

Diametro 3,0095m
Largo 200 mm
Espesor 15,87 mm
Cantidad 4 anillos
Dishosicién Equidistantes a lo largo

. del cilindro
Piezas de 4 chapasde4'x8'y un
construccion espesor de 5/8"

Tabla 9.33: Caracteristicas técnicas de los

anillos de refuerzo del biorreactor.
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A

VI

I(

%

————
-

Fig. 9.62: Anillos de refuerzo del biorreactor.

La union de los anillos con el exterior del cilindro se hace con soldadura a tope con refuerzo. La
conformacion entre los anillos de refuerzo y el cilindro interno del biorreactor se muestra en la Figura
9.63.

30412
r 200 $30095 i

w

y

Fig. 9.63: Anillos de refuerzo instalados en el cilindro interno del biorreactor.

El biorreactor utiliza una camisa para el control de la temperatura (los calculos para su disefio se

presentan en la seccion 9.6.3.1). Para su construccion, se unen 3 cilindros por soldadura con bisel en V
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y 2 anillos por soldadura de esquina con filete interno. Las caracteristicas constructivas de la estructura

de la camisa del biorreactor se muestran en las Tablas 9.34.

_ Acero inoxidable AISI _ Acero inoxidable AISI

Material Material
316 316

Didmetro 3,2095m Didmetro interno 3,0095m
Largo 1,20 m Didmetro externo 3,2095m
Espesor 4,76 mm Espesor 4,76 mm
Piezas de 6 chapas de 6'x20'y ||Piezas de 1 chapasde6'x20'y
construccion un espesor de 3/16" ||construccion un espesor de 3/16"

Tabla 9.34: A la izquierda, caracteristicas técnicas de los cilindros que conforman la camisa.

A la derecha, la de los anillos de la camisa.

A su vez, la camisa posee un conjunto de 4 anillos de refuerzo (similares a los de la Figura 9.62), para
conferir mayor integridad estructural. Las caracteristicas constructivas de los anillos de refuerzo de la

camisa se muestran en la Tabla 9.35.

, Acero inoxidable AlSI
Material
316

Diametro 3,2190 m
Largo 200 mm
Espesor 15,87 mm
Cantidad 4 anillos
Disposicién Equidistantes a lo largo

P del cilindro
Piezas de 4 chapasde4'x8'yun
construccién espesor de 5/8"

Tabla 9.35: Caracteristicas técnicas de los

anillos de refuerzo a la camisa.

La unidn de las distintas partes que conforman la camisa de intercambio térmico del biorreactor se

muestra en la Figura 9.64.
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Fig. 9.64: Camisa de intercambio térmico del biorreactor.

La instalacion de la camisa de intercambio térmico sobre el cilindro interno del biorreactor se muestra

en la Figura 9.65.

$32508
3219.0
$3209.5
| 14
200 400
\ \
L | -1
900
3600
\ 1
“ || 400

Fig. 9.65: Camisa de intercambio térmico instalada sobre el cuerpo del biorreactor.
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En el espacio libre entre los anillos se coloca un revestimiento de poliuretano inyectado, tipo Solterm

2000 de la empresa “Solterm®”, para temperaturas de servicio entre -200 a 80°C.

Fig. 9.66: Aplicacion de un revestimiento de poliuretano expandido.

1. Considerando que existen 3 espacios de 0.9 metros con un diametro de 3.251 metros respecto
al eje, y otros 2 de 0.2 metros con un diametro de 3.010 metros respecto al eje para colocar el
aislante, calculamos el volumen de poliuretano expandido (PE) necesario para aislar el

biorreactor.

o Vpp=3xhy*«m*(@2—r2)+2xh; xm=(r2—r?)

e Vpr=3%(090m) *m*[(1,6427 m)? — (1,6253 m)? ] + 2 * (0,20 m) * T *
[(1,5206 m)? — (1,5047 m)? | = 0,54 m?

Una vez colocado el aislante térmico, se lo confina con una carcasa cilindrica exterior al biorreactor.
La misma estd conformada por 3 cilindros de 3.251 m de didmetro y otros 2 cilindros de 3.041 m de
didmetro. Las caracteristicas constructivas para la estructura cilindrica exterior del biorreactor se

muestran en las Tablas 9.36.
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) Acero inoxidable AlSI ) Acero inoxidable AlSI

Material Material
316 316

Diametro 3,2508 m Diametro 3,0412m
Largo 1,20 m Largo 400 mm
Espesor 4,76 mm Espesor 4,76 mm
Piezas de 5 chapasde6'x20'y [|Piezas de 1 chapasde6'x20'y
construccion un espesor de 3/16" ||construcciéon un espesor de 3/16"

Tabla 9.36: Caracteristicas técnicas de los cilindros que conforman la carcasa

exterior del cuerpo del biorreactor.

La unidn de la carcasa exterior con el resto del cuerpo del biorreactor se hace con soldadura de bisel

en V. La estructura terminada del cuerpo del biorreactor se muestra en la Figura 9.67.

$3050.8

e #3041 ——————————

e @3 =

e #33

NOTA:

Fig. 9.67: Carcasa cilindrica exterior al cuerpo del biorreactor.

Es importante destacar que al interior del biorreactor debe darsele una terminacion de pulido tipo

espejo. Esto es a fin de evitar la aparicion de microporosidades sobre la superficie, las cuales podrian

traer problemas

de contaminacion sobre el caldo de fermentacion.
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9.6.1.2. Baffles

En el interior del biorreactor se instalan una serie de baffles igualmente distribuidos en toda su
circunferencia. Los baffles aumentan la turbulencia en la proximidad de las paredes del recipiente
mediante la formacion de remolinos por el impacto del flujo circulante contra los mismos, lo cual
permite un menor consumo de potencia del motor impulsor al sistema de agitacion. EI aumento de la
turbulencia ayuda a la homogeneidad y prevencién de grandes gradientes de concentracion células,
nutrientes y aire en diferentes zonas del biorreactor.

Tank wall Baffle

Fig. 9.68: Generacion de turbulencia dentro del biorreactor

por la accion de los baffles.

1. Utilizando las relaciones de dimensionamiento para biorreactores (seccion 9.6.1.1),

calculamos las medidas necesarias de los baffles.
e W;/D,=0,1
Entonces:

e W;=01*D;=01%294m=0,294m

Las caracteristicas constructivas de los baffles dentro del biorreactor se muestran en la Tabla 9.37.
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Material Acero inoxidable AlSI
316
Ancho 300 mm
Largo 4,40 m
Espesor 4,76 mm
Cantidad 4 baffles
Disposicién 90° entre cada uno
Piezas de 1 chapasde5'x15'y
construccién un espesor de 3/16"

Tabla 9.37: Caracteristicas técnicas de los

baffles en interior del biorreactor.

La unién de los baffles con el interior del biorreactor se hace con soldadura en T. La conformacién de

los baffles y el cuerpo del biorreactor se muestra en la Figura 9.69.

=

-

Fig. 9.69: A la izquierda, conjunto de baffles. A la derecha, el conjunto de baffles

instalados en el cuerpo del biorreactor.

9.6.1.3. Puertos de entrada

Se instalan puertos de entrada para la instalacion de instrumentos de medicion, tomas de muestra y

conexiones de los sistemas de aireacion y control de temperatura. Las dimensiones de estos puertos
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estan normalizadas, por lo que son facilmente adaptables a cualquier tipo de medida necesaria. Las

caracteristicas constructivas para los puertos de entrada se muestran en la Tabla 9.38.

Material Acero inoxidable AlSI
316

Tipo de conexién Roscada

Didmetro nominal 2in

Diametro exterior 60,3 mm

Largo 100 mm

Espesor 2,77 mm (Sch 10)

Piezas de 1 tubo sin costura de 2'

construccion de DN y Sch 10

Tabla 9.38: Caracteristicas técnicas de los puertos

de entrada del biorreactor.

' #60.3 ‘

-

~—

Fig. 9.70: Descripcion de los puertos de entrada del biorreactor.

Por otro lado, se instalan 2 ductos bridados, para la entrada y salida del agua de refrigeracion a la
camisa. Los mismos se disponen a distintas alturas, de manera tal que el agua ingrese por la parte
inferior de la camisa y se evacue por la parte superior. Los ductos bridados estan constituidos de 2
piezas, un ducto y una brida de junta con solapa, modelo Serie 150 de la empresa “Briend®”, cuyas

caracteristicas constructivas se muestran en la Tabla 9.39.
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Material Acero inoxidable AlSI Material Acero inoxidable AlSI
316 316
Didmetro nominal 2in Didmetro nominal 2in
Diametro exterior 60,3 mm Diametro interior 60,3 mm
Largo 100 mm Diametro exterior 150 mm
Espesor 2,77 mm (Sch 10) Espesor 17,5 mm
Piezas de 1 tubo sin costura de 2'[|Nro. de orificios 4 orificios
construccion de DN y Sch 10 Didm. de orificios 19,1 mm

Tabla 9.39: A la izquierda, caracteristicas técnicas del ducto. A la derecha, las de la

brida de junta con solapa.

150 6030 5636 ( ()

O
< O
X

Fig. 9.71: Descripcion de los ductos bridados de la camisa del biorreactor.
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La soldadura de los puertos de entrada con el cuerpo del biorreactor se hace con soldadura con unién
de bisel en V. La conformacion entre los puertos y la estructura cilindrica se muestra en las Figuras
9.72y 9.73.
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Fig. 9.72: Vista frontal de los puertos de entrada y ductos bridados instalados en el biorreactor.

Fig. 9.73: Vista inferior de los puertos de entrada y ductos bridados

instalados en el biorreactor.
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9.6.1.4. Fondo del biorreactor

En la parte inferior del biorreactor se encuentra el canal de descarga por el que se evacua el contenido
dentro del mismo una vez que culmina el proceso de fermentacion. El fondo del recipiente presenta
una ligera inclinacién para facilitar el vaciado, pero no excesiva, ya que podria generar una zona

muerta dentro del equipo donde se producen gradientes de células, nutrientes y oxigeno.

Ademas del fondo del biorreactor, es necesario instalar un conducto de descarga de diametro lo
suficientemente grande para evitar cualquier tipo de obstruccién por la alta densidad celular del cultivo

y, ademas, una valvula que mantenga un cierre hermético y aséptico.

1. Debido a que las normas “Standard API 650" s6lo especifican espesores minimos para fondos
planos de tanques apoyados sobre el suelo, y el nuestro se encuentra elevado sobre un soporte,
realizamos el calculo de espesor minimo para el fondo del biorreactor. Segln la misma norma

el célculo es el siguiente:

o tg=[(P*L*M)/(2*S*E—-0,2%P)]+C,;

Siendo:

e tr: Espesor del fondo (in).

P: presion de disefio (psi).
M: Factor M.

L: Radio de la esfera que forma el toriesférico (in).

S: Limite elastico (psi).

E: Factor de soldadura.

C1: Sobreespesor por corrosién (in).
2. La presion de disefio siempre es mayor a la presion de operacion para que el equipo pueda

resistir presiones levemente superiores a la de operacion. La misma esta dada por la siguiente

ecuacion:

e P =Py, +AP+ (P, +AP) % 0,15

Siendo:

e Pop: Presion de operacion (psi).
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e AP: Presion hidrostatica del fluido (psi).

Entonces:

e Py, =Py =1atm
° AP:p*g*h

AP = (1.000 Kg/m?) * (9,80 m/seg?) * 4,40 m = 43.120 Kg/m seg? = 0,43 atm

P =1atm + 0,43 atm + (1 atm + 0,43 atm) * 0,15 = 1,64 atm = 24,10 psi

3. El limite eléstico (S) es la tension maxima a la que puede someterse el material sin gque sufra
deformaciones permanentes. Para el biorreactor se ha utilizado acero inoxidable AISI 316
debido a la asepsia necesaria para el proceso. El valor del limite elastico de este material es
29.000 psi.

4. El factor de soldadura (E) permite tener en cuenta el posible error que pueda contener el limite
elastico. En nuestro caso, el valor del factor de soldadura es 0.85, ya que se utiliza un

radiografiado parcial para la inspeccién.

5. El factor (M) es la relacion entre los radios del cabezal (L/r), siendo:
e L=09*D
e L=09%+*3m=2,7me
Por otro lado:
e r=0085%L
e r=0085%27m=0,23m
Entonces:

e L/r=27m/023m=11,74
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Fig. 9.74: Conformacion de cabezales toriesféricos.

Con el valor L/r, buscamos el valor del factor M en la Tabla 9.40.

L/r 1 1,25 | 1,5 | 1,75 2 2,25 | 2,5 | 2,75 3 3,25 | 35
M 1 103|106 108 | 1,1 | 1,13 | 115|117 | 118 | 1,2 1,22

L/r 4 4,5 5] F [ 6,5 7 ¥ 8 8,5 9
M|125]128 131|134 |136|139| 141|144 | 1,46 | 1,48 1,5

L/r| 95 10 {105 | 11 | 115| 12 13 14 15 16 | 1623
M| 152|154]|156 (|15 | 16 | 1,62 | 165|169 | 1,72 | 1,75 | 1,77

Tabla 9.40: Valor del factor M en funcién de la relacion L/r.

6. Por ultimo, se afiade un espesor por corrosion (Ci). Este espesor compensa la corrosion que
sufren los equipos con las sustancias a medida que pasa el tiempo. Este valor habitualmente
oscila entre 1 a 6 milimetros durante la vida util del equipo de aproximadamente 10 afios. Este

valor de sobreespesor por corrosion es 3 milimetros.

Ahora calculamos el espesor del fondo del biorreactor:

o tp= , si * inx*1, * 29, si* 0,85 —0,2 x 24, si)]+ 0,12 in
24,10 p 59 1,61)/(2 % 29.000 p 0,85—-0,2*24,10p 0,12

e tx=0,17in =4,32 mm
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Por otro lado, seglin las normas “Standard API 6507, el diametro del ducto de descarga de liquido es

tal que permita una velocidad méaxima de 3 ft/seg (1 m/seg).

1. Suponiendo una descarga completa de los 20 m® de liquido dentro del biorreactor en una hora,

calculamos:

® Aconducto = Q/VDescarga

®  Aconducto = [(20 m3/hs) = (hs/3.600 seg)]/(1 m/seg) = 0,0056 m?
Entonces:

° Aconducto =T* r2

e r=,/00056m2/mt=0,042m

e Obtenemos, Dy, = 0,084 m

Se decide construir el fondo del biorreactor como se muestra en la Figura 9.75.

Fig. 9.75: Perspectiva del fondo del biorreactor.

El mismo esta constituido un casco toriesférico cuyas caracteristicas constructivas se muestran en la
Tabla 9.41.
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. Acero inoxidable AlSI

Material
316

Diametro interno 3m
Altura 500 mm
Radio interior 1,5m
Espesor 9,52 mm
Piezas de 2 chapasde5'x10'y
construccion un espesor de 3/8"

Tabla 9.41: Caracteristicas técnicas casco

toriesférico del biorreactor.
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Fig. 9.76: Vista frontal del fondo del biorreactor.

Una boca de descarga constituida de 2 piezas, un ducto y una brida de junta con solapa, modelo Serie

150 de la empresa “Briend®”, cuyas caracteristicas constructivas se muestran en la Tabla 9.42.

Material Acero inoxidable AISI Material Acero inoxidable AISI
316 316
Diametro nominal 8in Didametro nominal 8in
Didmetro exterior 219,21 mm Didametro interior 219,12 mm
Largo 100 mm Didmetro exterior 345 mm
Espesor 4,78 mm (Sch 10) Espesor 28,6 mm
Piezas de 1 tubo sin costura de 8'[[Nro. de orificios 8 orificios
construccion de DN y Sch 10 Diam. de orificios 22,2 mm

Tabla 9.42: A la izquierda, caracteristicas técnicas del ducto, y a la derecha, las de la brida.

pag. 282




9. Seleccion y disefio de equipos
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Fig. 9.77: A la izquierda, vista frontal de la boca de descarga. A la derecha,

vista perspectiva de la boca de descarga.

Una valvula esférica de conexion bridada, modelo 2528A 16 de la empresa “Briend®”, cuyas

especificaciones técnicas se muestran en la Tabla 9.43.

) Acero inoxidable AlSI
Material
316
Accionamiento Manual con palanca
Didmetro nominal 8in
Diametro exterior 343 mm

Tabla 9.43: Caracteristicas técnicas de valvula esférica.

Fig. 9.78: Valvula esférica bridada de doble cuerpo.
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9.6.1.5. Tapa del biorreactor

En la parte superior del biorreactor se encuentra una boca de entrada con sello aséptico, una apertura
bridada para la instalacion del agitador en orientacion vertical, una apertura bridada para el filtro de
venteo y una serie de puertos de entrada para distintas utilidades.

Basandonos en las normas “Standard API 650” para tanques de almacenamiento sometidos a presion
atmosférica, se especifica que las placas del techo deben tener un espesor minimo de 3/16 pulgadas
(4.78 milimetros), independientemente de la forma o método de soporte. Ademas de dicho valor,
consideramos un factor de corrosion de 3 milimetros, el cual suele rondar entre 1 a 6 milimetros. Por

lo tanto, se decide construir la parte superior del biorreactor como se muestra en la Figura 9.79.

Fig. 9.79: Perspectiva de la tapa del biorreactor.

La tapa superior del biorreactor esta constituida por 2 piezas, un casco toriesférico y un par de bridas,

cuyas caracteristicas constructivas se muestran en las Tabla 9.44.
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Material

Acero inoxidable AISI

Material

Acero inoxidable AlSI

316 316
Didmetro interno 3m Didametro interior 3m
Altura 500 mm D. en medio de orif. 3,1135m
Radio interior 1,5m Didmetro exterior 3,1635m
Espesor 9,52 mm Espesor 15,88 mm
Nro. de orificios 16 orificios
Diam. de orificios 15,88 mm
Piezas de 2 chapasde5'x10'y - -
L .+ ||Cantidad 2 bridas
construccion un espesor de 3/8
Piezas de 2 chapasde5'x10'y
construccion un espesor de 5/8"

Tabla 9.44: A la izquierda, caracteristicas técnicas del casco toriesférico.

A la derecha, las del par de bridas.

Fig. 9.80: Perspectiva de las piezas que conforman la tapa del biorreactor.
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31635
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Fig. 9.82: Vista superior de la tapa del biorreactor.

En la tapa del biorreactor se ubica una boca de entrada constituida por 3 piezas, una tapa, una brida, y

ducto, cuyas caracteristicas constructivas se muestran en las Tabla 9.45.

Material

Acero inoxidable

Material

Acero inoxidable

Material

Acero inoxidable

3/16"

construccion

un espesor de
3/16"

AlSI 316 AISI 316 AISI 316

Diametro exterior 450 mm Diametro interior 400 mm Diametro exterior 400 mm
Diam. en medio de Diam. en medio de

o 425 mm o 425 mm Largo 100 mm
orificios orificios
Espesor 4,78 mm Didmetro exterior 450 mm Espesor 4,78 mm
Nro. de orificios 8 orificios Espesor 4,78 mm
Diam. de orificios 7,93 mm Nro. de orificios 8 orificios

Didm. de orificios 7,93 mm 1chapade3'x6'y
idad brid Piezas de un espesor de
Plezas de 1 chapade3'x6'y |[Cantida 1 brida construccion 3;)16”
un espesor de 6

construccion P Ferzs ke 1chapade3'x6'y

Tabla 9.45: A la izquierda, caracteristicas constructivas de la tapa de la boca de entrada,

en medio, las de la brida, y a la derecha, las del ducto.
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Fig. 9.83: Perspectiva de las piezas que conforman la boca de

entrada del biorreactor.
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Fig. 9.84: Vista frontal de la boca de entrada del biorreactor.

1.93
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Fig. 9.85: Vista inferior de la boca de entrada del biorreactor.
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En la tapa del biorreactor se ubica una apertura para el agitador constituida por 2 piezas, un ducto y
una brida de junta con solapa, modelo Serie 150 de la empresa “Briend®”, cuyas caracteristicas
constructivas se muestran en las Tabla 9.46.

Material Acero inoxidable AISI Material Acero inoxidable AlSI
316 316
Didmetro nominal 8in Didmetro nominal 8in
Diametro exterior 219,17 mm Diametro interior 219,21 mm
Largo 200 mm Didametro exterior 345 mm
Espesor 4,78 mm (Sch 10) Espesor 28,6 mm
Piezas de 1 tubo sin costura de 8'||Nro. de orificios 8 orificios
construcciéon de DN y Sch 10 Diam. de orificios 22,2 mm

Tabla 9.46: A la izquierda, caracteristicas técnicas del ducto, y a la derecha, las de la brida.

Fig. 9.86: Perspectiva de la apertura para el agitador del biorreactor.

22
O
O

Fig. 9.87: Vista frontal de la apertura para el agitador del biorreactor.
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caracteristicas constructivas se muestran en la Tabla 9.47.

En la tapa del biorreactor se ubica una apertura para el filtro de venteo constituida por 2 piezas, un

ducto y una brida de junta con solapa, modelo Serie 150 de la empresa “Briend®”, cuyas

Material Acero inoxidable AISI Material Acero inoxidable AISI
316 316
Didmetro nominal 4in Didmetro nominal 4in
Didmetro exterior 114,3 mm Didmetro interior 114,3 mm
Largo 100 mm Didmetro exterior 230 mm
Espesor 3,05 mm (Sch 10) Espesor 23,9 mm
Piezas de 1 tubo sin costura de 4'[ [Nro. de orificios 4 orificios
construccion de DN y Sch 10 Diam. de orificios 19,1 mm

Tabla 9.47: A la izquierda, caracteristicas técnicas del ducto, y a la derecha, las de la brida.

Fig. 9.85: Perspectiva de la boca de venteo del biorreactor.

@230

#1143

Fig. 9.86: Vista frontal de la boca de venteo del biorreactor.

pag. 289




9. Seleccion y disefio de equipos

1%.3
108.2

|

Fig. 9.87: Vista superior de la boca de venteo del biorreactor.

En la tapa del biorreactor se ubican puertos de entrada, constituidos por un ducto cuyas caracteristicas
constructivas son similares a los de la seccion 9.6.1.3. Las dimensiones de estos periféricos son muy
variables, pero suelen estar normalizadas, por lo que se adoptan medidas estandar facilmente

adaptables para la construccion de los puertos de entrada.

9.6.1.6. Soporte del biorreactor
El biorreactor se encuentra soportado sobre columnas para permitir el acceso a la valvula de descarga
en el fondo. Se debe asegurar que dichas columnas soporten el peso del equipo, mas el caldo de

fermentacién dentro del mismo.

1. Calculamos el peso total (Protal) que deben soportar las columnas.

*  Prota = Pealgo + l:)Equipo

Siendo:

° Pealdo = Vealdo * Pcaldo
Consideramos una densidad del caldo de fermentacion de 1.100 Kg/m?, entonces:

e Peado = 20 m3 % (1.100 Kg/m?) = 22.000 Kg
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Para calcular el peso del equipo se utiliza el programa informatico “Autodesk AutoCAD” para
obtener el volumen de todas las partes que conforman el equipo, y se las multiplica por la
densidad del material de construccion, siendo esta 7.960 Kg/m?, correspondiente al acero
inoxidable AISI 316.

b VEquipo = VCuerpo + VTapa + VFondo

o Vequipo = 0,829 m® + 0,108 m® + 0,082 m* = 1,02 m?

Entonces:

® l)Equipo = VEquipo * PAr

o Paquipo = 1.02m?  (7.960 Kg/m?) = 8.120 Kg

Considerando un factor de seguridad por sobrepeso del 20%, tenemos:

®  Prowal = (Pealdo + quuipo) * 1,20

o Prow = (22.000 Kg + 8.120 Kg) * 1,20 = 36.144 Kg

Para la construccion de las columnas se propone un disefio con las caracteristicas técnicas que se

muestran en la Tabla 9.48.

Material Acero inoxidable AlSI
316
Didmetro nominal 8in
Diametro exterior 219,1 mm
Largo 1,5m
Espesor 12,97 mm (Sch 80)
Cantidad 4 columnas
Disposicion 90° una deotra
Piezas de 1 tubo sin costura de 8'
construccion de DNy Sch 80

Tabla 9.48: Caracteristicas técnicas de las

columnas de soporte.
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Fig. 9.88: A laizquierda, perspectiva de la columna del soporte.

A la derecha, vista frontal de las columnas del soporte.

M1
193.2

//’s

Fig. 9.89: Vista superior de las columnas del soporte.

Para comprobar gque las columnas de soporte no experimenten pandeos debemos asegurarnos
que el esfuerzo axial (oreal), producido por la carga que sostienen, no supere el esfuerzo axial

critico de las columnas (ocritico).
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*  Ogreal = (Protal * g)/A
b OReal = (PTotal * g)/[4 * T * (I‘g - rlz)]

®  Opeal = [33.744 Kg * (9,80 m/seg?)]/4 = 7 = [(0,1095 m)? — (0,0966 m)?] = 9,90 MPa

3. El célculo para determinar la carga critica (Pcritica), @ partir de la cual la columna es susceptible

de sufrir pandeos, se calcula con la siguiente expresion.

*  Peritica = 8 x E % I/(a* L)Z

Siendo:

E: Modulo de elasticidad del acero inoxidable AlISI 316 (200 GPa).

I: Momento de inercia del &rea.

L: Largo de la columna.

a: Factor de pandeo.

4. El momento de inercia del area esta relacionado con las tensiones y deformaciones méaximas
que aparecen por flexién en un elemento estructural y, por tanto, junto con las propiedades del
material determina la resistencia maxima de un elemento estructural bajo flexion. Se calcula

mediante la siguiente expresion.

o I=Axr?

Siendo:

e |: Momento de inercia del area alrededor de un gje.
e A: Area de la seccion trasversal del elemento estructural.

e r: Distancia minima del area al eje elegido.

5. El eje elegido es el centro del biorreactor y el momento de inercia del area sera el mismo para
todas las columnas, ya que cada una se encuentran dispuestas en igual posicion respecto de la

otra.
o I=mx*@—r?)*r?
e I1=m=x[(0,1095m)? — (0,0966 m)?] = (1,2904 m)?

e [=0,0139m*
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6. EIl factor de pandeo (a), depende de las condiciones de vinculacion de la columna en sus

extremos, pudiendo ser, biarticulada, empotrada-libre, empotrada-empotrada.

P P P
a4 — , g §
Sc= |
, S =0,5.1
it — T S =21 T
‘ __TEl
P wE.| i .51y
cit= " 2
I £
Fig.10.8

Fig. 9.90: Factor de pandeo en funcién de la vinculacion de una viga en sus extremos.

En nuestro caso, se trata de una columna soldada al fondo del biorreactor y apoyada sobre el
suelo, por lo que la configuracién que mas se le asemeja es la empotrada-libre. Por lo tanto, el

factor de pandeo es igual a 2.

Volviendo al calculo de la carga critica, tenemos:

®  Prritica = T2 * 2x101 Pa % 0,0139 m*/(2 « 1,5 m)? = 3,05x10° N

Por altimo, calculamos el esfuerzo axial critico.

e Ocritico = (3,05 x10° N) /1t % [(0,1095 m)? — (0,0966 m)?] = 365 GPa
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Segun los célculos, el esfuerzo axial critico del soporte de columnas instalado es muy superior al
esfuerzo axial al que se ve sometido por la accion de las cargas reales. Por lo tanto, no existen riegos
de pandeo y se asegura la integridad estructural del soporte propuesto para el biorreactor. Por lo tanto,
se decide construir el soporte del biorreactor como se muestra en la Figura 9.91. Las columnas se unen
con el fondo del biorreactor con soldadura de bisel en V.

Fig. 9.91: Perspectiva del soporte en el fondo del biorreactor.

3019

L

1500

127 —~| }o—¢273 — o219

Fig. 9.92: Vista frontal del soporte en el fondo del biorreactor.
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- 3019 -

Fig. 9.93: Vista inferior del soporte en el fondo del biorreactor.

9.6.2. Sistema de agitacion

El sistema de agitacion tiene la funcion de generar la potencia necesaria para producir una mezcla
cuasi-perfecta para el sistema de cultivo y producir un régimen de agitacién adecuado que maximice la
difusiéon de gases en el liquido y minimice la produccién de esfuerzos cortantes, para optimizar los

fendmenos de transferencia de calor y masa. Consta de cuatro partes mecanicas:

e Motor impulsor. Suministra la potencia al eje de transmision. Dado a que el biorreactor debe
operar de forma continua durante todo el proceso de cultivo, se requiere un motor capaz de
resistir largos periodos de operacion continua, por eso debe ser de induccion de corriente

alterna, preferiblemente de acero inoxidable.

o Eje transmisor de potencia. Es una barra cilindrica de acero inoxidable, cuya longitud

depende de la profundidad del biorreactor.

e Propulsor. Son los dispositivos que impulsan el fluido y el movimiento, mediante hojas o

aspas unidas al eje transmisor de potencia.

e Acople del eje transmisor. Ajusta y fija al motor y el eje transmisor de potencia.
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1. Basandonos en las relaciones de la seccion 9.2.1, se establecen las medidas necesarias del

propulsor y ejes de transmision.

A. Parael propulsor:

e D/D;=3

e D;=294m/3=098m

e W/D;=0,25

e W; =025%098m = 0,237 m
B. Parael eje transmisor:

e H;/D;=1

e H;=1%098m=098m

Por lo tanto:
¢ Lge=Hr—-H

o Lge=440m—0,98m=342m

9.6.2.1. Motor impulsor

Segun el libro “Bioprocess Engineering Principles” (P. Doran, Elsevier Science and Technology

Books, 1995), se establece la potencia del motor impulsor en base al tipo de agitador y el grado de

turbulencia en el fluido, cuantificado por el nimero de Reynold para agitadores (R¢i), como muestra la

Figura 9.94.
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Fig. 9.94: Relacion entre el Reynold (Re;) de agitacion y en Ndmero de Potencia (Np).

1. Teniendo en cuenta que para cualquier tipo de propulsor en un recipiente con sistema de

baffles acoplados, se desarrollar regimenes totalmente turbulentos por arriba de Rei > 107

calculamos la velocidad de agitacion (Ni) necesaria para ello.

e Re=(N;*Df*p)/p

Despejando:

e N;=(Rei *)/(D} *p)

e N; =[40.000 * (3,23 x1073 Kg/m seg)]/[(1 m)? * (1.100 Kg/m?)]

e N;=0,117 rev/seg = 7,05 rev/min

Sin embargo, debemos tener en cuenta el tiempo de mezclado (tm), el cual es definido por la

siguiente ecuacion.
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e N;*ty, =1,54xVy/D}

o t,=(1,54+%20m3)/[(1 m)3 = (7,05rev/min)] = 4,37 min

Como puede verse, el tiempo de mezclado es demasiado grande. Considerando que en los
biorreactores de escala industrial de 1 a 100 m3, se encuentra entre los 30 a 120 segundos,

recalculamos el Reynold de agitacién con una mayor velocidad de agitacion.

Consideramos:

e N; =50rpm

Entonces:

e R, =[(0,83 rev/seg) * (1 m)? = (1.100 Kg/m?3)]/(3,23 x10~3 Kg/m seg) = 2,83 x10°

o t,=(1,54%20m3)/[(1 m)3 = (0,83 rev/seg)] = 65 seg

En base a los calculos, una velocidad de agitacion de 50 rpm es suficiente para asegurar un
tiempo de mezclado dentro de los estandares industriales.

Utilizando la correlacion de la Figura 9.94, encontramos el nimero de potencia (Np) para el

tipo de propulsor y nimero de Reynold de agitacion propuesto.

e Encontramos,Np = 2,5

Despejamos la potencia del motor impulsor necesaria con la siguiente ecuacion.

* Np=P/(p*N} D)

Despejando:
° P=NP*p*Ni3*DiS

e P=25%(1.100Kg/m?) * (0,83 rev/seg)® * (1 m)> = 1,57 kW
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3. Sin embargo, debemos hacer dos consideraciones. La primera es que en el biorreactor existe
un sistema de aireacion, que al igual que el sistema de agitacion produce un mezclado en el
fluido y, en consecuencia, permite reducir la potencia necesaria del motor impulsor.

]—0.2

o PBy/P, = 0,10 * [Fy/(N; * V)] 2% » [(N? * D} /(g * W, « V¥/3)] " = 0,10 % X, *X,

Siendo:

e Py Potencia con aireacion.
e P, Potencia sin aireacion.

e F4: Caudal volumétrico de aire (5.000 L/min).

Entonces:

e X, =[(0,083 m3/seg)/(0,83 rev/seg) * (20 m®)] "*° = 3,76
e X, =[(0,83rev/seg)’ * (1 m)*/(9,8 m/seg?) * (0,237 m) * (20 m:‘})2/3]_0'20 =1,93

e P, =157kW= (0,10 % 3,76 x 1,93) = 1,14 kW

4. La segunda es que buscando la mezcla adecuada en todo lo alto del biorreactor se instalan tres
propulsores a lo largo del eje de transmisién, separados equidistantemente uno del otro, pero

esto demanda un mayor consumo de potencia.

e (Phh=nx(P)

Siendo:

99

e (P)n: Potencia consumida por “n” propulsores.
e (P)1i: Potencia consumida por un propulsor.

e n: NUmero de propulsores iguales.

Entonces:

e (P),=3#%114kW = 3,42kW
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Se decide pedir por encargo el agitador vertical con reductor mecénico a la empresa “MyV Mixing®”,

con las especificaciones técnicas mencionadas en la Tabla 9.49.

Acero inoxidable AlSI

Material 316
Didmetro 1m
Inclinacion de paletas 45°
Cantidad de paletas 4 por propela
Cantidad de propelas 3 alolargo del eje
Largo del eje 3,42 m
Velocidad de giro 120 rpm
Potencia eléctrica 4,1 kW

Tabla 9.49: Especificaciones técnicas del

agitador encargado.

9.6.3. Sistema regulador de temperatura
Su proposito es mantener la temperatura interna del sistema estable y dentro de un rango 6ptimo

requerido por el cultivo para su maximo crecimiento y produccion del metabolito de interés.

9.6.3.1. Sistema de intercambio de térmico

Un encamisado es el medio fisico por el cual el calor es absorbido o transmitido al fluido. Se utiliza
esta configuracion debido a que facilita los trabajos de limpieza mucho mas que otras configuraciones,
como los biorreactores con serpentines internos. Se recomienda que la pared donde se lleva a cabo el

intercambio térmico sea delgada para una mejor transferencia de calor.

.
(a) (b) (c)

Fig. 9.95: Diferentes sistemas de intercambio térmico para biorreactores: (a) Encamisado,

(b) Serpentin externo, (c) Serpentin interno.
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1. Debemos obtener parametros que nos brinden informacion sobre las caracteristicas
constructivas que la camisa debe reunir a fin de cumplir los requisitos de intercambio térmico.
Tomando como base de disefio una chapa de acero inoxidable AISI 316, con un espesor de
3/16 pulgadas (4.76 milimetros de espesor). Debemos despejar el area de la siguiente

ecuacion.
e Q=UxA*AT,

Considerando que la diferencia de temperatura aritmética de refrigeracion se calcula como:
o ATpr = [2+Tg — (Ts + Tg)]/2

o ATag = [2 % 20°C — (15°C + 5°C)]/2

o AT,z = 10°C

2. Consideramos sélo el calor de fermentacion (Qg) calculado en la seccién 8.2.1.1, ya que todos
los demas intercambios térmicos son despreciables frente a este, y agregamos un factor de
seguridad adicional del 20% a fin de tener un mayor margen operativo.

® QT = QF * fSeg

e Qr = (1,91x10° Kcal/hs) * 1,20 = 2,29 x10° Kcal/hs

3. Ahora necesitamos el coeficiente global de transferencia de calor (U), el cual se expresa

mediante la siguiente ecuacion:

e 1/U=[1/ho +(e/Kap) + 1/h; + 1/hg]

Siendo:

e h,: Coeficiente pelicular exterior a la camisa (3.738 W/m? °C).

e: Espesor de la pared de intercambio térmico (4,76 mm).
Kai: Conductividad térmica del acero inoxidable AISI 316 (16 W/m °C).

h;: Coeficiente pelicular interno a la camisa.

hs. Coeficiente de ensuciamiento.

pag. 302




9. Seleccion y disefio de equipos

Segun el libro “Bioprocess Engineering Principles” (P. Doran, Elsevier Science and
Technology Books, 1995), para calcular el coeficiente pelicular interno de la camisa (h;),

podemos utilizar la siguiente correlacion:

e Nu= 0,36 *x Re®®7 x pr033

Considerando que el fluido refrigerante se trata de agua, calculamos el nimero de Prandit.

e Pr=Cp=*p/k

e Pr=7[(4190]/Kg°C) * (0,001 Kg/m seg)]/(0,60 J/seg m °C) = 6,98

Calculamos el nimero de Reynold para el fluido dentro de la camisa (Re).

e Re=D,#p+ (¥ *va+vp)/K

Donde;:

e D,=0816+(D—d)
e v;=4x% V/mxd?

VB=0,5*\/2*Z*B*g*ATS
va =4 V/mx (D? —d?)

Siendo:

e D: Didmetro mayor de la camisa (3,2095 m).

d: Didmetro menor de la camisa (3,0095 m).

e di: Diametro interno de boca de entrada (54,76 mm).

z: Altura del agua dentro de la camisa (3,40 m).

B: Coeficiente de expansion térmica del fluido (2,10 x10™* 1/°C).
e ATs: Aumento de la temperatura del fluido (10°C).

V: Flujo volumétrico de agua.

Por la camisa debe circular una cantidad de agua de refrigeracion que sea capaz de extraer el

calor total (Qr) estimado.
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M QT = Mﬁzo * CSpz0 * (ATaR)
e (2,29x10° Kcal/hs) = Mﬁzo * (1 Kcal/Kg°C) = 10 °C

e Obtenemos, My,o = 22.900 Kg/hs

En términos volumétricos, tenemos:

eV =(22.900Kg/hs) * (1 m3/1.000 Kg) = 22,90 m®/hs

Entonces:

e D,=0816+(D—d)
e D, =0816+(3,2095m — 3,0095m) = 0,1632 m

o vi=4xV/mxd?
o v;=4%(636x10"2m3/seg)/m * (0,05476 m)? = 2,70 m/seg

o vg=05%/2xzxBxg*AT;

e vg=05%,/2%(3,40m) * (2,10 x10~*°C~1) * (9,80 m/seg?) * (10 °C) = 0,187 m/seg

e vy=4x V/m*(D?>-d?)
o vy=4x(636x10"3m3/seg)/m*[(3,2158 m)? — (3,0158 m)?] = 6,51 x1073 m/seg

Volviendo al calculo del nimero de Reynold.

e Re=(0,1632m) * (1.000 Kg / m?) * [\/(2,70 m/seg) * (6,51 x1073 m/seg) +
0,187 m/seg] / (0,001 Kg/m seg) = 5,21 x10*

Ahora podemos despejar el coeficiente pelicular interno a la camisa (h;), a partir de nimero de

Nusselt (Nu), siendo (k) la conductividad térmica del liquido en el interior.

e Nu= (hj*De)/k
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Entonces:

e (h;*D.)/k = 0,36 x Re%67 x Pr%33
e (h;*0,1632m)/(0,60]/segm °C) = 0,36 * (5,21 X104)0‘67 * (6,98)0'33
e Obtenemos, h; = 3.635 W/m? °C

Para obtener el factor de ensuciamiento (hr) existen tablas que nos permiten estimar un valor

en base al tipo de fluido, como se observa en la Tabla 9.50.

(Data from |.M. Coulson and [.F. Richardson, 1977, Chemical Engineering, vol. I, 3rd edn, Pergamon Press, Oxford)

Source of deposit Fouling factor
(Wm K™ (Bruft 2h~!°F~ 1

Water®

Distilled 11 000 2000

Sea 11 000 2000

Clear river 4 BOO 800

Untreated cooling tower 1700 300

Hard well 1700 300
Steam

Good quality, oil free 19 000 3000
Liquids

Treated brine 3700 700

Organics 5 600 1000

Fuel oils 1 000 200
Gases

Air 2 000—4 000 300-700

Solvent vapour 7 000 1300

Tabla 9.50: Factores de ensuciamiento estimados para diferente tipo de fluidos.

e Estimamos, h; = 4.800 W/m? K

Volviendo al coeficiente global de transferencia de calor (U).

e 1/U=[1/(3.738W/m2°C) + (476x1073m) / (16 W /m°C) + 1/ (3.635W /
m? °C) + 1 / (4.800 W / m? °C)]

e U=955W/m?°C

4. Ahora podemos despejar el area para el intercambio térmico necesaria por la camisa.
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e A=Q/AT*U
e A =[(63,6Kcal/seg) * (4.186 ]/ Kcal)]/[10°C * (955 W/m? °C)]

e A=2788m?

5. El &rea de transferencia de calor de la camisa, se expresa con la siguiente ecuacion:

° A=2xm*rxH

Siendo:
e r: Radio del cuerpo interior del biorreactor (1,50 m).

e H: Altura del nivel de agua en la camisa (3,40 m).

Entonces:

e A=2xm*(1,50m) * (3,40 m) = 32,03 m?

El &rea de transferencia térmica disponible para la camisa del biorreactor supera en aproximadamente
un 20% al area calculada, por lo tanto, el disefio propuesta en la seccién 9.6.1.1 cumple con las
exigencias constructivas requeridas para asegurar la adecuada transferencia de calor durante la

operacion.

9.6.4. Sistema de aireacion
Al tratarse de un proceso de fermentacion aerdbico, el sistema de aireacion es fundamental para
asegurar el aporte de oxigeno necesario por la levadura. Un sistema de aireacion consta de cuatro

partes:

e Fuente de aire. Los equipos mas utilizados para el suministro de aire en biorreactores a escala
industrial son los compresores. Su principal caracteristica es operar con alta presion y bajo
caudal de aire, por eso, cuando operan de manera continua o se requiere capacidad, debe haber

un tanque de almacenamiento a alta presion como parte del sistema.

e Inyector de aire. Los cultivos aerdbicos requieren de aire estéril que se difunda en forma de
miles de pequefias burbujas, desde el inyector de aire, hacia el volumen del liquido. Esto se

realiza mediante un anillo de acero inoxidable perforado, Ilamado corona.

pag. 306




9. Seleccion y disefio de equipos

o Filtros de entrada y de salida. En filtro entrada consta de una serie etapas con trampas de

agua, desecante, filtro de carbon activado y filtro para bacterias, asegurando el ingreso de aire

de alta pureza exento de contaminantes, particulas o microorganismos que puedan interferir de

manera negativa con el proceso de fermentacion. El filtro de salida consta de una membrana

de microporos que previene la entrada de aire no tratado.

e Tuberia. La misma debe ser de acero inoxidable.

9.6.4.1. Fuente de aire

Buscando asegurar el suministro de aire para el biorreactor industrial, se decidido la adquisicion una

pequefia planta de aire con un sistema compresor libre de aceite de la empresa “Atlas Copco®”.

Recordando que segun la patente “Astaxanthin over-producing strains of Phaffia Rhodozyma method
for their cultivation and their use in animal feeds” (EE. UU Patente N° 6.015.684, 2000), los requisitos

de flujo de aire para nuestro biorreactor fed-batch de 30 m*es de 5.000 litros por minuto, se decide que

dicha planta de aire este constituida por:

e Un compresor de cufia, modelo ZT 55-VSD.

e Un sistema de filtros multi-etapas de aire, modelo MED 145.

e Un tanque pulmon de 2.000 litros.

Las especificaciones técnicas de los subsistemas que componen la planta de aire se mencionan en las

Tablas 9.51y 9.52.

Tipo

Ufa rotativo
(Libre de aceite)

Capacidad

2.300 a 8.300 L/min

Presion de trabajo

4 38,6 bar
(Efectiva: 7 bar)

Dimensiones

2,44x1,03x1,88m

Nivel sonoro

72 dB

Potencia eléctrica 15a55 kW

Tabla 9.51: Especificaciones técnicas del

compresor de aire.
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ZRITSVSOFF

Fig. 9.96: Compresor de aire libre de aceite, modelo ZT 55-VSD.

Separador de agua y aceite
Etapa 1,2y 3 3
(<0,01 mg/m~)
Etapa 4 Desecante
Etana 5 v 6 Filtros de carbdn activado
. (Para hidrocarburos)
Filtro bacterial (Para
Etapa 7 bacterias con eficiencia del
99,99%)
Alimentacion max. 8.700 L/min (7 bar)
Caida de presiéon 800 mbar
Dimensiones 850x1.300x2.200 mm

Tabla 9.52: Especificaciones técnicas del filtro de aire.

Fig. 9.97: Filtro de aire, modelo MED 145.
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Seglin el proveedor “Atlas Copro®”, el sistema de filtros con sus siete etapas de limpieza de aire es

cumplir con los mas altos estandares de aire purificado, como el de la Farmacopea Europea.

Pharmacopeia
Q, 204% < x<214%
Co, <500 ppm
Co <5 ppm
50, <1 ppm
NO, <2 ppm
Water vapor ADP 45°C (45°F) f PDP-31°C [-23°F)
QOil vapor <0.1 mg/m?
Dirt particles not specified
Taste and odor taste and odor free

Fig.9.98: Estandares de aire medicinal para la Farmacopea Europea.

9.6.4.2. Difusor de aire

La eficiencia de la transferencia de masa gas-liquido depende en gran medida de las caracteristicas de
las burbujas en el medio. En los sistemas de biorreactores agitados, el oxigeno es suministrado al
medio por la inyeccion de burbujas de aire por debajo del agitador y la accion de este genera la

dispersién del gas a través del biorreactor.

Entre los distintos tipos de difusores existentes, se elige el tipo membrana. A escala industrial, son los
mas ampliamente usados. Consisten en un conducto de circulacion de aire que, al momento de
liberarlo, atraviesa una membrana con miles de micro-perforaciones, lo que permite obtener valores de
transferencia de oxigeno muy altos. Otra ventaja de este tipo de difusores es la posibilidad de
conformar mddulos con gran cantidad de difusores y diversas geométricas, de acuerdo a las

necesidades de cada situacion.
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Fig. 9.99: Difusor de burbujas finas.

Para conformar el sistema difusor de aire se elige el difusor de burbuja fina, modelo CB-300 de la
empresa “Repicky®”, el mismo esta constituido de una membrana elastomérica de acrilo nitrilo, la
cual impide el ingreso de liquido en las cafierias sumergidas, facilitando el arranque. Las

especificaciones técnicas del difusor de burbuja fina se muestran en la Tabla 9.53.

Caudal 3a25m’/hs
Diametro 310 mm
Didm. de rosca 3/4in
Diam. de tuberia 2a6in
20 mbar (3 m?/hs)
Perdida de carga 40 mbar (10 m*/hs)
70 mbar (25 m>/hs)

Tabla 9.53: Especificaciones técnicas del difusor de aire.

Z 310 mm

Rosca 3/4”
BSP

Fig. 9.100: Esquema del difusor de burbujas finas.
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1. Para calcular la cantidad de difusores (Npif) necesarios, recordamos que debemos suplir una

demanda de 5.000 L/min y tomando un factor de seguridad de 20%, tenemos:

¢ Quayre = (5.000 L/min) * 1,20 = 6.000 L/min

Considerando un caudal de aire de 20 m*/hs por difusor.

® Npir= QA'lre/Ql.)lf
e  Npis = (6.000 L/min)/[(20 m3/hs) = (1.000 L/m?) * (1 hs/60 min)] = 18 Difusores
Considerando las dimensiones del cuerpo del biorreactor (seccién 9.6.1), se decide construir un

sistema de difusores con una geometria hexagonal (Figura 9.101), cuyas caracteristicas constructivas

se mencionan en la Tabla 9.54.

Acero inoxidable AlSI

Material 316
Didmetro nominal 2in
Didmetro exterior 60,3 mm
Largo 1,125m
Espesor 2,77 mm (Sch 10)
Bifurcaciones 6 ramas

3 porramade

Nro. de difusores i .
bifurcacion

Tubo sin costura de
10 m, 2'de DNy Sch
10

Piezas de
construccion

Tabla 9.54: Caracteristicas técnicas del sistema

de difusores.
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= 2302 -

60° 375

2610

3N

Fig. 9.101: Sistema difusor de aire del biorreactor

Fig. 9.102: Sistema difusor de aire posicionado

dentro del biorreactor.

1. Antes de aceptar el sistema de difusores, debemos verificar que la perdida de carga desde la

linea de aire hasta el biorreactor sea admisible, para ello, partimos de la ecuacion de Bernoulli.
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o (B/V)+(v?/2%g)+h; + W= (P,/y) +(v,*/2%g) +h, +h¢

Considerando que la linea de suministro de aire se encuentra aproximadamente a la misma

altura que los difusores dentro del biorreactor.

Como no existe un trabajo ejercido por una bomba en el camino de circulacion de la

corriente de aire.

La ecuacion de Bernoulli queda simplificada a la siguiente expresion:

o (B/M+(?/2xg) = B/Y) +(V2*/2%g) + D¢

Segun las especificaciones técnicas de la planta de aire aportadas por el fabricante, la misma
es capaz de suministrar aire a la linea a una presion de 7 bares (700 kPa). Por lo tanto, para

asegurar la circulacion aire de la linea hasta el biorreactor debemos asegurar que:

e P, <700kPa

Para estimar la presién que debe vencer el aire al salir de los difusores debemos considerar dos
factores. El primero, es la presion hidrostatica (Pw) ejercida por la altura de la columna de agua
dentro del biorreactor, y el segundo, la perdida de carga en cada difusor en funcién del caudal

gue circula por el mismo.

° PH=p*g*h

e Py =(1.100 Kg/m?) % (9,80 m/seg?) = 2,83 m = 30,51 kPa

Como el caudal de operacion de los difusores es 20 mhs, y segln las especificaciones
técnicas la caida de presion a 25 mé/hs es 70 mbares (7 kPa), tomamos esta para nuestro

célculo.
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*  Ppifryea = Poif * Npif

*  Pyity,..; = (7 kPa/Difusor) * 18 Difusores = 126 kPa

Entonces:

d PZ = PH + l:’DifTotal

e P, =30,51kPa+ 126 kPa = 156,51 kPa

3. Cuando calculamos la velocidad de circulacién del aire en cada uno de los puntos a evaluar
debemos tener en cuenta una serie de factores. En el primero, el aire circula por una tuberia de
acero inoxidable con didmetro nominal de 2 pulgadas y Schedule 10 (2.77 milimetros de

espesor), entonces:

¢ Vi = QAlre/Al

e v; = [(6 m®/min) = (min/60 seg)]/[m = (0,02738 m)?] = 42,5 m/seg

El segundo, el caudal de aire se bifurca en 6 canales iguales con 3 difusores cada uno, y el
ducto que lleva aire hasta la boca de salida del difusor tiene un didmetro de 1/3 de pulgada

(8.47 milimetros), entonces:

¢ Qpi = Qaire/[6 Canales * (3 Difusores/Canal)]
e Qpy = [(6 m®/min) * (min/60 seg)]/[6 Canales (3 Difusores/Canal)]

e Obtenemos, Qp = 5,56 x1073 m3/seg

Entonces:

¢ V= lef/AZ

o v, =(556x10"3m3/seg)/[m = (0,00423 m)?] = 99 m/seg

4. Por dltimo, nos queda determinar la perdida de carga por friccion.

o hi=4xfx(Ly/D) = (v?/2xg) +ey*(v?/2*g)
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Determinamos el factor de friccion de Fanning mediante el diagrama de Moody, para ello,

determinamos el nimero de Reynold.

e Re=(Dxpxv)/p

El aire que circula por la linea se encuentra 20°C, 7 bares de presion y puede considerarselo
completamente libre de agua, por lo tanto:

e paire: Densidad de aire (9,55 Kg/m?).
e aire: Viscosidad de aire (18,3 x10° Kg/m seg).

Entonces:

e Re =[(0,0547 m) * (9,55 Kg/m3) = (42,5 m/seg)]/(18,3 x107° Kg/m seg) = 1,21 x10°

Con ese valor y teniendo en cuenta que el material de construccion de la caferia es acero
inoxidable, el cual consideramos liso, estimamos en valor de factor de friccion de Fanning
(Figura 9.103).

0 I - - s o o i
] ! . Material k, m H
1 Tubo estirado Liso _:
Hierro forjado, acero| 0,000045 (]
| | 7ONA IDE | | | Hierro galvanizado 0,00015 I
| . i | | [ | Fundicidn 0.00026
I \m_l_‘.lhaég RANSICION | | Hormigén 0,003-0,0003 ||]
= | ]
\ || TURBULENTD),
[P — —
- N -
S 3 |
t — :
4 ‘ | i |
\! ! ! | ]
YI\\ | I | */0
, | l 0004 : [
B \ | vy | \ aoov!e aor ="
1 == NG o ' - — LY N— 0000491
=X 1 — = | 3 A 1
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Fig. 9.103: Determinacion de factor de friccion de Fanning para la cafieria de aire.
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e Seestima el factor de friccién de Fanning, f = 0,00275

En cuanto a la longitud de tramos de cafieria recta, consideramos 10 metros de la linea de aire

hasta el biorreactor, y 6 tramos de 1.125 metros por un total de 6.75 metros.

En cuanto a las longitudes equivalentes, consideramos un sistema con una valvula tipo globo
abierta y un codo de 90° en una tuberia de 2 pulgadas de diametro nominal y Schedule 10,

entonces tenemos:

e Lggcodo~1,50m

e Lgqvalvula = 20 m

A |

AR

=]
b o

— 11T

B =—_ins

LARED HWWALENTE DE CARERIE, BN METRIS

W —1—r

st

NI o H | 3 8%
CHECH -SL | /f f gn e
; W —— 5
A~ ¢ 2.2
10075 ABERTR ! E % —
! By ™

f E
i / K i
/

m o A !
CIEVA IBF - /

A I,l

e
x

AVE TRO INTER VO EN MLIVETRDE

0l =t an o
eseion —1 et

Fig. 9.104: Longitudes equivalentes para artefactos en cafierias.
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Por ultimo, estimamos las pérdidas de carga secundarias por cada accesorio instalado en linea
de distribucion de aire.

“ambios bruscos del drea de ia seecicn transversal® ¢ v

Entrada nommal de  tuberia 0,05
Contraccién  brusca 0.45(1 — B)
2
Ensanchamiento  brusco*® . (é - 1)
Omficio (de borde afilado) 2,70 - /(1 — ﬁq%
coesorios ¥ ovdlvulas
Codos de 907 (curvados) 0,4-0,9
Codos de 90° (en angnlo) 1,3-1,8
Codos de 45° 0,3-0,4
Vilvula de asiento  (abieita) 6-10
Vilvla de compuerta  (abierta) 0,2

Fig. 9.105: Coeficientes de pérdidas de carga secundarias por artefactos instalados.

Encontramos:

e eycodo= 1,6

e eyvalvula= 8

Entonces, conociendo las longitudes, didmetro interno y velocidad del aire que circula por

dentro de la tuberia, podemos calcular la pérdida de carga total.

e hy;=4%0,00275*[(10m+6,75m+ 20m + 1,5 m) / 0,0547 m] * [(42,5 m/seg)2 /(2
9,80 m/seg?)] + (8 + 1,6) * [(42,5 m/seg)® / (2 * 9,80 m/seg?)]

e Obtenemos, hy = 1.594 m

Volviendo a la ecuacion de Bernoulli, despejamos la presion de linea (P1) necesaria:

(P /Y) + (v12/2 % g) = (P /y) + (v,*/2 + g) + hg
o (P/Y) =he+[(v,) —vi®)/2 % gl + (P2/V)

e [P, /(9,80m /seg?) *(9,55Kg/ m®)] =1.594 m+ [(99 m / seg)? — (42,5 m/seg)?] /
(2 % (9,80 m / seg?)] + [156,51 kPa / (9,80 m / seg?) = (9,55 Kg / m*)]

e Obtenemos, P, = 344 kPa
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El compresor de ufia seleccionado es capaz de aportar un suministro aire a la linea con una
presion de 7 bares (700 kPa), por lo tanto, puede vencer sin inconvenientes las pérdidas de
carga desde la linea de suministro hasta el sistema de difusores del biorreactor.

9.6.4.3. Filtro de venteo

La reaccion de fermentacion genera subproductos gaseosos, principalmente dioxido de carbono, que
necesitan ser evacuados hacia el exterior a fin de evitar su interferencia en la reaccién y subida de
presion en el interior del biorreactor. Para ello, se debe instalar un sistema de venteo con filtros que
permita la evacuacion de gases de manera aséptica. En base a ello, se seleccionaron los siguientes

equipos, cuyas especificaciones técnicas se mencionan en la Tabla 9.55.

e Una carcasa de venteo con conexion bridada, modelo 0432 de la empresa “Donaldson®”.

e Un filtro de aire, modelo P-GS VE 20/30 de la empresa “Donaldson®”.

) Acero inoxidable AlSI ) Acero inoxidable AlSI

Material Material
316 316

Capacidad maxima 7.000 L/hs Tipo de conexion A presion
Tipo de conexion 4" (DN) Bridada Tamafio de poro 1 micrén
Dimensiones 720x219 mm Dimensiones 524 x77 mm
Temp. max. de . Temp. max. de .

- 200°C y 150°C
operacion operacion

Tabla 9.55: A la izquierda, especificaciones técnicas de la carcasa de venteo,

y a la derecha, las del filtro de aire.

Fig. 9.106: A la izquierda, carcasa de filtro de aire 0432, y a la derecha, filtro de aire P-GS VE 20/30.
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9.6.5. Accesorios periféricos
Los accesorios periféricos son elementos que no forman parte de estructura del biorreactor, pero

juegan un rol a la hora de llevar a cabo las operaciones realizadas en el mismo.

9.6.5.1. Bomba peristaltica

En una bomba peristaltica el fluido es contenido dentro de un tubo empotrado dentro de una cubierta
circular de la bomba. Un rotor, con un nimero determinado de rodillos, comprimen al tubo flexible y
mientras este da vueltas el fluido es forzado a moverse a través del tubo. Debido a que es un elemento
de impulsidn de fluidos que permite mantener un alto grado de asepsia, es el tipo bomba hidraulica

elegida para movilizar la solucion de reservorio con la que se alimenta al biorreactor.

Considerando gue el caudal maximo que se necesita bombear de la solucién de reservorio es de 210
L/hs (seccion 7.2.3.3). Se selecciond una bomba peristaltica, modelo BS60 de la empresa “Apema®”,

con las especificaciones técnicas mencionadas en la Tabla 9.56.

Caudal maximo 15 L/min
Presidon maxima 7 bares

Tubo de bombeo 4312 mm (@)
Dimensiones 340 x180x370 mm
ij;!?jstables 2 de acero inoxidable
Alimentacion 220 VAC, 50/60 Hz
Potencia eléctrica 300 W

Tabla 9.56: Especificaciones técnicas

de bomba peristaltica

Fig. 9.107: Bomba peristaltica, modelo BS 60.
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9.7. Biorreactores de escala piloto y laboratorio

En estos equipos se realiza el escalado del cultivo de levadura hasta llegar al tamafio de inoculo
adecuado para el biorreactor industrial. Su eleccion se basa en la capacidad volumétrica y la
posibilidad de cumplir con las condiciones de operacidn requeridas por la levadura P. rhodozyma
(secciones 5.4.1y 5.4.2).

En base a ello, se seleccionaron los biorreactores de laboratorio y planta piloto, modelos DL-02, DG-
20, DG-200 y DG-2000 de la empresa “Nova Biotech®”, cuyas especificaciones técnicas se muestran
en la Tabla 9.57.

Escala Laboratorio Piloto
Modelo DL-02 DG-20 DG-200 DG-2000
Volumen total 3L 30L 300L 3.000L
Vol. de trabajo max. 2L 20L 200 L 2.000 L
Vol. de trabajo min. 1L 7L 80 L 800 L
Relacién Alt./Diam. 3:1 2:1 2:1 2:1
Diametro 110 mm 260 mm 570 mm 1.240 mm
Flujo de gas 0,5a5 L/min 5a 50 L/min 50 a 500 L/min 500 a 5.000 L/min
Agitacion Hasta 1000 rpm Hasta 500 rpm

3 Propelas Rushton de 6 palas. Sello mecénico doble
Control de Rango de operacion de 10 a 80°C. Calentamiento eléctrico y enfriamiento por
temperatura agua a 10°C menos de la temperatura de operacion
Control de pH Control PID con bomba de base y acido
Control O, De 10 a 100% mediante lazo de control PID de agitacion
Aireador Tipo herradura
Salida de gases Condensador para salida de venteo

Controlada por
Bomba peristaltica pulso. Ajustable Controlada por pulso. Ajustable hasta 160 L/min
hasta 160 mL/min

Tension de

. ., 220 VAC/50Hz 380 VAC/50Hz
alimentacion

Alimentacion de agua

o 2 bar regulada
de enfriamiento

Alimentacion de gases 1,5 bar regulado. Gases secos y libres de particulas de aceite

Tabla 9.57: Especificaciones técnicas de los biorreactores de laboratorio y planta piloto.
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Fig. 9.110: A la izquierda, biorreactor de laboratorio. A la derecha, biorreactor de planta piloto.

9.8. Operaciones de downstream

Una vez concluida la fermentacion dentro del biorreactor industrial, las operaciones del downstream se
encargan de separar las células de levadura del caldo de fermentacion y, posteriormente,
acondicionarlas hasta el formato final del producto a comercializar. Llevar a cabo esto requiere el uso
de una centrifuga de discos, un tanque de mezcla, un secador spray, un mezclador de polvos y una

maquina embolsadora.

9.8.1. Centrifuga de discos

En la centrifuga se realiza la separacion de las fracciones liquidas y solidas, en busqueda concentrar
esta Ultima lo méaximo posible con el minimo de pérdidas. Si bien existen otros equipos para la
separacion liquido-sélido, como filtros o centrifugas decantadoras, la combinacion de un pequefio
tamafio de particula (entre 5 a 10 um) y con una concentracion de sélidos entorno al 9% por parte de
las células de levadura, hacen que la centrifuga de discos sea la mejor opcion para una separacion
eficiente y sin inconvenientes de obstruccion (Figura 9.111).

pag. 321




9. Seleccion y disefio de equipos

Amount of solids
A
40% F
Decanter
centrifuges
30% |
20% F
Disc stack
10% | centrifuges
Filters
1 1 1 1 1 >
0.1 um 1 um 10 um 100 um 1T mm Particle size
Fig. 9.111: Aplicacion de diferentes equipos se separacion liquido-sélido.

De acuerdo a estas consideraciones, y los célculos realizados en el balance de materia en esta etapa
(seccién 7.3.1), se selecciond la centrifuga de discos, modelo MBUX 214 de la empresa “Alfa

Laval®”, con las especificaciones técnicas que se muestran en la Tabla 9.58.

Capacidad 30 m*/hs (max.)
Tamanio de particula 1a5um
Conc. de sélidos 2a10%
Temp. de entrada 0al100°C
Presidon de entrada 15 kPa (max.)
Presion de salida

(clarificado) 100kpa
Presion de salida

(lodos) 550 kPa
Nro. de discos 200

Radio ext. de discos 350 mm
Radio int. de discos 140 mm
Angulo de discos 50°
Dimensiones 1,26x1,93x2,19m
Velocidad de giro 7.500 rpm (max.)
Potencia electrica 55 kW

Tabla 9.58: Especificaciones técnicas

de la centrifuga de discos.
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Fig. 9.112: Centrifuga de discos, modelo MBUX 214.

9.8.2. Tanque de mezcla
En este tanque se realiza la formulacion del producto mediante el agregado de aceite de girasol y

lecitina de soja, ademas, hace las veces de recipiente dosificador para la etapa de secado spray.

1. Para la seleccion del tanque de mezcla adecuado, debemos considerar el volumen ocupado por
la crema de levadura a la salida de la centrifuga. Recordando que se separaron 10.000 Kg de
crema de levadura con 20% de solidos y, que para dicha separacion se diluyeron los 20 m?® del
caldo de fermentacion con 25 m® de agua, calculamos la densidad e la crema de levadura.

*  pcL = Xpy *pry + (1 — Xpy) * persnzo

e pcL =[0,20 = (1.100 Kg/m3)] + [0,80 * (1.045 Kg/m3)] = 1.056 Kg/m?

Calculamos el volumen ocupado por la crema de levadura.

o Ve, =CLx*(1/pcL)

e Vc, = (10.000 Kg/Lote) *x (m3/1.056 Kg) = 9,47 m3/Lote
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Considerando el agregado de aceite de girasol y lecitina de soja de la seccion 7.3.2, tenemos:

®  Vigral = Vo, + AG * (1/pag) + LS = (1/prs)

Siendo:
e pac: Densidad del aceite de girasol (920 Kg/m?®).
e pLs: Densidad de la lecitina de soja (1.030 Kg/md).

Entonces:

®  Vigal = 9,47 m3/Lote + (90 Kg AG / Lote) * (m® / 920 Kg) + (90 Kg LS / Lote) * (m?3 /
1.030 Kg)

®  Vioa = 9,66 m3/Lote

Debemos estimar la potencia necesaria por el motor del agitador. Considerando que se
necesita un tiempo de mezclado de entre 30 a 120 segundos para asegurar que este sea
eficiente (Bioprocess Engineering Principles, Pauline Doran), calculamos la velocidad de
agitacion.

o Nj*ty =154 * Vo /D}
Proponemos, una velocidad de agitacion (N;) de 100 rpm.
o t,=(1,54%9,66m%)/[(0,5m)3 (100 rev/min)] = 1,19 min
Calculamos el nimero de Reynold para tanques agitados (Re;).
* Rei=(N;*Df*p)/u
e R, =[(1,67 rev/seg) * (0,5 m)? = (1.056 Kg/m>)]/(2,0 x10~3 Kg/m seg) = 2,20 x10°

Utilizando el gréafico de la Figura 9.94 encontramos el nimero de potencia (Np), siendo este

2.5, despejamos la potencia necesaria con la siguiente ecuacion:
e P=Np*pxN?*D}
e P=25x%(1.056Kg/m?3) * (1,67 rev/seg)® = (0,5 m)> = 0,39 kW

Por altimo, considerando el uso de tres propelas a lo largo del eje de agitacion, tenemos:

o (Phh=nx(P)
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e (P),=3%039kW = 1,17 kW

En base a los célculos, se selecciond un tanque térmico vertical, modelo TV120A de la empresa

“ETI®”, y un agitador por encargo a la empresa “MyV Mixing®”, cuyas especificaciones técnicas se

muestran en la Tabla 9.59.

i Acero inoxidable AISI i Acero inoxidable AISI
Material Material
316 316
Capacidad 12.000 L Didametro 0,5m
Didmetro 2m Inclinacion de paletas 45°
Altura 4m Cantidad de paletas 4 por propela
) Poliuretano Cantidad de propelas 3 alolargo del eje
Aislante )
expandido Largo del eje 3m
Velocidad de giro 160 rpm
Espesor de aislante 50 mm ——
Potencia eléctrica 2,23 kW

Tabla 9.59: A la izquierda, especificaciones técnicas del tanque de mezcla.

A la derecha, las del agitador de paletas inclinadas.

Fig. 9.113: Tanque térmico vertical.
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9.8.2.1. Tanques de almacenamiento para aditivos
Tanto el aceite de girasol, como la lecitina de soja necesitan de recipientes para su almacenamiento

hasta el momento de la formulacion con la crema de levadura.

1. Ambos aditivos se almacenan trimestralmente en tanques de acero inoxidable. Considerando
que por lote de produccion se usan 90 Kg de cada uno, se elaboran 12 lotes por trimestre y se
adiciona un margen extra del 20%, calculamos el volumen necesario de los tanques de

almacenamiento.

o Vo =AG=*(1/pag) * (12 Lotes/Trimestre) = 1,20

e Vu; = (90 Kg AG/Lote) * (m3/920 Kg) * (12 Lotes/Trimestre) * 1,20 = 1,41 m3/Afio
Por otro lado:

o Vis=LS*(1/p1s) * (12 Lotes/Trimestre) * 1,20

e Vs = (90 KgAG/Lote) * (m3/1.030 Kg) * (12 Lotes/Trimestre) * 1,20 = 1,26 m®/Afio

En base a los calculos, se seleccionaron 2 tanques térmicos verticales, modelos TV020A de la empresa

“ETI®”, cuyas especificaciones técnicas se muestran en la Tabla 9.60.

. Acero inoxidable AISI
Material
316

Capacidad 2.000L
Diametro 1,1m
Altura 2,2m

. Poliuretano
Aislante .

expandido

Espesor de aislante 50 mm

Tabla 9.60: Especificaciones técnicas de los

tanques de almacenamiento.

9.8.3. Secador spray

El secador spray es el equipo encargado de dar al producto su formato de polvo seco sin producir un
dafio térmico que pueda perjudicar su funcionalidad. Estos equipos pueden operar de forma continua
durante 24 horas, sin embargo, se decide seleccionar uno con capacidad de remover el agua de la

crema de levadura en menos tiempo para reducir los costos asociados al consumo de energia eléctrica.
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Por otro lado, estos equipos suelen precisar una gran disponibilidad de espacio fisico para su
instalacion, sobre todo de altura, por lo que las dimensiones del secador fueron otro factor a tener en
cuenta. En base a estas consideraciones, se selecciond un secador spray, modelo 3530 de la empresa

“Galaxie Secado Spray®”, con las especificaciones técnicas que se muestran en la Tabla 9.61.

Aire de secado | Evaporacién | Consumode | Potencia ) }
. L. Dimensiones
Entrada | Salida de agua combustible eléctrica

°C °C L/hs Kcal/hs kw m
180 80 190 240.000
220 90 250 300.000
250 100 290 345.000

30 6x6x8,5

350 100 470 495.000
450 100 640 645.000
550 100 800 795.000

Tabla 9.61: Especificaciones técnicas del secador spray.

Fig. 9.114: Secador spray, modelo 3530.
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9.8.4. Mezclador de polvos
Una vez que toda la crema de levadura ha sido procesada hasta su formato de levadura en polvo, se la
lleva a un mezclador de polvos con doble tornillo helicoidal, donde se la mezcla con levadura

comercial para estandarizar el contenido de astaxantina en el producto final.

1. Debemos asegurarnos que el volumen de mezclador sea el adecuado para contener la levadura
en polvo y permitir su mezclado. Considerando el balance de materia en esta etapa (seccién
7.3.4), sabemos que se obtienen 2.295 Kg de levadura en polvo después del proceso de secado
spray y se agregan 207 Kg de levadura comercial. Sabiendo que la densidad de las células de

levadura es 1.100 Kg/m?, calculamos el volumen representativo de estas cantidades.

e Vip=(LP+LO=*(1/pLy)

e Vip=1(2295+ 207)Kg/Lote *x (m3/1.100 Kg) = 2,27 m3/Lote
LP g g

En relacion a los calculos realizados, se selecciond un mezclador de tornillo sin fin, modelo Hit 2 de la

empresa “Prillwitz y Cia®”, cuyas especificaciones técnicas se muestran en la Tabla 9.62.

Volumen total 4.000 litros
Volumen de operacién 50% del total
Tiempo de mezcla 3a5min
Dimensiones 1,29x1,52x2,00m
Potencia eléctrica 12 kW

Tabla 9.62: Especificaciones técnicas del

mezclador de tornillo sin fin.
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Fig. 9.115: Mezclador de tornillo sin fin, modelo Hit 2.

9.8.5. Embolsadora

La embolsadora facilita y agiliza el envasado del producto terminado en las bolsas de polipropileno
que lo protegeran lo largo de su vida Gtil. Considerando que se decidié embolsar el producto en bolsas
de 25 Kg, significa que de un lote de produccién se obtienen 100 bolsas. Por lo tanto, se buscé una
maquina que permita realizar la operacién en menos de una hora. En base a ello, se seleccioné una
embolsadora, modelo Ebv 200 de la empresa “Prillwitz y Cia®”, cuyas especificaciones técnicas se
muestran en la Ta