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RESUMEN

El desarrollo de la inversion enzimética de la sacarosa a partir de un biocatalizador
termoestable, asegura un incremento de la calidad y la eficiencia técnico-
econdémica y ambiental del proceso de produccion de glucosa. Para la insercién de
esta tecnologia se requiere el disefio del equipamiento que garantice las
condiciones de inversion y los valores de concentracion de la disolucion
hidrolizada. El objetivo del trabajo es disefiar el equipamiento requerido para la
preparacion del sustrato, y la concentracion del licor invertido en un namero

optimo econdmico de efectos de evaporacion. En el desarrollo tecnoldgico se
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concibieron un tanque disolutor, dos intercambiadores de calor y un multiple efecto
de evaporacion. Los intercambiadores de calor de tubos y coraza liquido-vapor
normalizados, fueron seleccionados por la norma TEMA, aplicando el método
tradicional de la media logaritmica de la diferencia de temperatura. Se obtuvo la
relacion de los costos totales asociados a la etapa de evaporacion con el numero
de evaporadores. La evaluacion de la funcion de optimizacibn econdémica
desarrollada, indico la instalacion de un doble efecto. La economia de vapor en el
sistema de concentracion disefiado, arrojo un valor de 1,89 para un adecuado
aprovechamiento del mismo, debido en lo fundamental al calentamiento previo de
la corriente de entrada a esta etapa del proceso.

Palabras clave: equipamiento auxiliar; glucosa; inversion enzimatica,;

optimizacion.

ABSTRACT

The development of the enzymatic inversion of sucrose from a thermostable
biocatalyst ensures an increase in the quality and the technical-economic and
environmental efficiency of the glucose production process: For the insertion of this
technology, the design of the equipment that guarantees the inversion conditions
and the concentration values of the hydrolyzed solution is required. The objective
of the work is to design the equipment required for the preparation of the substrate,
and the concentration of the invert liquor in an economical optimum number of
evaporation effects. In the technological development, a dissolving tank, two heat
exchangers and a multiple evaporation effect were conceived. The standardized
liquid-vapor shell and tube heat exchangers were selected according to the TEMA
standard, applying the traditional method of the logarithmic mean of the
temperature difference. The ratio of the total costs associated with the evaporation
stage to the number of evaporators was obtained. The evaluation of the developed
economic optimization function indicated the installation of a double effect. The
steam economy in the designed concentration system showed a value of 1,89 for
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an adequate steam utilization, mainly due to the previous heating of the inlet
stream to this stage of the process.

Keywords: auxiliary equipment; glucose; enzymatic inversion; optimization.
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Introduccion

Una de las areas donde ha tenido un impacto importante la biotecnologia, no solo
desde el punto de vista tecnoldgico, sino econdémico, social y ambiental, es la
produccion de edulcorantes.®

La sacarosa representa del 60 al 80 % de los edulcorantes, siendo el compuesto
organico de mayor produccion en forma pura. Es un disacarido formado por
glucosa y fructosa, que por medio de una reaccion de hidrélisis se descompone en
estos monosacaridos.®?

La glucosa posee gran importancia como un sustituto viable de la sacarosa en la
elaboracion de una amplia gama de productos alimenticios y farmacéuticos,®
ademas de constituir la materia prima fundamental en el proceso industrial de
obtencion de sorbitol.En la produccion de glucosa, la etapa fundamental del
proceso es la inversion de la sacarosa, que se puede desarrollar por accion de un
acido a temperatura elevada, por la presencia de la enzima invertasa, y por
intercambio i6nico.®

Estudios realizados sobre el empleo de la hidrolisis enzimatica de la sacarosa a
partir de la enzima invertasa inmovilizada, demuestran un aumento de la calidad y
la eficiencia técnico-econémica y ambiental de la produccion de glucosa.® 7

En investigaciones anteriores, algunos autores,®propuso

biocatalizadorescaracterizados por una elevada termoactividad y termoestabilidad.
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Dentro de ellos, el biocatizadorPpABfrA que consiste en células inactivadas de
Pichiapastoris, inmovilizadas en perlas de alginato de calcio, que expresan de
forma recombinante la B-fructosidasa de Thermotogamaritima (BfrA).) Con una
temperatura 6ptima de 60 °C-70 °C, permite hidrolizar soluciones concentradas de
sacarosa y evita la contaminacion microbiana, manteniendo intacta la actividad
enzimatica, con buenas propiedades para su redso.

Posteriormente, sobre la base de los resultados obtenidos - 19 en la inversién
enzimatica de la sacarosa con este biocatalizador, escalé las condiciones Optimas
de reaccién a los niveles industriales de una instalacion productora de glucosa. La
insercion de esta etapa en la tecnologia instalada, requiere de equipamientos
auxiliares para la preparacion del sustrato, que incluye las operaciones de
disolucién y calentamiento, y para la concentraciébn del licor invertido, con
calentamiento previo de la corriente de entrada.

Numerosas investigaciones sobre la operacion de evaporacion estan enfocadas
en la disminucién del costo de dicha operacion unitaria,*) donde la determinacion
del nimero 6ptimo de vasos evaporadores en un mdultiple efecto, constituye una
estrategia econdmica significativa dentro del desarrollo del proceso productivo.
Atendiendo a ello, el objetivo del trabajo es disefar el equipamiento requerido para
la preparacion del sustrato, y la concentracion del licor invertido en un namero
optimo economico de efectos de evaporacion, para el desarrollo industrial de la

hidrélisis enzimatica de la sacarosa en una instalacién productora de glucosa.

Materiales y métodos

A partir del escalado de las condiciones discontinuas de reaccion de hidrolisis de
la sacarosa con el biocatalizador PpABfrA,() se disefié el equipamiento que
garantiza la disoluciébn y calentamiento del sustrato, segun las demandas
operacionales que exigen las variables involucradas. Dados los requerimientos de
concentracion de la disolucion invertida para la cristalizacion de la glucosa

presente, se concibio un multiple efecto evaporador y un intercambiador de calor
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para el calentamiento previo de esta corriente, con optimizacion econémica del
namero de evaporadores y evaluacion de los parametros de disefio establecidos.
En la figura 1 se representa la secuencia de estaetapa del proceso de produccion

de glucosa, teniendo en cuenta la seleccién de la tecnologia correspondiente.(”

Azdcar
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—Agua—>| Diselucién |

—Agua—d

—\*'apﬂr-bl Calentamiento |—Condensado+

| Hidrélisis enzimatica |

—\f’apor-’l Calentamiento I—Condensadﬂ-lb

—\f’apor-’l Evaporacion I—Condensadﬂ-lb

Licor invertido concentrado

Fig.1-Secuencia operacional de la etapa de inversion de la sacarosa con el biocatalizador PpABfrA

Disefio tecnolégico de las operaciones de disoluciény
calentamiento

En la concepcion tecnoldgica del tanque disolutor con agitador de hélice para la
disolucién de la sacarosa, se consideraron los parametros de disefio requeridos en
esta operacion establecidos por algunos autores, cuyas caracteristicas

geométricas se muestran en la tabla 1.

Tabla 1-Caracteristicas de disefio del tanque disolutor
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Caracteristicas “alor

Volumen total (V), m3 3
Volumen de trabajo (W), mé 2,70
Diametro del tangus (D), m 1,50
Altura del tangue (H), m 1,75
Diametro del agitador (D;), m 0,375
Altura del agitador al fondo del tangue (h), m 0,225

Para el disefio de los intercambiadores de calor de tubos y coraza, que garantizan
una elevada superficie de transferencia de calor, se realizé la seleccién del
equipamiento normalizado por la norma TEMA,(12 aplicando la metodologia
propuesta por Kern,®basada en el método tradicional de la media logaritmica de
la diferencia de temperatura (MLDT). En el procedimiento de rechequeo de los
intercambiadores seleccionados,se determinaron los porcentajes de sobredisefio,
yse comprobo6 que el coeficiente total de obstruccion requerido en ambos casos
fuese menor que el calculado.Seguidamente, la caida de presion que sufren los
fluidos a ambos lados de los intercambiadores, fue calculada por la metodologia
desarrollada por la literatura.®®

Como agente de calentamiento se consider6 la disponibilidad de vapor de escape
generado, para ser alimentado por la coraza, mientras que por el interior de los
tubos, se establecio la circulacion de la disolucion azucarada y agua por el primer
intercambiador, y del licor invertido por el segundo. En la tabla 2 se presentan las
propiedades termofisicas de los fluidos que intervienen, teniendo en cuenta la

ubicaciéon de los mismos.

Tabla2-Propiedades termofisicas de los fluidos
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ubos Coraza
FParametro Solucion de Licaor Wapor
Agua )
sacarosa nvartido saturado
Temperatura de entrada (*C) 30 30 [&N] 113
Temperatura de salida (°C) G0 &0 a0 113
Flujo masico (ka's) 3,36 5,23 2,36 0,14
Densidad (ka/m®) 1283,38 850,145 1200 0,91
YWiscosidad (Pa.s) 0,0175 0.60-102 0,0027 0,013-10%
Calor latente (Jfkg) - - - 2223 28107
Capacidad calorifica (Jfkg °C) 2679,50 4174 2853 40 -

Optimizacion economica del numero de efectos y disefio del

sistema evaporador

El objetivo de esta operacion es concentrar el licor invertido desde 49,1 °Brix hasta

79 °Brix, aumentando la saturacion para lograr la cristalizacién de la glucosa a una

temperatura de aproximadamente 30 °C en la etapa posterior.® Los evaporadores

propuestos son del tipo Robert,(® a lo cuéles se alimentara vapor a una presion Ps

de 156511,05 Pa y temperatura de 113 °C, con una presion de vacio Py en el

ultimo vaso de 13513,73 Pa.

Paradeterminar los costos de instalacion, se calcul6 el area de transferencia de

calor requerida,mediante la relacion entre la evaporacion totalViy los coeficientes

de evaporacion Coeereportados para procesos de la industria azucarera,*”

expresada comao.

(1)

(2)
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Con una evaporacion total de 0,89 kg/s (),el area correspondiente es de 32 m?
segun la ecuaciones (1) y (2), donde los costos directosCp, con un factor de
anualidad de 0,12,1® se relacionan por.Cp= 66 700,21. n

Segun los consumos de vapor y agua refrigerante demandados,” se estimaron
los costos asociados a ambos requerimientos respectivamente (C;y Cy,o) COMO:

_2,18-10°

31757,48
Cs = =

~—ei Y Cry0 = —. Mientras que los costos anuales para la limpieza y

mantenimiento Confueron estimados para un total de:Con= 20 000 n.

De esta forma, la relacion de los costos totales Ctcon el nimero de efectos, resulta
en:

2,18 10% 31757.48
0,54 '

Cr =66700,21 -n+

n n (3}

Analiticamente, se obtuvo el cero de la primera derivada para determinar el
namero de efectos, y el signo de la segunda para evaluar la concavidad de la

funcién, representadas por las ecuaciones:

dlr 6670021 139520 3175748 A
dn - = nl.e.-t n:‘-‘ { :'

d*C;y 2288128 6351496
z = T 3 (3)
dn el 1

Siguiendo el principio de las caidas de presiones 17, se determiné su distribucion

en cada vaso mediante las expresiones:

AP = Ps — Pv (6)

&*F::uer'pa = Ycaiga P AP {?j
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PELLEE"}JG = PS - ﬁp{'u&'i‘”ﬂﬂ (8}

Los coeficientes de transferencia de calor (U) se determinaron segun la expresion
establecida por Dessin modificada por Coutenceau,®® y el calor transferido en los
vasos evaporadores se calculd6 mediante los balances energéticos
correspondientes.I®A partir de las condiciones térmicas en los evaporadores, la
distribucion de temperaturas y las areas calculadas, se determinaron los
coeficientes de transferencia corregidos y la economia del vapor en el mdltiple

efecto (e), como criterios de evaluacion.

Resultados y discusion
Parametros de disefio del equipamiento correspondiente a las

operaciones de disolucién y calentamiento

La alimentacién del contenido de sacarosa a invertir, parcialmente diluido, facilita
la homogeneidad requerida por el medio de inversion, permitiendo la adecuada
interaccién enzima-sustrato.®Un tanque con las caracteristicas geométricas
representadas en la tabla 1, garantiza la obtencion de una disolucién concentrada
de sacarosa (60 °Brix). Dos ciclos de disoluciones son necesarios para lograr la
concentracion de sustrato requerida (49,1 °Brix) en un biorreactor de 7,96 m® de
capacidad efectiva, con una velocidad de agitaciébn y consumo de potencia en la
operacion de disolucion de 900 rpm y 9,67 KW respectivamente.(?)

Por otro lado, elevar la temperatura de esta disolucion y la del agua requerida en
la formulaciéon del medio de reaccién, hasta el valor operacional (60 °C)% propicia
la homogeneidad por una disminucién de la viscosidad, y la elevada actividad
catalitica desde las etapas reactivas iniciales.A su vez, elevar la temperatura del
licor invertido desde 60 °C hasta 90 °C antes de pasar a la etapa de
concentracion, cercano a la temperatura de ebullicion del liquido en el primer vaso,

garantiza la economia del vapor en el sistema.?YEn la tabla 3 se representan las
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caracteristicas de disefio de ambos intercambiadores, teniendo en cuenta las

propiedades termofisicas de los fluidos mostradas en la tabla 2.

Tabla3-Parametros de disefio de los intercambiadores de calor seleccionados

Parametro Magnitud
Intercambiador 1 Intercambiador 2
Mumero de tubos reales (V) 56 52
MNumero de pasos por los tubos 2 2
Dimensiones de los tubos del arreglo triangular
. 16 16
%L plg, BWG

Faso por los tubos (Pr), plg 15116 1

Mumero de deflectores (A7) 12 22
Area real de transferencia de calor (4), m? 16,24 15,08
Coeficients total de disefio real (U7, real), JismC 286,58 285,26
Diametro interior (D), m 0,0157 0.0187
Diametro exterior (DE), m 0,254 0,254

En ambos casos se comprobd que el coeficiente total de disefio incluye a los
factores de obstruccion, garantizando el adecuado funcionamiento de los mismos.
Se calculd un area en exceso de 17 % y 11,43 % para los intercambiadores 1y 2
respectivamente, siendo en ambos casos adecuada para la operacion.®En
elsistema de transporte de los fluidos, la disolucién azucarada sufre una caida de
presién de 13133 Pa y el licor invertido de 31917 Pa, mientras que en ambos
intercambiadores la caida de presion que experimenta el vapor por la coraza es

inferior a 34473,80 Pa, adecuada para la recuperacion de los condensados.®3)

Numero optimo de evaporadores
En la figura 2 se representan los resultados de la evaluacion econdmica
expresada en costos directos (Cp), costos variables (C,) y costos totales (Cr), a
través de los términos de la ecuacion (3), para un numero maximo de 5 efectos

segun las condiciones de instalacion del centro.
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Para un doble efecto de evaporacion se reportan los menores costos totales del
proceso, por lo que constituye el 6ptimo econémico. Aungue la diferencia sobre un
simple efecto es pequefia, cabe destacar que a mayor numero de efectos, mayor
es la cantidad de evaporacién por kilogramos de vapor de calentamiento admitido
en el primer vaso,*® lo que indica menor consumo de vapor y de agua alimentada
al condensador y, por tanto, menores costos operacionales. Esto se balancea, sin
embargo, por el aumento en el costo inicial de los equipos y los cargos asociados
al mantenimiento y limpieza. En procesos de esta indole en operacion discontinua,
los cargos fijos en comparacion con el consumo de auxiliares, no justifican un

namero mayor de evaporadores segun el comportamiento descrito en la figura 2.

o 12000000 [
5
— 10000000
@ Cy
8000000 o
6000000 | A ! =
I i = c
ORI -
SHHEE V
o Cp ?' A A
2000000 - : )
I
0 . 1 . . .
1 2 3 4 3
MNo. efectos

Fig. 2- NUumero 6ptimo de evaporadores

Analiticamente, el cero de la primera derivada representada por la ecuacion (4),
arrojo un valor de n de 1,74 que corroboré el numero de efectos, mientras que el
signo positivo de la segundaderivada segun la ecuacion (5), indico la existencia de

un minimo en la region de estudio comprendida.
Parametros de disefo del doble efecto de evaporacion

En la tabla 4 se ilustran los principales parametros operacionales y de disefio del

doble efecto de evaporacion para la concentracion del licor invertido.
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Tabla4-Parametros operacionales y de disefio del doble efecto de evaporacion

Parametro Vagnitud
Evaporador 1 Evaporador 2
Fresion del cuerpo (B.), Pa 7734181 13513.72
Temperatura del vapor del cuerpo (T,), *C 9299 51,78
Temperatura de ebullicién (T.), ° 04,92 h4,835
Flujo de licor a la salida del cuerpo (B), kols 1,91 146
Concentracion de 1a corriente de salida (x), °Bx 60,56 79

Coeficientes tedricos de transferencia de calar (Uy), Jism?=C 168473 774,40
Calor transfenido (@), Jis 1255332,02 10123546,38

Cosficientes de transferencia de calor corregidos (U, Jism2eC 1 804,61 227 54

La distribucién de presiones de cada cuerpo segun las expresiones (6), (7) y (8),
permiti6 establecer la distribucion de temperaturas correspondientes,
considerando la elevacion del punto de ebullicibn generada por la concentracion
de sdlidos disueltos.

Los coeficientes de transferencia de calor teérico y calor corregido no presentaron
diferencias apreciables, por lo que estos Ultimos garantizan el adecuado
funcionamiento del sistema de concentracién. La economia del vapor arrojé un
valor de 1,89 con un consumo de vapor de escape de 0,47 kg/s. Este valor indica
el adecuado aprovechamiento del mismo en la operacién, contribuyendo a una
disminucién potencial de este consumo segun los resultados presentados en la
literatura,™ debido en lo fundamental al calentamiento previo de la disolucion

invertida.

Conclusiones

1. El disefio del equipamiento que garantiza la concentracion y temperatura del
sustrato en el medio de reaccién, incluy6é un volumen de disolucién de 3 m3 con

un impulsor de hélice de 900 rpm de velocidad de agitacion, y un
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intercambiador de calor de tubos y coraza con un area de transferencia
requerida de 16,24 m?2.

2. La evaluacion de la funcién de optimizacion econdmica del nimero de vasos
evaporadores con un area de transferencia de 32 m?, demostré que la
instalacion de un doble efecto asegura los menores costos totales asociados a
esta etapa del proceso.

3. El intercambiador de calor de tubos y coraza disefiado, con superficie de
transferencia de 15,08 m? para el calentamiento del licor invertido, reduce el
consumo de vapor en la operacion de concentracidon, para una economia del

vapor en el doble efecto de 1,89.
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