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RESUMEN

El objetivo de este trabajo fue disefiar de forma Optima y econdémica los equipos que
integran la etapa de concentracion de la crema, en € proceso de produccién de levadura
Torula. Se disefio un intercambiador de calor de tubos y coraza para llevar a cabo la
termdlisis, ademas de un multiple efecto de evaporacion, €l andlisis de alternativa aportod
gue latemperatura Optima en € caso de salida del intercambiador de calor y entrada ala
evaporacion fue de 80°C; a andizar la cantidad de efectos 6ptimos, tres fue el resultado
concluyente. Estos parametros determinados decidieron las condiciones éptimas de
trabajo de los equipos disefiados en funcion de la disminucion de costos de operacion,
influyentes en larentabilidad de |as operaciones.

Palabras clave: disefio Optimo economico, crema, levadura Torula, destileria, etanol

ABSTRACT

The work objective was to design in a good and economic way the teams that integrate
the stage of cream concentration in the process of Torula yeast production. It was
designed an heat exchanger of tubes and shells to carry out the termless, aong
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with a multiple evaporation effect, the aternative analysis contributed that the good
temperature in the case of the exit of the heat exchanger and entrance to the evaporation
was of 80°C. When analyzing the quantity of good effects, three were the conclusive
result. These certain parameters decide the good work conditions of the designed teams
and they are in function of the decrease of influential operation costs.

Key words: design good economic, cream, yeast Torula, distillery, and ethanol.

1. INTRODUCCION

Entre los alimentos alternativos o no convencionales se hallan los microorganismos,
pertenecientes a los grupos de las levaduras, bacterias, hongos y agas, que son
importantes fuentes de proteinas, vitaminas, minerales y factores que mejoran el
crecimiento. Segun (Rodriguez y col. 2011) Torula, nombre con e que se conoce a
hongo levaduriforme de Candida utilis, es la levadura mas utilizada como suplemento
alimenticio animal; se utiliza desecada como fuente de proteinas y puede ser afiadida en
piensos mixtos para alimentacion de cualquier clase de ganado, debido a su gran
contenido de vitamina B, minerales y aminoacidos, ademés s es irradiada produce
vitamina D. Esta levadura se presenta concentrada como crema de Torula en este
trabgjo, aunque de esta forma no posee e mismo contenido de nutrientes, Lezcano
(2011).

La levadura Torula se usa como fuente proteica en todas las especies animales incluido
el hombre, es ampliamente utilizada en vacas en periodo de gestacion y lactancia. En
Cuba constituyé un renglén exportable y de consumo interno, fundamentalmente, para
alimento porcino y la formulacién de piensos en la alimentacién animal, Lezcano,
(2011).

Por o planteado anteriormente, |a levadura desecada puede incluirse en piensos mixtos
para toda clase de ganado. Normamente, € costo elevado limita su empleo y la
inclusion de levadura en las raciones se basa principamente en su vaor como
suplemento para las deficiencias de aminoacidos y vitaminas de los cereales (Olivera et
a., 2002).

La utilizacién de los residuales industriales resulta siempre una buena alternativa, ya
gue con su tratamiento se evita que contaminen e medio ambiente, y asi un desecho con
valor negativo pasa a ser una materia prima, cuyo empleo resulta siempre
econdmicamente ventajoso. Un residual de gran potencialidad en Cuba, en la industria
alcoholera, son las vinazas de destileria Muchos autores como (Almazan et al., 1982),
GoOmez (1986) e ICIDCA (2009) reportan el uso de este residual para la produccion de
proteinaunicelular.

La satisfaccion de muchas demandas industriales requiere del uso de un gran nimero de
intercambiadores de calor. La opcién de decidir qué tipo de intercambiador usar
depende de las perspectivas operacionales y objetivos técnicos que se anhelen obtener.
En e caso del proceso de obtencion de levadura en crema se escogié segin los
requisitos previamente estudiados un intercambiador de calor de tubosy corazas, parala
termalisis, Aguirre (2009).

Entre otras ventgas, los intercambiadores de calor de tubo y coraza permiten
variaciones de caudal dependiendo de las necesidades. Se pueden utilizar en
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aplicaciones en los que estén involucrados productos de consumo humano, como
alimentos. considerando siempre € material de los tubos como adecuado segun e
producto a tratar. Su instalacion es sencillay son de facil mantenimiento. Por 1o general
trabgjan con todo tipo de flujos, teniendo en cuenta e didametro, & materia
técnicamente acertado de los tubos y especialmente el proceso en € cual se vaainsertar
el intercambiador. Son los més baratos en € mercado, en comparacion con |os servicios
gue presta, y presentan la opcion de fabricarse localmente. Poseen una vida Util entre 25
y 30 afios, lo que permite recuperar la inversion inicia, dado que sus costos de
mantenimiento son muy bajos, Aguirre (2009).

Los evaporadores quimicos son intercambiadores vaporizadores, equipos tubulares no
calentados directamente que convierten € calor latente o sensible de un fluido en calor
latente de vaporizacidon de otro; se emplean por tanto para concentrar una solucion
guimica mediante la evaporacion del solvente agua a partir del suministro de calor.

El multiple efecto eslaposibilidad de utilizar la evaporacién de un fluido para continuar
su calentamiento o para calentar un nuevo fluido, o que conlleva a una mayor eficiencia
de la operacién (Espinosaet a., 1990).

Ante la escasez de informacion tecnologica e problema cientifico que se planted fue
encontrar la operacion Optima y de minimo costo de la etapa de preparacion del
concentrado de levadura Torula.

Para resolver € problema planteado el objetivo general establecido en este trabgjo fue
disefiar de forma éptima y econdmica la etapa de concentracion de la crema en €
proceso de obtencién de levadura Torula

2. MATERIALESY METODOS

Para el logro del objetivo propuesto, se aplicaron balances de masa y energia, la
metodol ogia de disefio de (Pavlov et a., 1981) para intercambiadores de calor de tubos
y corazas, la metodologia de (Espinosa et al., 1990) para multiple efecto de
evaporacion; los andlisis de aternativas de disefio Optimo se redlizaron en hojas de
cdlculo Excd programadas personalmente, los esquemas tecnol6gicos se realizaron en
el Microsoft Visio; se estimaron las propiedades fisicas utilizando métodos iterativos y
datos experimentales de Peacock (1995), y se determinaron |os costos de operacion y de
inversion segun (Peter y Timmerhaus, 1980).
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3. RESULTADOSY DISCUSION
3.1. Esgquema del proceso

TCT

E1l E2 E3 %)

Figura 1. Esquema tecnol égico de la etapa concentracion de la crema
Leyenda:
F-Fermentador
D-Desemul sor
F’-Filtro
S-Separadoras
TC: Tanque crema
| C-Intercambiador de calor de placas
TCT: Tanque de crematermolizada
E-Evaporador
TPT-Tanque Producto Terminado

3.2. Balances de masa y energia de la etapa de concentracion de la crema.

Los balances de masa en la destileria Santa Fe, en la Unidad Empresarial de Base
(UEB) “Heriberto Duquesne”, se realizaron sobre la base de su produccion de alcohol
puro mas alta en los Ultimos afos (553 hLap/d). El afio 2012 fue €l considerado para

13



Isaac et al. / Centro Aziicar Vol 42, No.3, Julio-Septiembre 2015 (pp. 10-22)

disefiar con cobertura suficiente y que en todas las condiciones las vinazas producidas
sean asimiladas por la planta de Torula en crema. Manteniendo & % alcohdlico
promedio de esa campafia en 5,62 % v/v, se obtuvieron de la destileria 943 m%dia de
vinazas, con estos valores lograr una produccion entre 8,4-9,8 Tn/dia de levadura Torula
dependiendo este resultado del funcionamiento correcto de lainstalacion y de la entrega
segura de la cantidad de vinaza desde la destileria.  Los balances fueron referidos a la
capacidad de 8,4 Tn/dia, segin (Gonzélez y Mifio, 2015).

3.3 Disefio Optimo de los equipos de la etapa de concentracion de lacrema.

Deter minacion de propiedadesfisicas de la crema de levadura.

Densidad

La determinacion de la densidad se reaizO mediante mediciones directas en el
laboratorio cumpliendo con la definicién de la misma; masa/volumen.

Calor_especifico

El calor especifico se determind por e método aproximado de célculo a partir de la
concentracion de la levadura en la crema de levadura, y de la férmula globa de la
levadura como microorganismo con las masas molares de cada elemento inorganico
que la conforma. Método seguin Peacock (1995).

Conductividad térmica

La conductividad térmica se determind por e método aproximado de calculo a partir de
la concentracién de la levadura en la crema de levadura, temperatura como pardmetro de
trabajo definido segun literatura de proceso. M éodo segin Peacock (1995).

Viscosidad

La viscosidad se determiné por e método aproximado de cllculo a partir de la
concentracion de la levadura en la crema de levadura y de la temperatura de trabajo
M étodo segun Peacock (1995).

Tabla 1. Propiedades Fisicas Crema
Calor especifico Densidad Viscosidad Conductividad
3,84 kj/kg 1,32kg/l  037Cp 0,94 W/m*C

3.4. Disefio del intercambiador de calor detubosy coraza

Metodol ogia de disefio segun (Pavlov et a., 1981):

Conocidos € flujo de alimentacion, las propiedades fisicas (Calor especifico, Densidad,
Viscosidad, Conductividad térmica), las temperaturas, la presion de vapor y € calor
latente del vapor se procedié de la siguiente forma:

1. Secacul6 € caor aevacuar como calor sensible de la crema. segiin (Pavlov et
al., 1981)

Q=m*Cp*AT 4)

2. Se supuso € coeficiente global de transferencia de calor (Ud) segun las
propiedades del fluido y se calculael areade transferenciade calor.

3. Secalculé & nimero de tubos (Nt) y en latabla 9 de Kern (1999) se estandarizo
el nimero de tubos calculados, se especificO el nimero de pasos (n) y €
diametro interior de la concha. segun (Pavlov et al., 1981)

Nt=A+c/A tubo 5)
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1. Serecalcul6 € érea de Transferencia de Calor y € coeficiente Ud calculado,

segun (Pavlov et al., 1981)

Q=Ud*A*MLDT (6)
MLDT= (At2-At1)/In (At2/At1) (7)
m vapor=Q/ A vapor (8)

2. Se realizd € rechequeo, calculando los coeficientes peiculares (hio y ho),
coeficiente limpio (Uc), factor de depdsitos Rd calc

4.

Se compard € Rd calc con € Rd requerido, si Rd calc = Rd requerido el

Intercambiador de calor es adecuado y se calculdé € porciento del area de
Transferencia de Calor en exceso, la cua debe estar por debajo del 20%. segin

(Pavlov et al., 1981)

at= (Nt*a't)/ (144*n) (m?) 9)
v=m crema (p*at) (pie/s) (20)
%area en exceso= (Rd calc-Rd req)/Rd reg* 100 (11)
Uc= (hio*ho)/ (hio+ho) (12
Re= (v*p*d)/u (13)
Rd calc= (Uc-Ud)/ (Uc* Ud) (14)
hi=(jH* K/d)* (Pr*1/3)* (u/pf)"0.14 (15)

El disefio se realizO mediante € Microsoft Excel programando de manera que se
pudiese utilizar como aternativas |la temperatura de salida del Termolizador con
variacion de mas menos 2°C de la crema, siendo este pardmetro e nexo con la
alimentacion a evaporador; a continuacién se definen las ecuaciones y los resultados

para cada una de las alternativas, Espinosa (2015).

Tabla 4. Datos para €l Disefio del Intercambiador de calor

Datos Ts=80°C Ts=78°C Ts=82°C
Flujo de crema (m°/d)

(Gonzalez y Mifio, 2015) 68 68 68
Cp crema (kj/kg) calculado 3,84 3,84 3,84
p Densidad crema (kg/L) calculado 1,32 1,32 1,32
t1 temperaturafluido frio  (°C)

(Gonzalez y Mifio, 2015) 80 & 82
t2 temperaturafluido frio (°C)

(Gonzalez y Mifio, 2015) 30 30 30
tm Temperaturamedia (°C) calculada 55 54 56
m vapor de agua (kg/h) calculada 327,91 327,91 327,91
P vapor de agua (mPa)

(Gonzdlez y Mifio, 2015) 0.1 0.1 0.1

A Calor latente vapor de agua (kj/kg)

Keenan (1988) 2207 2207 2207
T1 vapor de agua (°C)

(Gonzalez y Mifio, 2015) 100 100 100
T2 vapor de agua (°C) 100 100 100
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(Gonzalez y Mifio, 2015)
Up (BTU/h pie” °F)
(50-100) rango (Pavlov et al., 1981)

71,5 66 50
supuesto

Tabla 5. Resultados de los Célculos del Disefio del Intercambiador de Calor

Célculos Ts=80°C Ts=78°C Ts=82°C
Q (kcal/h) 173137,19 166211,70 180062,68
Atl (°C) 20 22 18
At2 (°C) 70 70 70
MLDT (°C) 39,91 41,47 38,28
Arc (M) 12,40 12,41 19.22
A tubo (pie2) 0,26 0,26 0,26
A tubo (m°) 0,38 0,38 0,38
Nt 31,87 31,90 49,40
A+c(m?) calc 12,45 12,45 20,23
m vapor=(kg/h) 327,91 314,80 341,03
Nt de Tabla9 Kern (1999) 32 32 52
pasos tubos DI concha 10™ 2 2 2
Ud calc (kcal/h m2 °C) 348,36 321,86 232.40
Ud calc BTU/h pie? °F 71,23 65,8 47,52

Tabla 6. Rechequeo de valores obtenidos en el disefio del Intercambiador de Calor

Rechequeo

Ubicacion de fluidos Ts=80'C  Ts=78'C  Ts=82'C
Tubos Crema Crema Crema
Concha Vapor Vapor Vapor
hio (BTU/h pi€e’ °F) 1146,03  1146,038 1719,057
ho (BTU/h pie” °F) 1500 1500 1500
Uc (BTU/h pi€” °F) 649,67 649,672 801,03
Rd req (h pie” °F/BTU) 0,0005 0,0005 0,0005
Rd req (kcal/h m* °C) 0,0024 0,0024 0,0024
Rd calc (kcal/h m? °C) 0,0025 0,0027 0,004
% area en exceso 4,46 14,12 65,45
DI diametro interno (plg) 0,87 0,87 0,87
DE diametro externo (plg) 1 1 1
tm(°F) 131 129,2 132,8
a (mf) 0,001 0,001 0,0013
v crema (pie/s) 1,53 1,54 1,89
Uc crema(BTU/h pie2 °F) 649,67 649,62 801,03
Rd calc (h m? °C/kcal) 0,0028 0,0029 0,004
Re 3713954  37139,54 45710,20
hi 1317,28  1317,28 197592
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Los céculos muestran que la temperatura que marca un correcto disefio del
intercambiador de calor es la de 80°C, la cual se comprueba en la crema alimentada al
evaporador mediante € andlisis de alternativa buscando las condiciones idoneas de
operacion.

Para cada aternativa se buscan los costos de inversion, los cuales se buscan segin
(Peters y Timmerhaus, 1980), y de operacién referidos a costos de bombeo y de
consumo de vapor.

Tabla 7. Resultados Costos de inversion y operacion seguin alternativas de temperaturas del
intercambiador de calor

Temperatura (°C) 78 80 82

Costo inversion Intercambiador decalor ($) 666559 666559  8728,75
Costo inversion Bombas ($) 8166,87  8166,87 10375,95
Costos Inversiéon (IC+4Bbs) ($) 14832,48 14832,48 19104,71
Costos Bombeo(el ectricidad) ($/afio) 4879,41 487941  5673,74
Costos Vapor ($/afio) 49560,76  51625,79 53690,83
Total costos de operacion ($/afio) 54440,17 56505,21 59364,56

SegUn los célculos anteriores la alternativa de menor costo seriala de 78°C pero se debe
analizar en conjunto la temperatura idénea para la alimentacion al evaporador, pues
estamos hablando del nexo, en cuanto a parametro de operacion se refiere, entre los
equipos, por tanto es necesario llegar a un consenso entre los dos andlisis de
alternativas.

3.5. Evaporadores. Metodologia de disefio segun (Espinosa et al., 1990).

Conocidos a presion del vapor alimentado; (Ps), tipo, cantidad, concentracion y
temperatura de la solucion alimentada (F, XF, TF), concentracion final (XF), la presion
en el condensador, (Pc).
1- Se procedié a aplicar e balance de materiales total y parcia con € objetivo de
determinar las corrientes de vapor total y en cada vaso, ademas de la corriente de

condensado.
Balance total de materiales: seguin (Espinosaet a., 1990)
F=B2+VT (16)
VT=V1+V2 an
F=Bl1+V1 (18)
B1=B2+V2 (19
B2=B3+V3 (20)
B3=B4+V4 (21)
Balance parcial de sdlidos: segin (Espinosa et al., 1990)
F*XF=B2* X2 (22

2- Seredizaladistribucion de temperatura en este caso se considera la elevacion
del punto de ebullicion (EPE) igual a O pues se utiliza vapor de agua como
medio de calentamiento.
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Ts

&taparente:Ts —t2 (23)
At itil = Atapa{ente —SEPE At
Atn = AtT E (24)
tbh1
éCJ_ EPE1[7 N4
Atr=Otg + At, A2 (29)
Se conocen: Ts, {2, EpEMV, Atpy th2
EPEZ / /]
N (26)

3- Se aplica balance de energia para determinar la cantidad de calor que se produce
total y por efecto segin nimero de efectos, seguin (Espinosa et a., 1990)

S*N=F*Cp(tor-tr)+V1* M (27)
V*A=B1*Cp(to-t1)+V2*A 2 (28)

V2*A=B2* Cp(ta-t2)+V3* A3 (29)
V3*As=B3* Cp(ts-tz)+Vi*As (30)

4- Los coeficientes de transferencia de calor se obtienen de la literatura Kern
(1999) segun € fluido que se trate.

5- Sedeterminael calor por efectos segiin (Espinosa et a., 1990)

Q1=S*As (31)
Qx=V1*M (32)
Q3=Vo* A, (33)
Q4:V 3*)\3 (34)

6- Se determina las areas de transferencia de calor por efectos y la total, segin
numero de efectos, segun (Espinosaet a., 1990)

A1:Q1/(U1* At]_) (35)

A 2:Q2/ (U 2F Atz) (36)
A3=Qs/(Us* Ats) (37)
A= Q4/ ( Ug* At4) (38)
At=A1+A+Az+A, (39)

7- Como culminacion del disefio se redliza la evaluacion donde se determina la
economia de trabao, e coeficiente de evaporacion y la eficiencia de
evaporacion, segun (Espinosa et a., 1990).

e=Vt/s (40)
E evaporacion=(1- (V condensado/Vt))* 100 (41)
Co evaporacion= Vt/At (42

Se aplica € disefio para tres aternativas de temperatura usando un doble efecto y
posteriormente para la temperatura fija de 80°C se realizan los célculos para tres efectos
y paracuatro efectos.
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Tabla 8. Disefio de Evaporadores

Datos Incognita T=80°C T=80C T=80°C
Ps presion vapor alimentacion (ata) 2,02 Vt (kg/s) 512 5,12 512
F Flujo Alimentacion (m3/h) 12,5 B2 (kg/s) 1,21 1,21 1,21
Xf concentracién alimentacion 0,001 Cp (j/gk) 3,84 3,84 3,84
X2 concentracion salida 2do 0,006 Cp leve. 159 159 159
evaporador (i19K)
TF Temperatura alimentacion °C 80 V2 (kg/s) 2,53 2,53 2,52
Pe 1 presién condensador -0,49 S (kg/s) 2,70 2,71 2,69
Av calor latente vapor saturacion
(kilkg) , Keenan (1988) 2207 V1 (kg/s) 2,58 2,59
Ts Temperatura ((:)ie saturacion del 120 . 189 168 189
vapor deagua ("C)
udl (W/m® ) 2520 At (mP) 140,46 140,83 140,00
ud2 (W/m* ) 1960 Q (j/s) 5972,64 5990,71  5950,3
F Flujo Alimentacion  (kg/s) 6,33 A1 (M) 94,80 95,00 94,44
p lev dfnSIdad de la crema de levadura 1804 A2 (M) 45,66 45,73 45,55
(Kg/m®)
Pe 2 presion de evaporacion

-0,78 Co Evap 0,071 0,071 0,072
)\1_ calor latente vapor saturacion 2305.4 E Evap 50,53 50,44 50,64
(kj/kg)
)\2_ calor latente vapor saturacion 22698 101 101 101
(ki’kg)
Formula Global Levadura CH1 6,00,47No 10 1,04 1,048 1,03
M Lev (g/l) 24 B1 (kg/s) 9,912 9,91 9,90
Cp(agua) (JgK) 4,18 Q2 (j/s) 5966,3 5976,69 5952,88
EPE1 0 vt(m¥h) 10,110 10,11 10,11
tbl=t1 80
th2=t2 95
At aparente 25
At util 25
At 1 40
At 2 15
At tot 55

En consenso con e valor optimo de la temperatura del intercambiador de calor se
determiné como aternativa 80°C, este fue € pardmetro nexo entre los dos equipos
disenados.

Tabla 9. Resultados de Costos de |os Evaporadores doble efecto para 3 Alternativas de

Temperatura
Temperaturas 78°C 80°C 82°C
Costos Inversion (ler efecto+2do efecto)  111177,8  111177,75 111177,75
Costos Vapor 263561 26257392  262376,5
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SegUin los costos de las alternativas planteadas se verifica la decision de adoptar 80°C
como temperatura de trabgjo para la entrada del evaporador y consecuentemente salida
del Termolizador.

A continuacién se procede con e andlisis de las aternativas de multiples efectos a la
temperatura escogida.

3.5.1 Alternativas segin € Numero de efectos
Utilizando los Balances de materiales en forma de sistemas de ecuaciones se llego a las
ecuaciones de disefio segin € Numero de efectos, con auxilio de caculo en e
Microsoft Excel. A continuacion se reportan los resultados que definen e disefio del
evaporador.

Tabla 10. Alternativas de Evaporadores

Incdgnita 2 efectos 3 efectos 4 efectos
e 1,92 2,52 3,26
S (kg/s) 2,66 2,03 1,57
Co Evaporacion 0,08 0,14 0,24
E Evapo % 50,53 67,00 75,01

Del andlisis de alternativas de efectos calculados se pudo inferir que no es necesario
implementar cuatro efectos, debido a la distribucién de temperatura, pues € rango no es
lo suficiente para implementar la elevacion del punto de ebullicion (EPE) como dato
supuesto como se debe seguin literatura consultada, (Espinosa et al., 1990) es decir se
adopté EPE 4°C en cada caso, por lo que se decide la utilizacion de tres efectos
solamente, esto cumple con las condiciones de operacion y ademas disminuye €
consumo de vapor respecto a los dos efectos que se encuentran instalados en todas las
fabricas de Toruladel pais.

Tabla 11. Resultados de los Costos de inversion y operacion de los Evaporadores segin nimero
de efectos

No efectos 2 3 4
Costos Inversion ($) 111177, 75 161579,9 217304.4
Costos Vapor ($/afio) 262573,92 200385,4 154977.,8

Los costos de operacion verifican que € consumo de vapor disminuye con € aumento
del nimero de efectos pues existe un meor aprovechamiento del mismo, pero en
consecuencia con e costo de inversion y con lo anteriormente planteado la decision se
ratificaa usar tres efectos de evaporacion.

Costos de Operacion de la etapa trabajada referida a bombeo y consumo de vapor:
263586,99 $/afo.
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Tabla 12. Costos de inversiéon por concepto de equipamiento

Equipos Cantidad Costos de Adquisicion ($)
Fermentador 1 587120,77
Desemul sor 1 27005,47
Filtro autolimpiante 1 18751,21
Separadora centrifuga 3 104094,56
Evaporadores 3 161579,91
Tanqgue efluente 3 43335,82
Termolizador 1 6665,59
Tanque crematermolizada 3 174405,98
Bomba 30 45916,39
Compresor 2 4615,47
Sopladores 2 26393,64
Cultivador 11188,97
Total 1 230 640,06

La metodologia de optimizacién aplicada permitié encontrar la temperatura Optima a la
salida del Termolizador y para adimentar la crema a evaporador siendo la misma de
80°C, ademés se determind que serfan tres efectos los idoneos para la operacion de
evaporacion, y con dichos valores Optimos se obtuvieron los menores costos de
operacion de la etapa de concentracion de crema.

4. CONCLUSIONES
1- Se obtuvo e disefio 6ptimo y econdmico de los equipos en la etapa de
concentracion de crema: e termolizador como un intercambiador de calor de
tubos y coraza, trabajando a una temperatura de salida de la crema de 80°C, la
cual seriala de entrada del evaporador y se decidid segun las caracteristicas de
la evaporacion de la crema 'y sus parametros de trabgjo trabajar €l triple efecto
de evaporadores.
2- El costo de inversion de la etapa disefiada son de $1 230 640,06 y los de
operacion por concepto de bombeo y consumo de vapor son de 263 586,99
$/afio

5. RECOMENDACIONES
1- Aplicar la optimizacion afuturos proyectos similares para mejorar la concepcion
de procesos en lo que se refiere amontaje y operacion de |os mismos.
2- Continuar la investigacion a partir de los balances de masa para cada etapa del
proceso, para lograr la integracion éptima global del proceso de produccién de
levadura Torula.
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