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ANALISIS TECI\JICO ECONOMICO DE UNA PLANTA DE PRODUCCION
DE PROTEINA UNICELULAR A PARTIR DE DESECHOS DE LA
INDUSTRIA ALGAL

Se realizo6 el disefio técnico-econdmico para una planta de produccion de proteina
unicelular a partir del cultivo del hongo filamentoso D. salina con desechos industriales
del alga M. pyrifera como fuente de carbono.

Se definid6 como caso base el procesamiento de 60.000 kg de desechos al afio. Las
principales operaciones unitarias definidas fueron: propagacion de cultivos, tratamiento
termo-alcalino de desechos, cultivo principal del hongo, purificaciones y secado.Se
realizaron balances de masa y energia, a partir de los cuales se dimensionaron los
equipos a utilizar. Se construy6é un flujo de cajas para evaluar la rentabilidad y un
andlisis de sensibilidad frente a distintas variaciones. Por Ultimo se estudio
preliminarmente agregar un segundo producto.

Utilizando datos de estudios en el area se estimd un producto final con una
concentracion de proteinas de 42%, un poco inferior al 50% de la harina de pescado.
Se pudo concluir que el proceso propuesto es técnicamente factible. Se obtuvo un
rendimiento de 82,3% p/p de producto en funcion de lo nutrientes utilizados y una
produccién de 75.346 kg de producto al afio con un valor estimado de $ 1.100 CLP /kg.

El estudio econdmico demostré que le proyecto propuesto no es rentable, con
ganancias de $85 millones CLP al afio y con un costo de operacion anual de $361
millones CLP. El VAN obtenido en el flujo de cajas es $-4.366 millones CLP y el TIR no
es calculable con las perdidas presentadas. El analisis de sensibilidad permitié
identificar los factores con mayor incidencia en la rentabilidad del proyecto: Nivel de
produccion, precio del producto, costo de equipos y gasto en personal.

Para poder mejorar la rentabilidad del proyecto se recomienda aumentar el valor de
producto, ya sea aprovechando ventajas relacionadas con la salud de los salmones o
agregando un subproducto de alto valor presente en el hongo; como las hidrofobinas.
También se recomienda analizar el aumento del volumen de produccién y la busqueda
de métodos y equipos mas economicos.
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1. Introduccidn

1.1. Antecedentes

1.1.1. Economia sustentable

El desarrollo econdémico de la sociedad se ha caracterizado por un crecimiento sin
restricciones y practicamente constante a lo largo de la historia. El producto mundial
bruto (GWP) aument6 de $175 billones (ddlares internacionales) el 1800 (1) a $107,5
trillones el 2013 (2). A lo largo de este periodo; las barreras que ha encontrado la
economia para su desarrollo se han sorteado gracias a nuevas tecnologias y el
descubrimiento de nuevos recursos, soluciones que apuntan a proseguir con un
crecimiento ilimitado. El impacto de este crecimiento, cuyas consecuencias eran
inicialmente locales, ha alcanzado repercusiones a nivel mundial (3).

A pesar de la existencia de visiones contrapuestas respecto a los problemas de la
economia global, se ha hecho evidente la necesidad de superar la creciente escases de
recursos y las consecuencias de la sobreexplotacion y contaminacién. Frente a lo
anterior consensos internacionales como la Agenda 21 (1992) o la Agenda 2030 sobre
el desarrollo sostenible (2015), ambas presididas por la ONU, han introducido el
concepto de sustentabilidad en las actividades productivas.

El Programa Ambiental de las Naciones Unidas (UNEP); presenta la sustentabilidad
como la necesidad de proveer liderazgo y compromiso mutuo en el cuidado del
medioambiente inspirando, informando y posibilitando a las naciones y las personas el
mejoramiento de su calidad de vida sin comprometer las necesidades de las
generaciones futuras (4). Es decir, se apunta por lo menos a lograr una utilizacién mas
eficiente de los recursos, sin comprometer la calidad de vida de las personas.

Una de la practicas mas importantes en torno a la sustentabilidad es la utilizacién de
fuentes de energias renovables. Para el funcionamiento de la industria se requiere de
grandes cantidades de energia, mas de la mitad del consumo mundial de energia
corresponde a actividades industriales de produccion (5). En Chile la utilizacién de
fuentes limpias para la produccién de electricidad a aumentado enormemente (Tabla 1):
La energia edlica que el aflo 2007 no representaba una fuente de energia eléctrica
relevante, a la fecha representa un 5% del Sistema Eléctrico Nacional (SEN) (7); La
energia solar que comenzo a aportar en el 2013, representa actualmente casi un 7%
del SEN (7).



Tabla 1: Porcentajes de tipos de produccién eléctrica en Chile para los afios 2007, 2013 y 2018. Datos
obtenidos del Sistema Eléctrico Nacional (SEN)(7).

gléilntes de energiay su % en el 2007 2013 2018
Hidraulica 39,7 28,7 30,4
Solar PV 0,01 6,7
Eodlica 0,005 0,8 51
Biomasa 1,3 3,3 2,2
Geotérmica 0,3
Total Renovables 41,1 32,8 44,7
Carboén 26,3 46,4 38,6
Gas Natural 10,4 16,5 14
Petroleo 22,2 4,1 1,6
Cogeneracion 0,18 1,1
Total No Renovables 58,9 67,2 55,3
Total (GWh) 55.921 68.051 76.292

Buscando disminuir la dependencia de combustibles fosiles se plantea como alternativa
una economia basada en bio-refinerias. Este concepto consiste en la trasformacion de
biomasa en productos de distinta indole, permitiendo obtener energia, materiales y
quimicos de una misma fuente (8). De esta manera se aprovecha lo mas posible la
materia prima, disminuyendo la produccion de desechos (9). Con la alta importancia de
los biocombustibles, la utilizacion de desechos en la produccion de energia renovable y
la gran cantidad de biomasa que es tratada industrialmente. La bio-refineria es un modo
de produccién, que potencialmente podria llevar a la industria a una produccion mas
integrada y sustentable, pero existen barreras a sortear para un integracion
transdisciplinaria (8).

Chile es un pais cuya principal actividad productiva es la mineria, en el afio 2016 cerca
del 50% de las exportaciones correspondian a este sector (10). Pero también destaca
en el mercado mundial de alimentos, siendo el principal exportador mundial de frutas
como arandanos, cerezas, uvas, y de filetes de salmén (11). En la exportacion de
productos derivados de macroalgas como agar agar también Chile tiene una posicion
destacada (11).

Lo anterior indica que Chile es un pais con un gran potencial para aplicar principios de
bio-refineria en sus actividades productivas y avanzar a una economia mas eficiente y
sustentable.



1.1.2. Industria salmonera en Chile

La principal exportacion de Chile es el cobre, representando un 45% de las exportaciones en el
afio 2017 (11). En segundo lugar se encuentra el pescado y productos derivados, con 7,4% el
mismo afio (11). Dentro las exportaciones pesqueras y acuicolas, la producciéon de salmones
tiene un rol muy significativo (12). Es un sector que ha crecido enormemente en los ultimos 27
afios, aumentando unas 30 veces su valor, desde 1990 a 2017. El afio 2014, Chile percibid
retornos de hasta $4.362 millones por exportaciéon de salmdnidos (13), representando cerca de
un tercio de las ganancias por exportaciones pesqueras y acuicolas (Grafico 1).
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Gréfico 1: Evolucion de las ganancias por exportaciones, sector pesquero (rojo) y acuicola (verde y
amarillo) en Chile. Afios 2003 a 2017.(12)

Luego de Noruega, Chile es el segundo exportador de salmones mas importante del
mundo (14). ElI afio 2014 Chile era responsable del 27% de las exportaciones
mundiales (13). Este es un mercado que ha experimentado constante crecimiento a
nivel global, con un aumento compuesto anual de 9% entre 1994 y 2014 en la
produccion mundial (15).

La produccion de salmones es parte de las actividades que buscan suplir la demanda
mundial por proteinas (16, 17). En comparacion a la produccion de otros alimentos,
como la produccién de carne de res, la salmonicultura es mas eficiente ya que no
requiere de utilizacion de tierras fértiles, conlleva una menor emision de dioxido de
carbono y una mayor conversion de alimento animal en producto para consumo
humano (18, 19, 20).



A pesar de estas ventajas, la salmonicultura debe enfrentar distintos desafios para
lograr una produccién mas limpia y sustentable. Una de las principales problematicas es
la alimentacién y nutricion de los salmones (21). El principal componente del alimento
es harina de pescado, que aporta la mayor parte del contenido proteico (22). La
disponibilidad de la harina de pescado ha disminuido debido a un estancamiento en su
produccion; Actualmente se producen 7 millones de toneladas, la mitad de lo producido
en 1994 (23). Este estancamiento se debe en parte al agotamiento de los recursos
pequeros como la anchoveta (24). Por otro lado, el crecimiento de la acuicultura ha
aumentado el consumo de harina de pescado, tanto asi que el 2012 se utilizé cerca del
50% de la produccion en acuicultura (25). Al margen del impacto ecoldgico de la sobre
explotacion de los recursos pesqueros, la baja disponibilidad de la harina de pescado
ha causado un aumento en el precio. Se espera que para el 2030 el precio aumente en
un 90% en comparacion con el 2010 (23).

Los problemas de la utilizacion de harina de pescado ha impulsado a la industria a
buscar sustitutos. Estos deben cumplir con requerimientos nutricionales, como cantidad
y composicion del contenido proteico (26, 29). Ademas, la ausencia de factores
antinutricionales que afecten la digestibilidad y absorcién, junto a la inocuidad son
fundamentales para un buen alimento (28, 29). Actualmente se utilizan sustitutos de
origen vegetal, principalmente harina o concentrado de soya; y de origen animal como
harina de carnes procesadas que contienen grasa y hueso (29-31).

Los principales problemas de las alternativas de origen vegetal radican en la presencia
de factores antinutricionales que obligan a limitar la proporcion del suplemento dentro
del alimento (32). En el caso de la harina de soya esta no puede estar presente con un
aporte mayor al 10% del contenido proteico. La presencia de saponinas en la harina
puede provocar enteritis y cambios morfolégicos en el salmén (33, 34). Por otro lado, la
composicién aminoacidica de las alternativas vegetales no es tan completa como la
harina de pescado, por lo tantorequieren ser combinadas con otras fuentes de proteinas
o incluso agregar aminodcidos sintéticos (29, 31). Los problemas que presenta la harina
de soya se pueden solucionar utilizando concentrado de soya, pero esto tiene un costo
aproximadamente 5 veces mayor. (35,52,53). Las fuentes de proteina de origen animal
presentan problemas de digestibilidad y su calidad es muy variable (30). También existe
menos disposicion a consumir salmones alimentados con estas fuentes (33).

Se ha estudiado la utilizacion de alimentos de origen algal para suplir la necesidad
proteica en acuicultura. El uso de harinas de diversas macroalgas ha demostrado ser
benéfico para el crecimiento del salmén(37), pero la relativamente baja concentracion
de proteinas (cerca del 30% del peso seco) no lo hace un producto atractivo para su
utilizacion por la industria salmonera (38-42). Uno de los problemas mas importantes es
que el porcentaje de estos productos en los alimentos no puede ser mayor al 15% del
peso seco, pues afectaria el rendimiento del cultivo (43, 44).



1.1.3. Algas Marinas

Las algas marinas son organismos eucariontes con una amplia variedad de especies y
tamafios (45). Las algas pluricelulares son clasificadas como macroalgas y existen mas
de 30.000 especies descritas(45). Estas se clasifican en tres filos principales: Algas
pardas, algas rojas y algas verdes (45).

El principal uso de las macroalgas es la alimentacion, un 83% de la produccion se
destina a consumo humano (46). El resto se utiliza como aditivo para alimentos
animales y fertilizantes, también tienen un importante uso en la industria quimica (46).
Debido a la gran variedad de especies se pueden encontrar compuestos con
propiedades utiles en distintas areas de éstos, los que presentan un mayor valor
comercial son: agar agar, alginato y carragenina (47). Pero mas compuestos han sido
reportados, algunos con potencial para su aplicacion en medicina. El ulvano es un
compuesto presente en algunas macroalgas verdes, al cual se le han reportado
propiedades antisépticas, antioxidantes, inmunomoduladoras y antihiperlipidemicas
(47). Compuestos con propiedades similares también han sido reportados en algas
pardas (48).

En 2005 la produccién mundial de macroalgas alcanzaba los 14,6 millones de toneladas
(49), de los cuales solo 1,2 millones correspondian a cosecha y 13,4 millones a cultivo,
casi en su totalidad marino (49). Para el 2015 esta cantidad alcanz6 30,4 millones de
toneladas, duplicando la produccion mundial en 10 afios. La cosecha mantuvo un valor
similar, con 1,1 millones, por lo que el aumento se debid exclusivamente al cultivo (49).

La extensa costa chilena, de mas de 4000 kms, lo hace un pais ideal para explotar
recursos marinos. Ademas de la industria pesquera y acuicola, Chile ostenta un lugar
prioritario en el mercado mundial de macro algas. En 2014, con una produccion de
431.141 toneladas, Chile se posiciona como el mayor productor de América Latina (49,
50). Esta produccidon es principalmente extractiva, solo un 5% de la produccion
corresponde a cultivo de algas, y gran parte de la recoleccién se lleva a cabo por
pescadores locales (49).



Tabla 2: Desembarcos anuales de algas en Chile. Anuario Estadistico Servicio Nacional de Pesca, 2014
(50) bien pero hay que citarla en el texto

Especio 2004 2005 2008 2007 2008 2009 2010 201 2012 2013 2014
Total algas 410.850 | 425.343 | 339.334 | 339.938 | 412.266 | 456.225 | 380.759 | 418.031 | 446.669 | 530.450 | 430.167
Carola 10 - 17 13 - - - = 1
Chasca 402 683 310 494 292 3rs 219 222 135 243 576
Chascon o huiro negro | 151.752 | 203.897 | 161.834 [ 136.766 | 202.262 | 222 628 | 190.746 | 241.633 | 268.722 | 313.341 | 219.998
Chicorea de mar 4642 1517 1.590 980 | 1.031 2.001 914 998 1400| 2475| 278
Cochayuyo 2733 2.562 2292 4274 4.872 5.872 6.048 6468 2648 B304 B.508
Haematococcus - - 1.444 7 16 38 12 5 18 4 26
Huiro §.543 B.788 9319 | 10950 | 17.061 | 14.087 | 11.735( 19400 | 25843 | 30558 | 25626
Huira palo 65200 | 46923 | 27552 | 31.010| 33754 | 54120 | 62.734 | 46230 | 48040 | 38.724 | B0.531
Liquen gomoso a3 187 215 - 2 - - - - 52 407
Luche 16 9 4 33 ar 102 16 41 89 a0 132
Luga cuchara o cora 5.954 4.930 373 5.108 4.372 4.225 1172 2.086 1.574 3181 4607
Luga negra o crespa 18414 [ 24942 | 17135] 12297 | 14941 | 34280 | 30194 | 20550 | 36.758 [ 34157 | 34803
Lugaduga 24 13 B - - - -
Luga-roja 33308 | 42541 | 33331 | 41879 | 41806 | 29150 | 19.725 | 14616 | 26.354 [ 40.760 | 27.068
Pelillo 118669 | BB353 | 77336 | 93402 B5653 | B9.316 | 57230 | 56732 | 348928 58513 | 45144
Spirulina - -| 3189 2712| 6.000 3 5 22 10 12
Otras algas - - 27 13 27 - - - 49 1 136

Especies como la Durvillaea antarctica (Cochayuyo), Pyropia (Luche) y Chondracanthus
chamissoi (Chicoria de mar) representan la mayoria de las algas explotadas como
alimento en Chile, pero la mayor parte del volumen de produccién consiste en algas
para otros usos (49, 50). En el afio 2013, 11.355 toneladas fueron extraidas para
consumo humano directo, representando un 2,3% de la produccion total (49, 50). La
gran parte se utiliza como alimento de animales y para extraccion de compuestos (48).
Lessonia nigrescens (Huiro negro) es utilizada principalmente para la extraccion de
alginatos (49). En 2013 se cosecharon 313.341 toneladas, siendo el alga con mayor
produccion en el pais (50). Macrocystis pyrifera (Huiro) y Lessonia trabeculata (Huiro
palo) son también de las algas mas cosechadas, con valores de 30.556 y 38.724
toneladas respectivamente (50)(Ver tabla 2).

Uno de los usos mas importantes de la Macrocystis pyrifera es para la obtenciéon de
agar y alginato, pero también es exportado para su uso como alimento en el cultivo de
abalones (51). Debido a la presencia de aminoacidos esenciales y acidos grasos de
gran calidad, se han realizado estudios sobre el potencial de la harina de M. pyrifera
como aditivo a la dieta de salmoniferos (51). No se encontraron efectos negativos de la
utilizacion de este aditivo en una proporcion del 6% del peso del alimento total. La
digestibilidad de los nutrientes no se vié disminuida y en el caso del fosforo se reporto
un aumento. Si bien estos resultados dejan en evidencia su potencial como alimento
para la salmonicultura, su composicion proteica y lipidica no permite que pueda



reemplazar a las fuentes de estos nutrientes, pero si aportar con minerales y mejoras
en el rendimiento del alimento (51).

1.1.4. Hongos y proteinas unicelulares

Los hongos han sido utilizados para la produccion de alimentos desde la antigiiedad, ya
sea directamente o en alimentos procesados (54). Un ejemplo es el caso de la
levadura, ampliamente utilizada en confeccion de productos fermentados, como pan y
cerveza (55). También se encuentran ejemplos de su uso en comidas orientales,
derivados de arroz y soya (55).

Aunque su principal caracteristica, y que hace a los hongos utiles para la alimentacion
humana es su contenido de proteinas digeribles, también se ha reportado la presencia
de enzimas con valor comercial y que permiten la degradacién de compuestos (57).
Ademas, los hongos son capaces de degradar una vasta gama de azucares, dada la
variedad de especies que existen. Esta capacidad permite evaluar la utilizacion de
hongos en bio-refineria (56). El cultivo de hongos en desechos industriales ricos en
azucares podria permitir la produccion de aditivos ricos en proteinas para alimentacion
humana o animal, utilizando sustratos de bajo costo.

Los hongos filamentosos, en especial aquellos pertenecientes a los grupos
Zygomycetes y Ascomycetes, han contribuido a la industria en distintos sectores (56).
La contribucién de estos hongos data de la produccion de los antibiéticos utilizando
Penicilium chrysogenum, perteneciente a los Ascomycetes. Especies del género
Aspergillus se utilizan para la obtencién de productos con valor agregado, como
enzimas (amilasa, proteasa, lipasa, fitasa, lactasa y catalasa)(56).

El alto contenido proteico de los hongos filamentosos, junto a la amplia gama de
enzimas que son capaces de producir, han motivado su estudio para tratamiento de
desechos. En particular el hongo marino Dendryphiella salina, perteneciente a la clase
Hyphomycetes, tiene la capacidad de producir enzimas degradativas (58). Entre estas,
laminarinasa, poli-B-D-1,4-manuronida liasa y alginato liasas, permiten la degradacion
de compuestos algales, en especial de algas pardas (58).

Estudios han sido realizados con resultados positivos para la utilizacion de
Dendryphiella salina para enriquecer el contenido proteico de desechos industriales de
algas pardas. En el centro de Biotecnologia y Bioingenieria de la Universidad de Chile
(CEBIB) se realizaron estudios del crecimiento del hongo en desechos algales ricos en
alginato, constituidos principalmente por M. pyrifera (Tabla 3)(59).



Composicién masica (% p/p)

Tabla 3: Comparacion del proximal del desecho algal utilizado y M. pyrifera (59).

Muestra Ceniza Proteinas Extracto no nitrogenado Alginato Celulosa
M.pyriferia 10,8 13,2 36 21,8 7,6
Desecho 23,5 15,8 47,8 31,4 11,7

Se encontr6 que utilizando un pretratamiento para el desecho, correspondiente a
ultrasonido seguido por hidrolisis alcalina, se logré un aumento de 59% en el contenido
proteico del desecho en 8 dias de cultivo, obteniéndose una concentraciéon final de
proteinas de 24,2 g/L (59). Estos resultados sugieren que es factible realizar cultivos de
este hongo en residuos de algas pardas, con el fin de utilizarlos como parte de alimento
para salmones.

Posteriormente el cenCro realizd6 un nuevo proximal al mismo cultivo, el cual entrego
nuevos datos de la composicion final. En particular la concentracion de proteina y la
cantidad de humedad en la muestra (Tabla 4). Es de gran interés tener un 37% de
proteinas, ya que un alimento para salmones deberia tener un 40%, esto quiere decir
que de remover algin otro componente, como cenizas, se podria llegar a la
concentracion deseada. También se realizaron estudios de presencia de micotoxinas en
las muestras con resultados favorables.

Tabla 4: Composicion porcentual (p/p) del extracto final de cultivo de Dendryphiella salina en desechos

algales.

Componentes de extracto final de

cultivo %(p/p)
Humedad 88,4
Peso seco 11,6
Ceniza en peso seco 40,5
Proteina en peso seco 37,4
Hidratos de carbono en peso seco 20,5
Grasas en peso seco 1,5

Con estos resultados experimentales, el proximo paso es realizar estudios a mayor
escala. Con el fin de revisar los beneficios de un proyecto, se necesita de un estudio de
prefactibilidad técnica econdmica de un proceso de produccion de un suplemento para
salmoniferos con hongos y desechos algales.



1.2. Objetivos

1.2.1. Objetivo General

El objetivo general de esta memoria es realizar una evaluacion de prefactibilidad
técnico-economica a escala industrial, del cultivo del hongo marino Dendryphiella salina
en desechos algales de M. pyrifera, con el fin de ser utilizado como aditivo para
alimento de salmones.

1.2.2. Objetivos Especificos

Los objetivos especificos de esta memoria son:

- Definir las operaciones unitarias del proceso de cultivo y construir balances de masa 'y
energia.

- Dimensionar equipos y servicios a utilizar.
- Evaluar econémicamente la planta y la sensibilidad de los factores mas relevantes.

1.3. Metodologia de Trabajo

Se inicia con el estudio técnico. En él se define el caso base, limite de bateria,
diagrama de bloques y operaciones unitarias. Luego se realizan los balances de masa,
gue permiten comenzar la eleccion de equipos, su dimensionamiento y el diagrama de
flujos. Como ultima parte del analisis técnico se realizan los balances de energia y se
definen las corrientes de servicio.

El estudio de factibilidad econémica comienza con la cotizaciéon de los equipos y la
investigacion de los costos de capital. Luego se definen los costos de operacion, dentro
de los cuales se definen aspecto organizacionales, como el organigrama. Finalmente se
construye el flujo de cajas y se analiza la sensibilidad de los factores mas importantes.



2. Proceso de produccion

2.1. Limite de bateria

Se deben definir los alcances del estudio, ya que la complejidad de un proceso de
produccion hace que su analisis completo supere el objetivo de este documento. Por lo
tanto se considera como comienzo del proceso la entrada de hongos y nutrientes al
primer reactor, para comenzar la propagacion en glucosa. Como también la entrada de
los desechos algales a la linea de acondicionamiento. Como final del proceso se
considera la salida del secador, sin abarcar el posterior almacenamiento del producto.

2.2 Descripcion del proceso

El proceso productivo consiste en el cultivo del hongo marino Dendryphiella salina en
desechos algales ricos en alginato (principalmente compuesto por M. pyrifera), con el fin
de aumentar el contenido proteico del desecho. El proceso se puede separar en cuatro
etapas principales: Acondicionamiento del desecho, cultivos de propagacion del hongo,
cultivo principal y acondicionamiento final. En la Figura 1 se puede apreciar el diagrama
de bloques, el cual resume las principales etapas del proceso.

Cultivo en Cultivo en
glucosa > alginato
Ruptura celular Hidrolisis Preparacion de Cultivo
- H H . .
| — termo-alcalina | — medio de principal
cultivo
Secado Centrifugado Extraccién de Ruptura celular

+— +— cenizas +— Il

Figura 1: Diagrama de bloques del proceso. En verde las etapas de propagacion de cultivos, en azul la
linea de acondicionamiento del desecho, en rojo el cultivo principal del hongo y en naranjo la linea
purificacion del producto.

El modo de produccion es un proceso batch, ya que las etapas de cultivo, con una
duracion ampliamente superior al resto (entre 8 y 10 dias), se consideraron como
reactores que operan de esta manera. Esta decision es tomada con el fin de poder
utilizar los resultados de estudios realizados para una produccion de estas
caracteristicas. Algunas etapas de separacion, como ruptura celular y centrifugado son
continuas, pero no alteran el caracter por lotes de proceso completo.

El proceso comienza con las etapas de propagacion de cultivos. Estas consisten en
cultivos en medios que permiten a las células adecuarse a las condiciones del cultivo
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principal, en particular a la presencia de alginato. Por otro lado, permiten aumentar la
biomasa disponible, de manera de lograr una cantidad adecuada de células. La primera
etapa se lleva a cabo en un medio con glucosa como principal alimento para las células.
Esta se realiza a temperatura ambiente (25°C) por 10 dias con una agitacién de 200
rpm. Luego, la biomasa obtenida se lleva a un cultivo de mayor volumen, pero esta vez
con alginato, también se realiza el cultivo por 10 dias bajo las mismas condiciones.
Antes de que termine la ultima propagacion, se da inicio al acondicionamiento de los
desechos algales. Se comienza con una ruptura celular por sonicacion, que se realiza
adicionando agua a los desechos y luego el volumen es tratado en aproximadamente
50 minutos. Se continba con un tratamiento alcalino a 121°C por 20 minutos, que
permite la liberacion de las azlcares. Se utiliza una solucion de hidréxido de sodio 0,5
N y terminado el proceso se enfria a 25°C y se neutraliza con acido clorhidrico hasta
alcanzar un pH de 5,5. Como Ultima etapa de preparacion, se agregan los demas
nutrientes necesarios para el medio de cultivo. El cultivo principal utiliza la biomasa
obtenida durante la propagacién y el medio preparado. Se mantiene por 8 dias bajo las
mismas condiciones que los otros cultivos. Tanto medio de cultivo como biomasa pasan
a ser acondicionados y secados. Primero se realiza una ruptura celular con el fin de
liberar los compuestos presentes en el hongo. Se prosigue con un lavado con agua a
temperatura ambiente, para disminuir la cantidad de cenizas. Por Ultimo se centrifuga y
se realiza un secado con el fin de retirar la humedad del producto y facilitar su
conservacion. La duracion del proceso para cada lote se estima como 31 dias. 28 dias
de cultivo, 2 dias de purificacion y 1 dia de mantencion por lote.

Debido a la falta de datos respecto al modelo de crecimiento de este hongo, se trabaja
principalmente en base a datos experimentales del cultivo a escala laboratorio (59).
También se utilizan datos de la composicion del producto luego del cultivo con
desechos, de donde se obtiene la concentracion de proteinas, cenizas y humedad.
Otros datos son tomados de otros procesos con cultivos celulares, como de otros
hongos o levadura.

2.3. Caso base

La principal materia prima son desechos algales de M. pyrifera. Estos desechos de
obtienen de una empresa anénima, la cual reporta una produccion de desechos de 60
toneladas anuales. Como caso base se busca tratar la totalidad de esta masa
anualmente, para estudiar la produccién y rentabilidad a estos niveles de trabajo.
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3. Balances de masa y Equipos

3.1 Balances de masa

A continuacién se presentan los balances de masa de cada operacion unitaria. Se
explicaran los principales supuestos y resultados para cada una de las etapas del
proceso, como también el detalle de cada corriente (Para mayor informacién revisar el
Anexo 1). Los célculos se realizan por lote, teniendo en cuenta que una vez que la
produccién sea estable se tiene una produccion de 1 lote cada 10 dias y 1 dia para
mantencion y limpieza. La produccion se realiza por 24 horas, por lo que se tiene una
cantidad de aproximadamente 33 lotes por afio.

3.1.1. Cultivo de D. salina en glucosa

Esta etapa es el primer proceso de propagacion, es una operacion batch, la cual dura
10 dias. Ademas se estima 1 hora para esterilizacion y aproximadamente 10 minutos en
vaciado del tanque. En base a datos experimentales (59), se asume un aumento de
670% (peso) de biomasa en 10 dias de cultivo. Estos datos corresponde a un estudio
en un medio que utiliza alginato en vez de glucosa como fuente de carbono. Si bien los
datos no corresponde al medio de cultivo utilizado, se espera que el crecimiento en
glucosa sea mas facil para el hongo que en alginato. EI consumo de nutrientes se
calcula como un 65% de la cantidad presente inicialmente. El aporte de la aireacion a
los balances no es considerado, pero se calcula en base a protocolos de propagacion
de levadura cervecera (60), con un flujo estimado de 15,8 (Lts/h). Bajo estos supuestos
se obtiene un balance con 5,61% de error. Los calculos se hacen en base al
requerimiento de biomasa de las etapas posteriores (Revisar Anexo 1.1).

[ <

F2
F3
Tabla 5: Detalle de balances de masa. Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa.
Flujos

F1 F2 F3

(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 454 - 289
Nutrientes 18,2 - 6,4
Glucosa 0,93 - 0,3
Biomasa = 36 242
T°C 25 25 25
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3.1.2. Cultivo de D. salina en alginato

La segunda etapa de propagacion es una operacion batch. Las condiciones y
consideraciones son las mismas que la etapa anterior, pero a un mayor volumen. Dura
10 dias, se estima 1 hora para esterilizacion y aproximadamente 10 minutos en vaciado
del tanque. Se asume un aumento de 670% (peso) de biomasa en 10 dias de cultivo
(59). ElI consumo de nutrientes se calcula como un 65% de la cantidad presente
inicialmente y el aporte de la aireacion a los balances no es considerado en los
balances, pero se estima como 105,5 (Lts/h). Bajo estos supuestos se calcula un
balance con 5,60% de error. Los célculos se hacen en base al requerimiento de
biomasa de las etapas posteriores (Revisar Anexo 1.2).

F4 /\

F3
F5
Tabla 6: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa de cultivo en alginato.
Flujos

F4 F3 F5

(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 2.736 289 1.930
Nutrientes 121 6,4 49
Alginato 6,2 - 2,2
Biomasa = 242 1.612
T°C 25 25 25

3.1.3. Rompimiento celular de residuo algal

Es la primera etapa en la linea de acondicionamiento de desechos. El objetivo es
romper las células de alga y mejorar el rendimiento de los procesos posteriores. Se
asume que no hay pérdida de masa en esta etapa, ya que consiste solo en rompimiento
por sonicacion. La concentracion de desechos es 181 (grs/Lt) diluidos en agua. Se
asume una etapa de mezclado de 20 minutos y la duracién del proceso de
aproximadamente 50 minutos. Esta etapa es de operacién continua y el flujo pasa
directamente a la siguiente etapa. Los célculos también se hacen en base al
requerimiento de biomasa de las etapas posteriores (Revisar Anexo 1.3).
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F6
F8

F7

Tabla 7: Resumen de flujos para tratamiento de ultrasonido, F6 entrada de agua, F7 entrada de
desechos y F8 salida de la etapa.

Flujos
F6 F7 F8
(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 8.317 - 8.317
Desechos s 1.823 1.823
T°C 25 25 25

3.1.4. Tratamiento termo-alcalino

Luego del rompimiento celular se realiza un tratamiento termo alcalino, el cual tiene
como objetivo mejorar la absorcién de azlcares por parte del hongo en el cultivo
posterior. Este proceso se realiza en el mismo tanque de cultivo principal. Se agrega
agua y NaOH, con una concentracion de 0,5 N, a la mezcla proveniente del
rompimiento celular anterior. Se procesa a 121°C por 20 minutos, para luego enfriar a
25°C. A continuacién, se neutraliza la mezcla con HCI y se agregan el resto de
nutrientes para completar el medio de cultivo. Se considera que la neutralizacion genera
agua (91 kg) y NaCl (295 kg). El tiempo de operacion se considera como 1 hora
calentamiento y enfriamiento, ademas de los 20 minutos de tratamiento. Las cantidades
se calculan en base al requerimiento de medio del cultivo principal (Revisar Anexo 1.4).

F8
T
N A
F9
F12
F10
WL
F11
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Tabla 8: Flujos por lote para la etapa de tratamiento termo alcalino.

Flujos

F8 F9 F10 F11 F12

(Kg/Lote) |(Kg/Lote) |(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 8.317 - - 8.147 16.555
Desechos 1.823 - - - 1.823
NaOH s 202 - - 0
HCL - - 184 - 0
NaCl 18 313
Nutrientes - - - 500 500
T°C 25 25 25 25 25

3.1.5. Cultivo principal de D. salina

Es la etapa principal del proceso, un cultivo en desechos algales. Es donde se
transforma la principal materia prima en el producto deseado, aumentando la
concentracion de proteinas con el crecimiento de los hongos. La base de los calculos
de esta etapa son datos experimentales de la composicion del medio luego del cultivo.
Los datos permiten saber de manera realista la concentracion de proteinas final, pero
no se tienen datos sobre la cinética de crecimiento de la biomasa. Por lo tanto, los flujos
de salida se presentan en funcion de los componentes (proteinas, carbohidratos, grasa,
ceniza y agua). Se considera un cultivo de 8 dias a 25°C y agitacion proporcional a 200
rpm. No se realiza esterilizacion debido a que fue realizada en la etapa de tratamiento
alcalino. El tanque se vacia en 28 minutos y la aireacion se estima de 713 (Lts /h)

(Revisar Anexo 1.5 para mas detalles).

F12 T
N—
F5
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Tabla 9: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa de cultivo en desechos.

Flujos

F12 F5 F13

(Kg/Lote) (Kg/Lote) |(Kg/Lote)
Agua 16.464 1.930 20.135
Agua
Ngut. gl
Nutrientes 812 49 -
Desechos 1.823 = -
Biomasa = 1.612 -
Proteinas = = 991
HdeC = - 542
Grasa = - 41
Cenizas - = 1.073
NaOH 0 - 0
HCI 0 - 0
T°C 25 25 25

3.1.6. Rompimiento celular de D. salina

Al finalizar el cultivo principal comienza la linea de purificacién, la cual busca
principalmente disminuir la humedad y la concentracion de cenizas. Como principal
etapa se necesita romper las células del hongo y liberar su contenido. Para esto se
utiliza el mismo equipo de rompimiento de la etapa anterior de rompimiento, esta vez la
cantidad de sélidos se encuentra en una concentracion de 113 (grs/Lt). No se
consideran perdidas de masa y se espera poder procesar todo el lote en 1 hora 115
minutos (Revisar Anexo 1.6 para mas detalles).

F13 F14
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salida de la etapa.

Tabla 10: Resumen de flujos para segundo tratamiento de ultrasonido, F13 entrada de la etapa y F14

Flujos
F13 (Kg/Lote) |F14 (Kg/Lote)

Agua 20.135 20.135
Grasas 41 41
NaOH 0 0

HCL 0 0

Hde C 542 542
Cenizas 1.073 1.073
Proteinas 991 991
T°C 25 25

3.1.7. Remocion de cenizas

Parte importante de la purificacion es la remocion de compuestos con bajo valor
nutricional, por lo tanto se decide remover parte las cenizas en la mezcla. Para esto se
utiliza un protocolo de remocion (61) que permite remover 40% de las cenizas, sin
pérdida en masa de otros sdlidos. Se realiza un lavado con agua a temperatura
ambiente con una relacion de 0,05 solido/liquido a 25°C por 8 horas (Revisar Anexo
1.7).
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Tabla 11: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa de lavado.

Flujos
F14 (Kg/Lote) |F15 (Kg/Lote) |F16 (Kg/Lote)

Agua 20.135 30.164 50.299
Grasas 41 - 41
NaOH 0 - 0

HCL 0 - 0

Hde C 542 - 542
Cenizas 1.073 - 1.073
Proteinas 991 - 991
T°C 25 25 25

3.1.8. Centrifugacion
Luego del lavado, se necesita remover el agua. Se comienza con una etapa de
centrifugacion, la cual opera de forma continua. Esta etapa permite remover 81% del
agua presente, con una pérdida de aproximadamente 1% de de masa solida. El agua
extraida seria enviada a tratamiento de riles de ser requerido, pero esa etapa no fue
considerada en el estudio. El proceso de centrifugaciéon demora 40 minutos (Revisar
Anexo 1.8).

Tabla 12: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa de centrifugacion

F17

F18

Flujos
F16 (Kg/Lote) |F17 (Kg/Lote) |F18 (Kg/Lote)

Agua 50299 40815 9484
Grasas 41 0,41 41
NaOH 0 0 -

HCL 0 0 -

Hde C 542 54 537
Cenizas 1073 436 637
Proteinas 991 9,9 981
T°C 25 25 25
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3.1.9. Secado

La ultima etapa del proceso es el secado, se espera remover el resto del agua dejando
el producto con 5% de humedad. Debido a que no es necesario proteger la integridad
de las proteinas, se puede trabajar con temperaturas de hasta 60°C. Se espera perder
un valor cercano al 1% de la materia sélida durante este proceso. El agua extraida seria
enviada a tratamiento de riles de ser requerido, pero esa etapa no fue considerada en el
estudio. La duracion estimada es de 23,34 hrs (Revisar Anexo 1.9).

F19
F18

F20

Tabla 13: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa de secado.

Flujos
F18 (Kg/Lote) |F19(Kg/Lote) |F20 (Kg/Lote)

Agua 90.484 9.368 116
Grasas 41 0,41 40
NaOH - - -

HCL - - -

HdeC 537 5,4 531
Cenizas 637 6,4 631
Proteinas 981 9,8 971
T°C 25 25 25

3.1.10. Rendimientos

En funcién de los balances de masas se calcularon los rendimientos del proceso. Se
obtuvieron rendimientos para la produccion de proteinas y para el producto completo,
que considera carbohidratos, proteinas, grasas y cenizas restantes. Se calcularon en
funcion de la suma de todos los nutrientes utilizados en las tres etapas de cultivo.

Tabla 14: Rendimientos del proceso para proteinas y producto completo.

% de masa total de medios de
cultivo

Produccion de proteina
Producto completo

34,9
82,3

3.2 Equipos

3.2.1 Eleccion de equipos
Como ya se menciono, la mayoria de las etapas operan de forma batch. La primera linea son
los cultivos de propagacion, los cultivos en glucosa y alginato se realizaran en tanques de
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fermentacion con volumenes adecuados para los niveles de produccién. Estos tanques
requieren de un sistema de aireamiento, agitacion y de un sistema de control de temperatura.
Se optd por un sistema de calentamiento eléctrico y para enfriamiento se requerird una
chaqueta conductora. También se utilizara un autoclave para la esterilizacion de compuestos
como la glucosa, que se utilizan en pequefios volimenes. Los equipos para almacenaje de
biomasa y compuestos no fueron considerados en los célculos, ya que su costo se estima poco
importante.

La linea de acondicionamiento de desechos requiere de un mezclador y de un equipo de
rompimiento por ultrasonido. El mezclador no requiere de control de temperatura, solo agitacion.
El equipo de sonicacion debera operar de manera continua. El tratamiento enzimético se
realizara en el mismo tanque de cultivo principal.

El cultivo principal se realizar4 en un fermentador equipado con aireacién, agitacion y sistema
de control de temperatura. Este debe ser capaz de mantener una presion de 2 atm para el
tratamiento alcalino de los desechos, previo al cultivo.

Para la linea de purificacion se utilizard el mismo equipo de ultrasonido de la linea de
acondicionamiento y luego un mezclador capaz de mantener temperatura ambiente. A
continuacién se utilizar4 una centrifuga capaz de operar de manera continua entregando un
flujo de producto solido con baja humedad, la centrifuga permite un buen nivel de separacion de
los sélidos sin grandes pérdidas de masa (aproximadamente 1%)(62). Por altimo, se opt6 por
utilizar un secador de tambor para el secado, debido a que sus costos de operacién son
menores que un secador spray y no se requiere de una gran velocidad para esta etapa, ya que
las etapas mas lentas del proceso son los cultivos. Por otro lado el modelo de secador elegido
puede ser adaptado para utilizar temperaturas cercanas a 60°C.

En las lineas de servicios se considerd la compra de un tanque de almacenamiento de agua y
de un equipo de enfriamiento. Se opté por un sistema de enfriamiento con aire, ya que la
diferencia de temperaturas es baja en el flujo de enfriamiento (24 a 10 °C). También se
considerd una caldera para alimentar el flujo de vapor necesario para el secador. La utilizacion
de bombas esta considerada en el proyecto, pero no en los balances econémicos. También se
requiere de una caldera para el funcionamiento del secador de tambor.

3.2.2 Dimensionamiento de equipos

El dimensionamiento de los equipos se realizé principalmente en funcién de los volimenes de
trabajo. En el caso de los fermentadores se calcularon con una relacién altura/diametro de 1,5y
un margen de seguridad de 20%.

Para los mezcladores de consideré una relacién de 1 y el mismo margen de seguridad. En
cuanto a los equipos de sonicacion, centrifugado y secado, estos fueron cotizados y sus
dimensiones obtenidas de catalogo, buscando velocidades de produccion acordes a lo
esperado. Respecto al dimensionamiento de equipos para servicios (caldera, tanque de agua y
sistema de enfriamiento), fueron calculados en funcién del volumen méaximo a trabajar en 1 dia,
afiadiendo un margen extra en caso de inconvenientes (Ver Anexo 1 para mas detalles). A
continuacién se presentan las tablas con las dimensiones de los equipos ya sefialados.
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Tabla 15: Dimensiones para los reactores y mezcladores. Potencia de los reactores corresponde a
potencia de agitacion calculada.

Dimensionamiento de

Equipos
Volumen de trabajo [Altura Diametro Potencia

Nombre (mts?) (mts) (mts) (kW)
Reactor Glucosa | RB-1 0,5 1,21 0,80 1,45
Reactor Alginato RB-2 3,4 2,27 1,51 51
Reactor Principal | RB-3 23 4,29 2,86 18,3
Mezclador | M-1 10,1 2,49 2,49 50*
Mezclador I M-2 53,2 4,33 4,33 50*

*. Potencia nominal de catalogo, aproximacion debido a corto tiempo de operacién del equipo.

Tabla 16: Dimensiones de catalogo para sonicador, centrifuga y secador.

Dimensionamiento

de Equipos
Volumen de
Nombre trabajo Modelo ,(L\nl]t;r)a (Lne]lr[g)o ,(Ar:tcsi;o Potencia
(mts®) (kW)
Sonicador SN-1 23 Hielscher UIP16000 | 3,61 0,6 0,6 64*
Centrifuga | CN-1 53,2 LW720%x2950B 1,50 6 3,25 110*
Andritz Single Drum
Secador SC-1 9,4 Dryer Model E 6,50 8,8 3 130*

*. Potencia nominal de catalogo, aproximacion debido a corto tiempo de operacion del equipo.

Tabla 17: Dimensiones para caldera, estanque de agua y unidad de enfriamiento.

Dimensionamiento de
Servicios

Volumen de trabajo Altura Diametro
Nombre (mts?) (mts) (mts)

C-

Caldera 1 15,7 2,89 2,89
Estanque de agua TA 63,8 7,31 3,65
Unidad de enfriamiento SE 105,7 5,45 5,45
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Diagrama de flujos: Esquema de equipos Y flujos en el proceso productivo.
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4. Balances de energia

La mayor parte del proceso se realiza a la misma temperatura (25°C), la cual se
considera como temperatura ambiente. Si bien todos los equipos batch fueron
pensados con sistemas de control de temperatura, no se considerara dentro de los
calculos el gasto de mantencion de temperatura. Los procesos de calentamiento estan
relacionados principalmente con la esterilizacion de los medios de cultivo. La
temperatura utilizada normalmente para este proceso son 121°C por 15 minutos. Se
calcul6 la energia necesaria para calentar a esta temperatura y luego enfriar a 25°C.
Los sistemas de calentamiento son eléctricos, a diferencia del enfriamiento realizado a
través de agua y una torre de enfriamiento. Ademas se requiere calentar a 121°C
durante el tratamiento termo alcalino. Este proceso cubrira la esterilizacion para el
cultivo principal, ya que su duracion es de 20 minutos. Los medios de cultivo fueron
aproximados como solo agua y en el caso de los desechos se utilizo el calor especifico
de un alga (Ver Anexo 2).

Para los procesos de calentamiento se calcul6 la cantidad de calor (kJ) para subir la
temperatura del volumen deseado. Se considera que estos procesos seran realizados
por resistencias eléctricas, afladiéndose al costo de servicio eléctrico.

Tabla 18: Balances de energia para los calentamientos, F1 (RB-1), F2 (RB-2), F6 (RB-3).

Flujos Temperatura Temperatura Cp
F1 (Kg/Lote) Inicial (°C) Final (°C) Presién (atm) | (KJ/Kg*K) | Q(KJ)
M. Cultivo 473 25 121 2 4,249 192.928
Flujos Temperatura Temperatura Cp
F4 (Kg/Lote) Inicial (°C) Final (°C) Presién (atm) | (KJ/Kg*K) | Q(KJ)
M. Cultivo 3153 25 121 2 4,249 |1.286.226
Flujos Temperatura Temperatura Cp
F8 (Kg/Lote) Inicial (°C) Final (°C) Presién (atm) | (KJ/Kg*K) | Q(KJ)
Agua 8317 25 121 2 4,249 |3.392.528
Desechos | 1823 25 120 2 1,5 262.541

En cuanto a los procesos de enfriamiento, estos seran realizados a través de corrientes
de enfriamiento utilizando chaquetas en los tanques. Se calcul6 el intercambio de calor
en la chaqueta y el flujo de agua necesario (FE 1,2,3). Se considerdé un sistema de
enfriamiento de agua y un costo asociado a sus caracteristicas de catalogo.
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Tabla 19: Balances de energia para los enfriamientos, F1 (RB-1), F2 (RB-2), F6 y F7 (RB-3).Flujos FE
representan el agua de enfriamiento. El tiempo par el enfriamiento (t) se obtiene segun lo descrito en el

Anexo 2.
Flujos Temperatura Inicial Temperatura Final
F1 (Kg/Lote) (°C) (°C) Q(KJ)
M. Cultivo 473 121 25 -192928
Flujos Temperatura Inicial Temperatura Final
FE1 (Kg/lote) (°C) (°C) Q(KJ) t (min)
Agua 3292 10 24 192928 20,5
Flujos Temperatura Inicial Temperatura Final
F4 (Kg/Lote) (°C) (°C) Q(KJ)
M. Cultivo 3153 121 25 -1286226
Flujos Temperatura Inicial Temperatura Final
FE2 (Kg/lote) (°C) (°C) Q(KJ) t (min)
Agua 22011 10 24 1286226 39
Flujos Temperatura Inicial Temperatura Final
F8 + F9 (Kg/Lote) (°C) (°C) Q(KJ)
Agua 8317 121 25 -3392528
Desechos 1823 12 25 -262541
NaOH 202 121 25 -28371
Flujos Temperatura Inicial Temperatura Final
FE3 (Kg/lote) (°C) (°C) Q(KJ) t (min)
Agua 62853 10 24 3682440 42

Es importante aclarar que los volimenes son calentados y luego enfriados en el mismo
tanque, por lo tanto no hay corrientes que se puedan utilizar para hacer integracion
energética. Ya que todas la corrientes que circulan lo haran a 25°C. La Unica corriente
gue podria ser utilizada para integracion, es el vapor utilizado por el secador (SC-1). A
la salida del secador esta corriente de servicio consiste en el condensado del vapor,
que se encuentra a una alta temperatura. Pero este proceso se realiza 2 dias antes de
los calentamientos para esterilizacién, lo cual impide la utilizacion del flujo para calentar
los medios de cultivo.
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5. Evaluacién econdmica

En esta seccion se presentaran los principales resultados de la evaluacion econdémica.
Abarcando los célculos del capital de inversién (Capex) y costos de operacion (Opex),
flujos de cajas y andlisis de sensibilidad.

5.1 Capital de inversion (Capex)

El capital de inversion corresponde al costo de la planta y su instalacion. Es el gasto
necesario a realizar antes de poder iniciar actividades. Se consideraron distintas
necesidades a suplir, pero las principales fueron los equipos y el terreno. A partir de
estos dos puntos, lo cuales fueron estudiados y cotizados , se obtiene el resto de costos
como porcentajes. Primero se consideraron los principales equipos utilizados en el
proceso, los dimensionamientos fueron realizados previamente y se buscaron precios
para tales capacidades. en caso de no encontrar un equipo a fin con el
dimensionamiento, se utilizd un ajuste para los costos (Anexo 7.2).

Tabla 20: Costo de los principales equipos.

Equipos: Monto Estimado(M$ CLP)
Bio-Reactor 1 RB-1 72,7 (63)
Bio-Reactor 2 RB-2 162,3 (64)
Bio-Reactor 3 RB-3 195,1 (65)

Mezclador 1 M-1 17 (66)
Sonicador SN-1 71,6 (83)
Mezclador 2 M-2 45,3 (66)
Centrifuga CN-1 199,3 (67)
Secador SC-1 1129 (68)
Sistema de enfriamiento SE 29,8 (69)
Caldera C-1 6,8 (70)
Tanque Agua TA 6,9 (72)

El total del costo de los equipos es M$ 919,5 CLP, al cual se le agrega un 15% en costos de
envio. Los equipos mas caros son la centrifuga y el secador, los cuales fueron modelos
especificos seleccionados. También los bio-reactores 2 y 3 se encuentra entre los equipos mas
caros debido su tamafio y complejidad.
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Sistema de Caldera Tanque Agua

enfriamiento \1%_| /_ 1%
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12%

Centrifuga
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Mezclador 2
5%

Mezclador 1
2%

Grafico 2: Proporcion y comparacion de gasto en equipos.

El gasto total de inversién es M$ 2.862 CLP, los porcentajes utilizados para el resto de
los costos, a excepcion del terreno, se pueden encontrar en el Anexo 7.2. En cuanto al
terreno se considero el tamafio segun el layout de la empresa el cual cubre un area de
2.652 mts®. Por lo tanto se buscé el valor de un terreno de 4000 mts?, en un &area
industrial en Santiago.

Tabla 21: Valores de las distintos gastos de inversion.

Total(M$ CLP)

Equipos 1.057
Instalacion 46
Control 92
Piping 23
Equipamiento Eléctrico 23
Terreno 564
Construccion 368
Mejoras Terreno 92
Ingenieria y Supervision 46
Gastos de Construccion 46
Contratistas 74
Instalaciones Servicio y Laboratorio 184
Contingencias 248

Total: 2.862
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Se obtuvo que los principales costos de inversion son los equipos, el terreno y los
costos de construccion. También se consideré un fondo de 10% de la inversion para
contingencias.

Intalaciones Servicio

y Laboratorio
6% _\ Contingencias

9%

Gastos de Contratistas

Costruccién 2% _\
Ingenieriay __
Supervicién

2%

Mejoras Terreno
3%

Instalacion
Control 1%

3%

Equipamignto
Eléctrico Plpolng
1% 1%

Gréfico 3: Importancia de los distintos costos de inversion.
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5.2 Costos de operaciéon (Opex)

Los costos de operacion representan los gastos necesarios para el funcionamiento de
la planta, los cuales en este caso son calculados para periodos de un afio. Se
consideraron costos directos como: Materias prima, servicio eléctrico, mano de obra,
supervision, mantencién, laboratorio y patentes. De estos datos, los gasto en patentes
fueron considerados como un 5% del total de los costos operacionales. Respecto a los
costos indirectos se consideré: Depreciacion, impuestos, seguros, gastos de
administracion y ventas y gastos de marketing. Para las estimaciones se utilizaron datos
de los balances de masa y energia realizados junto a cotizaciones de los costo, para
calcular el gasto en materias prima y servicios.

Tabla 22: Resultados obtenidos para los costos de operacion para la situacion base.

Gasto (M$ CLP/Afio) % Opex
Materias Prima 27 7
Sueldos 238 66
Servicios 56 16
Patentes 18 5
Seguros 5 1
Gastos Admin y Ventas 6 2
Gastos Marketing 11 3
Total 361
Seguros Gastos Admin  Gastos Markening
1% entas\ 3%

Patentes 2%
5%

Grafico 4: Proporcién de los gastos de operacion para la situacion base.
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Se construydé un organigrama para poder estimar el personal necesario, con 18
empleados para el area de produccién y 11 en el area administrativa (incluyendo
gerencia). De los 18 empleados de produccion 12 se encuentran repartidos en 3 turnos
semanales y 1 turno de fin de semana. También se consideraron 2 guardias y 2
miembros para el personal de aseo con turnos rotativos. El resto de los costos se
calculan a partir de estas estimaciones. Finalmente se obtuvo un Opex de $361
millones CLP.

Debido al alto costo en sueldos, se revisé el organigrama disefiado y se traté de
disminuir el personal (Anexo 6). Para esto se considero la posibilidad de que la planta
funcione como parte de una operacidon mas grande. Por ejemplo, como parte de la
planta que produce los desechos algales. De esta manera se omite el personal
administrativo, como gerencia. Con estas nuevas consideraciones se logré disminuir la
importancia del costo en sueldos de un 66% a un 48%, lo cual sigue siendo un
porcentaje alto.

Tabla 23: Resultados obtenidos para los costos de operacién para la situacion con personal reducido.

Gasto (M$ CLP/Afo) % Opex
Materias Prima 27 13
Sueldos 97 48
Servicios 56 28
Patentes 10 5
Seguros 4 2
Gastos Admin y Ventas 3 1
Gastos Marketing 6 3

Total 202

5.3 Ingresos

El objetivo de este estudio es evaluar la factibilidad de producir suplemento para
alimentacion de salmones, utilizando cultivos de hongo. En concreto se apunta
comercializar un sustituto para la harina de pescado en la dieta de los salmones en
Chile. Se encontr6 que el precio promedio de la harina de pescado en los ultimos 2
afos es aproximadamente $1.100 CLP por kilogramo (72). Se utilizé este valor como
base para los calculos. Si bien la composicion del producto logrado es similar, mas no
igual, a la harina de pescado, se asumio que cada kilo de producto seria vendido a un
precio similar. Cabe destacar que se deben realizar estudio de la composicion
aminoacidica y digestibilidad antes de poder validar el producto para este uso.
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Tabla 24: Composicion estimada para el producto final y aproximada para harina de pescado (73).

Composicion (% p/p) Producto Harina de Pescado
Humedad 5 10
Proteinas 42 50

HdeC 23 -

Grasa 2 14
Cenizas 28 17

Los balances de masa permitieron estimar una produccion anual de 75.346 kg de
producto, los cuales a un preci6 de $1.100 CLP/kg dan un ingreso de $82.847.684 CLP
al afo. Al comparar este ingreso con los costos de operacién se observa que el ingreso
por ventas de suplemento para salmones es ampliamente insuficiente para cubrir los
gastos.

Por lo tanto se decide considerar un subproducto, al menos como parte de
recomendaciones para futuros estudios. Se ha reportado la presencia de hidrofobinas
en la Dendryphiella salina. Las cuales tiene un gran valor comercial, se estimo el valor
en funcién de su valor de venta $ 1.140.000 CLP /miligramo (74). Debido a que no se
realizd un estudio sobre la complejidad del proceso de purificacién se asume un valor
de solo el 10% del obtenido es decir $114.000 CLP/miligramo. Un estudio realizado
sobre la extraccidbn de estos compuestos desde hongos filamentos, reportdé un
rendimiento de 5 mgr/L (75). Con este dato se obtuvo una posible produccion anual de
3,48 kg de hidrofobinas, pero se considerara que solo se logra producir un 1% de esta
cantidad. Estos datos seran utilizado para realizar recomendaciones a futuro y no como
parte de los ingresos del flujo de cajas principal, ya que no se pudo estimar los costos.
A fin de realizar un analisis preliminar a la este proceso, se realizé6 un flujo de cajas
secundario asumiendo un aumento en el costo de los equipos de un 200%, un aumento
de 300% en el costo de suministros y un aumento de 300% en el gasto eléctrico.

Tabla 25: Ingreso para el producto principal y estimacién para produccién de hidrofobinas (74).

Ventas Kg anuales Precio (CLP/Kg) Venta Anual (M$CLP)

Producto 75.346 1.100 83
Hidrofobinas 0,04 114.000.000.000 4.317
Total - - 4.399

Para poder realizar el analisis de sensibilidad, se necesita poder calcular el TIR. Ya que
la situacion base no logra cubrir los costos de operacion, no es posible calcular este
indicador. Por lo tanto se decidi6 utilizar un valor del producto que permita logran un
VAN igual a 0 y un TIR calculable, con el fin de poder analizar el efecto de algunas
variables en la rentabilidad.
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Tabla 26: Precio y ganancias del producto que permiten un VAN igual a 0.

Ventas Kg anuales Precio (CLP/Kg) Venta Anual (M$CLP)

Producto 75.346 12.822 966

5.4 Flujo de cajas

El Flujo de cajas es una herramienta que permite evaluar la rentabilidad de un proyecto.
Se pueden realizar para distintos periodos de tiempo. Uno de los factores mas
importantes es la tasa de descuento, la cual permite calcular la desvalorizacién de las
ganancias futuras llevadas al momento actual. EI VAN es uno de los principales
resultados obtenidos, representa el valor del proyecto completo llevado al momento
actual. El TIR es la tasa de retorno del proyecto, si su valor superar a la tasa de
descuento utilizada, implica que el proyecto es rentable. Por ultimo el PIR corresponde
al tiempo que le toma al proyecto recuperar la inversion inicial, es decir el momento en
gue el VAN acumulado supera los gastos de inversion y capital de trabajo.

A pesar de los bajos ingresos calculados, se realizd un flujo de cajas para la situacién
planteada inicialmente. Como los ingresos no son suficientes para cubrir los gastos de
operacion, no es posible calcular TIR o PIR. La tasa de descuento utilizada es de 12%
(76), e impuestos de un 27%. Se obtuvo un VAN de M$-4.366 CLP. Si bien la
rentabilidad del proyecto es claramente negativa este resultado permiten dimensionar
cuan desfavorable es la situacion.

Tabla 27: Resultados flujo de cajas situacién original.

Resumen de Flujo de Cajas Valores (M$CLP)
Ingreso Anual por Ventas 83
Capex + Capital de Trabajo 3.043
Opex Anual 361
VAN -4.366
TIR =

También se realiz6 el flujo de cajas para la estimacion de rentabilidad de la produccion
de hidrofobinas como complemento a la venta de suplemento proteico. Se asumieron
las consideraciones mencionadas anteriormente, logrando en este caso los resultados
expuestos en la Tabla 28.
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Organigrama: Organizacion del personal considerado para la planta.
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Tabla 28: Resultados flujo de cajas para posible produccion de hidrofobinas.

Resumen de Flujo de Cajas Valores (M$CLP)
Ingreso Anual por Ventas 4.399
Capex + Capital de Trabajo 5.341
Opex Anual 527
VAN 11.131
TIR 50%
PIR 2,2

5.5 Analisis de sensibilidad

Con el fin de determinar las variables mas influyentes en la rentabilidad del proyecto se
realizd un andlisis de sensibilidad a los factores con una mayor importancia en los costo
del proyecto. En cuanto al Capex se analizé la sensibilidad del proyecto frente a
cambios en el costo de los equipos y del terreno. En el Opex se analizaron cambios en
los sueldos, nutrientes del medio de cultivo y servicio eléctrico. También se analizo la
sensibilidad frente a cambios en el precio del producto y cambios en el nivel de
produccion.

Como se menciond anteriormente, para poder realizar este analisis se utilizé un precio
del producto que permitiera lograr un VAN igual a 0 y un TIR que se pueda analizar. Es
decir un valor de $ 12.822 CLP/kg, que es muy superior al precio normal. Se discutira
sobre maneras de lograr aumentos en el precio, pero este valor se utiliza solo con el
objetivo de poder realizar un andlisis sobre distintos factores.

5.5.1 Andlisis de variacién en personal y sueldos

Para este andlisis se realizaron dos cambios: Primero se realizé un reajuste del
organigrama, asumiendo la vinculacion a una empresa mas grande, disminuyendo el
personal administrativo (Anexo 6). Luego se disminuyeron los sueldos un 25% sobre
este nuevo organigrama y por ultimo se aumentaron los sueldos un 25% sobre el
organigrama original. Se obtuvieron 4 situaciones que permiten registrar la sensibilidad
del proyecto frente a estos cambios.

Tabla 29: Resultados sensibilidad frente a cambios en personal y sueldos.

% % variacion VAN en Variaciéon
variacion OPEX millones TIR% TIR
Gasto ($CLP)
Situacién base
0 0 12%
Personal minimo
-59 -44 656 16% 4%
Personal minimo
-25% -70 -52 770 17% 5%
Situacion base
+25% 25 16 -246 10% -2%
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5.5.2 Andlisis de variacion en costo de nutrientes

Se ldentifico los nutrientes para el medio del cultivo como uno de los suministros mas
caros y con mas posibilidades de variacion , por lo tanto se analizé la sensibilidad frente
a cambios en este factor.

Tabla 30: Resultados sensibilidad frente a cambios en el costo del medio de cultivo.

% % variacion VAN en Variacion
variacion OPEX millones TIR
Gasto ($CLP) TIR%
Situacion base
0 0 12%
Medio de cultivo -
50% -50 -2 23 12,2% 0,2%
Medio de cultivo
+50% 50 2 -23 11,8% -0,2%

5.5.3 Analisis de variacion en gasto en servicio energético

Luego del gasto en sueldos, el consumo energético parece ser el mayor gasto de
operacion en la planta, dentro del cual el consumo de los equipos y calentamientos es
el mas importante. Se realizé un andlisis de sensibilidad frente a cambios en el gasto
energeético, ya sea por precio o por flujo.

Tabla 31: Resultados sensibilidad frente a cambios en el gasto en servicios (electricidad y gas natural).

% % variacion VAN en
variacion OPEX millones TIR% | Variacion
Gasto ($CLP) TIR
Situacion base
0 0 12%
Gasto energético
-50% -50 -8 116 12,8% 0,8%
Gasto energético
+50% 50 8 -116 11,2% -0,8%

5.5.4 Analisis de variacion en el costo de los equipos y terreno

Se analiz6 la variacién de costos de inversion, comenzando con el costo de los equipos
gue resulto ser el factor de mayor importancia en el capex. Debido a que el costo de los
equipos se utilizd para calcular otros factores dentro del capex, estos cambios afectaron
a todos ellos. También se analizo el efecto de los cambios en el costo del terreno.
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Tabla 32: Sensibilidad frente a cambios en el costo de equipos y terreno.

% VAN en
variacion % variacion millones Variacion

Gasto CAPEX ($CLP) TIR% TIR
Situacion base 0 0 12%
Equipos -25% -25 -18 425 16% 4%
Equipos +25% 25 20 -532 9% -3%
Terreno -25% -25 -0,05 144 13% 1%
Terreno +25% 25 0,05 -144 11% -1%

5.5.5 Analisis de variacién en el precio del producto
Se analiz6 el efecto de cambios en el precio de venta del producto. Si bien el precio
base considerado para este analisis no es el real, se puede concluir respecto a la

sensibilidad del proyecto a su variacion.

Tabla 33: Resultados de sensibilidad frente a cambios en el precio del producto.

% variacion | VAN en millones Variacion
Precio ($CLP) TIR% TIR
Situacion base 0 0 12%
Cambio Precio -25% -25 -1.090 5% -7,1%
Cambio Precio
+25% 25 1.090 19% 6,5%

5.5.6 Analisis de variacién en la escala de produccion

Se considerd importante analizar el efecto de variar el nivel produccién. Este cambio se
realiza sobre la cantidad de desecho procesada anualmente. El caso base propuesto
son 60 toneladas de desechos utilizados por afio. Por lo tanto re realizaran variaciones
en torno a este valor, con el mismo precio utilizado en los analisis anteriores.

Tabla 34: Resultados de sensibilidad frente a cambios en el volumen de produccion.

VAN en
% variacion millones
Produccion (3CLP) TIR% Variacion TIR
Situacion base 0 0 12,0%
25% menos de
produccion -25 -782 5,9% -6,1%
25% mas de
produccion 25 791 17% 5,1%
60% mas de
produccion 60 1.868 22,9% 17,0%
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También se realiz6 un andlisis del efecto de estos cambios sobre el precio necesario
para lograr un VAN cero. Ya que la situacion original no es rentable, este andlisis
permite vislumbrar el aporte de un aumento de la escala de produccién, al
mejoramiento de la rentabilidad del proyecto. Los resultados se presentan en la Tabla
35y se puede ver su comportamiento en el Grafico 5.

Tabla 35: Valores del producto necesarios para tener rentabilidad, frente a distintos niveles de

produccion.
Utilizacién de desechos
(Ton/aho) Precio ($CLP)
Situacién base 60 12.822
50% menos de
produccion 30 23.353
50% mas de produccién 90 9.480
100% mas de
produccion 120 7.796
400% mas de
produccion 300 4.488
900% mas de
produccion 600 3.231
1900% mas de
produccion 1.200 2.466
Precio vs Desechos Tratados al aino (VAN Cero)
25.000
B 20.000 -
P
g
S 15.000
'§ 10.000 L Precio Producto
§ === Precio Original
S 5,000
O ,I T T ‘ 1
0 500 1.000 1.500
Desechos tratado anualmente (ton)

Grafico 5: Valores del producto que permiten un VAN cero a distintos niveles de tratamiento de residuos
(produccion). Se muestra también el precio original estimado.
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6. Discusion

El objetivo de este estudio es el analisis técnico y econémico de un planta de
produccion de proteina unicelular a partir de desechos de Macrocystis pyrifera y el
cultivo de del hongo marino Dendryphiella salina con este desecho. En términos
generales el proyecto demostré ser técnicamente factible, pero econémicamente no
rentable. Los detalles del andlisis seran discutidos en esta seccion.

6.1 Analisis técnico

En general el proceso ideado tiene pocas complicaciones, las operaciones son en su
mayoria simples y similares a las aplicadas en otras plantas y estudios. Los equipos
necesarios existen y se reporta que tienen la capacidad de soportar el uso planteado,
también es importante notar que los volimenes de trabajo no son altos, lo que hace
mas simple su factibilidad. Se logré definir un proceso a escala industrial, pero se
requiere definir mas variables y un estudio méas profundo para poder ser llevado a cabo.

- Informacién sobre el proceso y balances de masa

Al comenzar el analisis técnico del proyecto el primer paso es la recoleccion de
informacion sobre el proceso a realizar. En este caso una etapa clave en la produccion
es el cultivo del hongo D. salina. Los datos utilizados para los balances de masa de
este cultivo se obtuvieron de un estudio a escala laboratorio (59), pero no se logré
encontrar informacion de la utilizacion de esta especie a escala industrial. La falta de
informacion a esta escala contribuye a aumentar el grado de incertidumbre sobre los
resultados obtenidos. Por otro lado no se contaba con la informacion suficiente para
realizar un modelo de crecimiento del hongo, por lo que se utilizaron los datos
obtenidos en laboratorio para definir la cantidad de hongo al final de cada cultivo.

En el caso del primer cultivo en glucosa, se utilizaron datos de crecimiento en alginato
para estimar un aumento en la biomasa de 670% (peso) y en cuanto al consumo de
nutrientes se utilizaron datos del mismo estudio sobre el consumo de azucares (59),
para estimar la utilizaciébn de la glucosa y esta misma proporcion se utilizé para el
consumo de los de mas nutrientes. Es de esperar que de realizar un estudio mas
exhaustivo ya una escala mayor los resultados difieran. EI consumo de los nutrientes no
tiene mucha repercusion en los calculos de factibilidad, pero si el crecimiento de
biomasa, que pudo haber sido mayor al considerado, ya que el cultivo en glucosa es
mas favorable para la célula que el cultivo en alginato. El segundo cultivo del hongo, en
alginato, fue estimado en base a datos para el mismo sustrato. Por lo tanto es de
esperar que sea mas preciso que el cultivo anterior, sin embargo los supuestos sobre el
consumo de nutrientes siguen siendo poco fiables. El cultivo mas importante es el
realizado sobre los desechos algales. Para esta etapa se contdé con datos mas
confiables sobre la composicién final del cultivo, pues se utilizaron resultados de un
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proximal realizados a un cultivo bajo las mismas condiciones. Dado que estos datos
eran mas fiables, a partir de este punto los balances de masas se desarrollaron en
funcion de la composicion general del medio y no de la cantidad de biomasa. Sin
embargo, debido a que la cuantificacién de la biomasa es compleja en este cultivo, no
se tienen datos exactos sobre el crecimiento del hongo en este medio. Se opté por no
utilizar este dato en los calculos dentro de lo posible y se realizé una estimacion basada
en el crecimiento del cultivo en alginato. Por dltimo, es importante tener en cuenta que
la informacion sobre la composicion del hongo también es escasa. Datos como la
densidad o la humedad presente fueron obtenidos de otras especies y podrian
presentar diferencias con la realidad, pero se espera que sean supuesto razonables
dentro de la profundidad del analisis.

Las etapas de pretratamiento de los desechos fueron estimadas siguiendo un protocolo
a escala laboratorio (59). Estas etapas no consideran pérdidas de masa ya que su
objetivo es solo el acondicionamiento del desecho. Sin embargo seria mejor tener
informacion sobre su realizacion a mayor escala con el fin de tener consideraciones
mas precisas. La utilizacion de distintas técnicas de rompimiento celular en la primera
etapa del proceso podria ser considerada. Ya que el rompimiento celular por
ultrasonido, si bien se utiliza a escala industrial, no es precisamente la forma mas
eficiente de realizarlo y se utilizd solo con el fin de mantenerse fiel al protocolo dentro
de lo posible.

Existen otras técnicas para lograr la ruptura de células algales, estas deben ser
capaces de romper la pared celular, que generalmente es gruesa en algas (27).
Ademas de la utilizacion de ultrasonido, se ha reportado la utilizacion de molino de
bolas y homogenizador de alta presién, como alternativas mecénicas (27). EI molino de
bolas a escala industrial utiliza un sistema rotativo para excitar pequefas bolas y
generar dafio en las células (36). Este sistema tiene la ventaja de una utilizacion
energética baja en comparacion a las otras técnicas. Pero presenta problemas para su
escalamiento, principalmente debido el calor generado por la friccion., que requiere de
un fuerte sistema de enfriamiento (27). EI homogenizador de alta presion bombea la
suspension celular bajo grandes presiones y gracias a una valvula, genera fuerzas de
corte. Este proceso es mas facil de escalar que el molino y no se generan grandes
problemas con el calor, pero su consumo energético es relativamente alto (36). Las
técnicas quimicas, como utilizacion de enzimas o acidos, tienen un menor costo
energeético. Pero algunas, como la utilizacion de acido sulfurico, pueden degradar el
compuesto de interés y requerir de pasos de extraccion y neutralizacion. Otras, como la
utilizacibn de enzimas son muy eficientes y disminuyen enormemente el costo
energético del proceso, pero puede ser caro obtener enzimas para una escala industrial
(27). También se ha reportado la utilizacion de microondas y pulsos eléctricos, como
métodos mas modernos para este proceso, los cuales podrian ser mas baratos y
eficientes que las técnicas mas comunes (81).
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Se podria evaluar la utilizacion de enzimas para la ruptura, teniendo especial cuidado
con los costos de su obtencion y con su eleccidn. Para poder romper la pared celular se
requeria de una enzima alginato liasa. Para las alternativas mecanicas, se debe
analizar su consumo energético y en el caso del molino, el control de temperatura. La
utilizacion de microondas se centra en ruptura por calentamiento, pero el costo
energético se ha reportado como dos tercios del costo de métodos convencionales (27),
por lo que seria interesante una evaluacion de esta técnica.

Las etapas de purificacion al igual que el resto del proceso fue disefiada en funcion de
protocolos experimentales a pequefas escalas. La extraccion de cenizas se estimé en
funcién de los resultados reportados para procesos con algas (61). Se optd por un
lavado a baja temperatura, con poco rendimiento de extraccion, pero sin pérdida de
masa de interés. En caso de ser necesario podria considerarse utilizar un protocolo mas
agresivo que permita disminuir la cantidad de cenizas y mejorar la calidad del producto.
Las etapas de centrifugacion y secado fueron analizadas utilizando informacion de un
estudio de purificacion de algas (62), los datos de rendimiento fueron tomados de casos
generales y podrian no ser muy precisos. En estas etapas la condiciones de operacién
tampoco son muy exactas, se espera que en etapas mas avanzadas del estudio de este
proyecto se puedan ajustar estas condiciones, pero en términos de balances de masa
no deberian afectar mayormente.

- Balances de energia y servicios

Respecto a las necesidades energéticas del proceso, estas fueron estimadas bajo
simplificaciones. El proceso no cuenta con muchos cambios de temperatura que sean
importantes para los rendimientos. Solo se cuenta con dos etapas que requiere de calor
para su funcionamiento que son: el tratamiento termo alcalino y el secado. Ademas de
estas etapas se consideraron calentamiento con el fin de esterilizar medios de cultivo,
mas como una necesidad de este tipo de procesos que como un factor clave en la
produccién. Dentro de las simplificaciones utilizadas se encuentra la utilizacién de
resistencias eléctricas para los calentamientos. Solo el funcionamiento de la caldera,
gue permite generar vapor para el secador, se considerd a base de gas natural. Pero es
importante mencionar que podrian encontrarse métodos mas econémicos para todos
los servicios. Otros supuestos a destacar es la ausencia de pérdidas de calor, calores
de reaccion y de mantencion. Estos supuestos se sustentan en la poca duracion de los
procesos a altas temperaturas, con una duracion maxima de 20 minutos. Respecto al
enfriamiento, en este caso se considero un flujo de agua de enfriamiento, con
chaquetas en los tanques y una unidad de enfriamiento del agua. Los calculos fueron
mas completos que para los calentamientos, pero podrian ser optimizados. En cuanto a
la integracion energética, no se considero; la principal razén es que no existen flujos a
distintas temperaturas, el calentamiento y enfriamiento se llevan a cabo en los mismos
tangues con poco espacio de tiempo entre ambos, por lo tanto no es posible realizar
una integracién atil. Por otro lado, el Unico flujo que se podria aprovechar es la
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condensacion de vapor que sale del secador, pero este proceso difiere por 2 dias de los
procesos de calentamiento que podrian aprovecharlo.

De la mano con los balances de energia se encuentra la utilizacion de servicios. En el
caso de esta planta solo se consideran servicios eléctricos y vapor, ya que se utilizan
calentadores eléctricos en los tanques. Solo se utiliza vapor para el funcionamiento del
secador de tambor al final del proceso. Esta etapa tiene un gasto de produccion de
vapor que se lleva a consumo de gas natural Para poder calcular el consumo eléctrico
general se utilizaron las potencias de los equipos seleccionados a partir de los datos de
catalogo. Pero para los equipos con mayor uso, los fermentadores, se calculd la
potencia de agitacion como base para el consumo. Esta decision se tomo por que la
diferencia en utilizaciéon de los fermentadores en contraste con el resto es muy grande,
por lo tanto se buscd tener una mayor exactitud en su estimacion. Como ya se
mencioné los fermentadores operan a temperatura ambiente, con el consumo
energético de los calentamientos puntuales calculados por separado, la potencia de
agitacion queda como la Unica fuente importante de gasto energético en estos equipos.

Respecto a la iluminacién, se estimo cierto numero de focos led por metro cuadrado.
Esta estimacion si bien es simple se encuentra dentro de lo razonable para cumplir las
normas establecidas de iluminacién. ElI consumo por iluminacibn es bajo en
comparacién al consumo de los equipo, por lo tanto su exactitud no es relevante.

- Equipos

La seleccion y dimensionamiento de equipos fueron realizados segun las necesidades
volumétricas de cada etapa, teniendo en cuenta la produccion en lote utilizada durante
el proceso. Los equipos de fermentaciébn, mezcla y almacenamiento consisten en
tanques asumidos como cilindricos. Se utilizaron proporciones propias de cada
utilizacién, ademas de margenes de seguridad. En cuanto a seleccién de los equipos,
se buscaron tanques estandares para cada aplicacion. Respecto a los equipos mas
especializados, se seleccioné un modelo de sonicador especifico debido a su utilizacion
con algas y grandes volumenes. Las especificaciones fueron conseguidas directamente
con proveedores, por lo tanto la informacion es fiable. Respecto a la centrifuga y el
secador también se cotizaron y revisaron modelos especificos, pero los datos de sus
rendimientos y consumos pueden no ser muy exactos en relacion al desempefio que
tendran, pero se considera suficiente para este analisis.

Para el andlisis de aumento de produccion, los equipos disefiados como tanques fueron
agradados segun fuera necesario, en el caso de los equipos mas especializados, se
consider6 la adquisicion de mas unidades o la compra de modelos con mayor
capacidad de operacion.

- Disefio de la planta
Se realiz6 el disefio de la planta a través de un Layout, se consideraron los equipos
seleccionados y espacios razonables entre ellos y paredes. Algunas de estas distancias
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tomadas del decreto 594. Se consideraron instalaciones necesarias como laboratorio,
taller de mantencion y bodegas. También se dej6é un espacio propuesto para
tratamiento de agua, pero sin dimensionamiento. Respecto a bafios y comedor, se
procurd satisfacer las necesidades basicas impuestas por decreto para la cantidad de
empleados por turno. Las areas de oficina fueron colocadas acorde a la necesidad,
pero su dimensionamiento no fue muy profundo. Otros aspecto, como tuberias o
instalaciones eléctricas no fueron consideradas para este esquema. El disefio cumple la
funcién de permitir una nocién del tamafio de la planta y los tamafios se consideraron
consistentes con la realidad.

6.2 Analisis econdmico

Se construy6 un flujo de cajas para el proyecto propuesto, cuyos resultados se pueden
revisar en la seccion anterior. Se estimo el ingreso de la planta como la venta del 100%
de la produccién al precio de la harina de pescado, que es el producto que se busca
sustituir. A pesar de estos supuestos optimistas, las ganancias estan lejos de suplir los
gastos de operacion, este resultado por si solo demuestra que el proyecto no es
rentable bajo las consideraciones tomadas y que se requiere que el producto sea casi
15 veces mas caro de lo que se estimo, para que se considere rentable. Por otro lado
se necesita disminuir los costos de operacion a menos de un 24% del valor obtenido
para que los ingresos puedan suplirlos. A pesar de los resultados negativos, se
realizaron andlisis de sensibilidad a las variables con mayor impacto en los costos e
ingresos. También se consideraron posibilidades de aumento del valor del producto y
una propuesta de subproducto que podria mejorar los ingresos y hacer el proyecto
rentable, pero la estimacion de los costos de agregar esta operacién se encuentran
fuera de los alcances de este trabajo.

- Cotizaciones y costos

Para poder estimar costos es necesario realizar cotizaciones tanto para equipos y otras
inversiones, como para suministros y servicios. La mayoria de las cotizaciones que se
realizaron corresponden al promedio de costos de venta al por mayor, obtenidos en
plataformas de venta en linea. Algunos de los costos de los equipos fueron adaptados a
los volumenes dimensionados en caso de no encontrar el tamafio deseado. En general
se espera una alta incertidumbre sobre los gastos definidos, por lo tanto se realizaron
analisis de sensibilidad para estos casos. Si se optara por proseguir con el estudio de
este proyecto seria necesario cotizar los valores con proveedores concretos y asi
disminuir la incertidumbre.

- Flujos de caja
Como ya se menciong, el flujo de cajas realizado demostré que le proyecto base no es
rentable, pero existen opciones que no fueron consideradas en el analisis realizado.
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Una es la venta de hidrofobinas como subproducto. Se estimo6 el valor y la posible
produccion en un escenario poco optimista (10% del precio de mercado y 1% de la
posible produccion), en parte debido a la poca confiabilidad de los datos, no obstante,
podrian permitir un proyecto rentable. Pero se requiere un estudio de los costos de
esta operacion, para la propuesta realizada se asumié un gran aumento en los costos,
pero sin una base técnica. Se descartd el aumento del horizonte de 10 afios como una
medida para mejorar la rentabilidad, ya que a menos que se logren flujos anuales
positivos, no se podra lograr un resultado favorable.

- Andlisis de sensibilidad

En la seccion de andlisis econdbmico se presentaron los principales resultados del
analisis de sensibilidad sobre: Sueldos y empleados, costo de los nutrientes, gasto en
servicio eléctrico, costo de equipos, costo de terreno, precio del producto y cambios en
la produccion. El grafico 5 muestra el efecto de la variacion de los factores
seleccionados sobre el valor del VAN. Como ya se explico, se utilizé un valor base del
producto que permitiera tener un VAN de 0 y un TIR calculable. en el gréfico 5, las
curvas con una menor pendiente son las que tienen una mayor incidencia en el VAN.
Se puede concluir que el precio del producto y el volumen de produccién son los
factores con mayor importancia en cuanto al valor del VAN, seguido por el costo de los
equipos y por el gasto en sueldos. Respecto al TIR los resultados son muy similares
(Gréfico 6).

Estos resultados muestran que buscar mejorar el valor del producto es un enfoque
adecuado para mejorar la rentabilidad del proyecto, también la basqueda de equipos
mas baratos. La importancia del gasto en personal en los gastos de operacion y los
resultados del andlisis sugieren que aumentar los volimenes de trabajo podria también
ser un enfoque adecuado para mejorar el proyecto.

Respecto a la busqueda de un aumento en el precio del producto, se ha reportado una
posible ventaja sobre la harina de pescado. Se ha reportado que parte de las algas que
conforman el desecho, presentan -glucanos, carbohidratos con efectos beneficiosos
para la salud de los salmones (82). Su principal ventaja es la activacion del sistema
inmune, mejorando la respuesta frente a distintas enfermedades (82). También se ha
reportado que el crecimiento de los hongos en las algas mejoraria la digestibilidad de
estos compuestos, lo que agrega un gran atractivo al proceso de cultivo estudiado. Con
estas ventajas podria lograrse un aumento en el valor del producto, por sobre el valor
de la harina de pescado. Si se agrega un aumento en la escala de produccién y la
disminucion de algunos gastos, podria mejorarse enormemente la rentabilidad del
proyecto.

Ademas existen otros modos de mejorar la rentabilidad. Algunos de los procesos
llevados a cabo en la plata propuesta podrian ser exteriorizados. Por ejemplo, las
etapas de pretramiento podrian ser realizadas por una empresa externa y el desecho

llegar listo para su uso a la planta. Esta medida permitiria disminuir los costos de
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inversion. Una opcidn atractiva es plantear la planta como parte de la empresa que
genera los desechos algales. De esta manera los gastos en sueldos, los mas altos en
los costos de operacion, se verian reducidos enormemente utilizar el personal
administrativo ya contratado por la empresa. Al mismo tiempo equipos de servicio u
otras etapas, podrian estar presentes en la empresa y no se requeriria de dicha
inversion. Esta opcidn podria ser estudiada con mas informacién sobre la empresa.

Por dltimo, una vez que se logren ventas que cubran los costos de operacion, se
deberia estudiar el uso distintos métodos de financiamiento para cubrir los costos
iniciales y mejorar el proyecto.

Sensibilidad VAN
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Gréfico 6: Resultados del andlisis de sensibilidad del VAN.
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7. Conclusiones y recomendaciones

Se concluye que el proyecto inicial de produccion de proteina unicelular a partir de
hongos filamentosos y desechos algales, para la sustitucion de la harina de pescado
como suplemento proteico para la dieta de salmoniferos, es factible, pero no es
econdémicamente rentable bajo el caso base propuesto.

Se obtuvo que el costo de inversion para planta es M$ 2.862 CLP y que los costos de
operacion anual son M$ 361 CLP.

Dentro del costo de inversion, el gasto mas importante son los equipos, M$ 1.057 CLP,
entre los cuales los mas caros son la centrifuga (CN-1), el secador (SC-1), el
fermentador 2 (RB-2) y el fermentador 3 (RB-3). Respecto a los costos de operacion,
los gastos en sueldos y personal resultaron ser los mas significativos (66%), seguido
por el gasto en servicio eléctrico y gas natural (16%).

El analisis de sensibilidad permitié identificar los factores con mayor incidencia en la
rentabilidad del proyecto: Nivel de produccion, precio del producto, costo de equipos y
gasto en personal. En base a estos resultados se puede concluir que buscar aumentar
el valor del producto es una buena medida para mejorar el perfil del proyecto, también
la busqueda de equipos mas baratos. Ademas, se puede concluir que aumentar los
volimenes de produccién también mejoraria las situacién del proyecto. Se descarta la
posibilidad de alargar el horizonte de 10 afios, ya que al ser los costos mayores a las
ganancias, no es posible mejorar la rentabilidad de esta manera. Se realizé un flujo de
cajas tentativo para la produccién de hidrofobinas, con un aumento de 200% en la
inversién de equipos, 300% en costos de materia prima y 300% en gasto eléctrico. Se
obtuvo un flujo rentable y con una valor de TIR de 40% contra una tasa de descuento
de 12%.

Para futuros estudios en proyectos relacionados, se recomienda estudiar mas a fondo
el crecimiento y composicion del hongo, también analizar técnicas mas econdémicas
para operaciones como el rompimiento celular o la separacion. Es muy recomendable
analizar la produccién de compuestos secundarios como hidrofobinas presentes en el
hongo, que tienen el potencial de por si solas hacer el proyecto rentable. También se
recomienda revisar sistemas de calentamiento mas baratos. Por Gltimo se recomienda
analizar el valor del producto con las ventajas recientemente reportadas y también la
posibilidad de plantear el proyecto como parte de una planta mas grande, o externalizar
operaciones.
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Anexo 1. Balances de masa y Dimensionamiento

Anexo 1.1 Cultivo en glucosa
- Balance de masa

En base al modelo experimental utilizado en un estudio previo del proceso (59). Se
considera necesario realizar etapas de crecimiento previas al cultivo principal. A estas
etapas se les denominard procesos de propagacion, pues permiten aumentar la
cantidad de biomasa. La primera es un cultivo en medio liquido, con glucosa como
fuente de carbono. El medio de cultivo consiste en el propuesto por el estudio (Tabla
1)(59). Las condiciones de crecimiento corresponden a una temperatura constante de
25°C, agitacion equivalente a 200 rpm y un pH inicial de 5,5. Se calcula un flujo de
aireacion utilizando la propagacion de levadura cervecera como referencia, a falta de
datos para el hongo a utilizar.

Medio de cultivo liquido

Componentes Concentracién (gr/L)
NaCl 15
MgCI2 + 6H20 1,9
MgSO4 4,74
KCI 0,72
NaHCO3 0,2
CaClI2 0,428
Base de Nitr6geno de Levadura 4
Acido Maleico 6
Tris Hidroximetil Metano 6
Glucosa 2

Tabla 1: Detalle concentracion de componentes de medio de cultivo con glucosa. Se prepara en agua.

La relacion entre biomasa inicial y medio de cultivo sera 0,065 (volumen de
biomasa/volumen total). Para calcular el crecimiento del hongo, se utilizardn datos
experimentales (59), que sugieren un aumento de 670% de la biomasa (kg) en 10 dias.
El consumo de nutrientes se asume similar a los datos experimentales, los cuales
implican un consumo de los azucares de 65% (peso) en 10 dias. Se considera que se
consume la glucosa en el porcentaje mencionado y que el resto de los nutrientes lo
seran en la misma proporcién.

Los calculos en general se realizan en base a una cantidad de proteinas a producir por
lote, por lo tanto cada etapa estd sujeta a demandas de la etapa posterior. En el caso
del cultivo en glucosa, se requieren 242 (Kg) de Biomasa a producir, para ser utilizados
en la siguiente etapa.

- Biomasa Inicial:
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Se requieren 242 (Kg) de Biomasa (BM;y) al final de los 10 dias de cultivo, como el
crecimiento de la biomasa en este periodo se asume como un 670%, la biomasa inicial
(BM;) se calcula como:

BM¢ (Kg)
BM;(Kg) =—L—=> (1)
242 (Kg)
T 67
BM; = 36 (Kg)

-Medio de Cultivo

Usando como referencia la cantidad de biomasa inicial calculada, su densidad (pBM) y
la relacion BM; (Lts)/volumen total (Lts), con el valor de 0,065. Se obtiene el volumen
total de cultivo (Vi), del cual se desprende el volumen de medio de cultivo necesario
(VMC).

BM; (Kg)/pBM(S2)

Vt(LtS) = 0,065 L

(2)

36 (Kg)/1,1126(lz—‘g)

V, = 500(Lts)
VMC(Lts) =V, — BM; (Kg)/pBM () (3)
VMC = 468 (Lts)

Utilizando el VMC y las concentraciones de nutrientes especificadas para el medio de
cultivo (Tabla 1), se obtiene la masa de nutrientes a utilizar y el resto se completa con
agua (Tabla 2).

Medio de cultivo en glucosa

Componentes Masa (Kg)
Glucosa (MG)) 0,94
Otros Nutrientes (MN;) 18,2
Agua (MA) 455

Tabla 2: Detalle masas de componentes de medio de cultivo con glucosa.

Por ultimo se calculan las masas finales de nutrientes (MG, MNy) y agua (MAy). Con el fin de
obtener un balance de masa completo. El efecto de la aireacion en los flujos de masa no se
considera, como tampoco pérdidas debidas a manipulacion en esta etapa. El consumo de
nutrientes se asume como un 65% del peso de la glucosa y la misma proporcion para los
demas nutrientes. No se considera reutilizacion de estos nutrientes, por lo que la relevancia de
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estos calculos es baja. Se considera de que la biomasa tiene un 80% de agua (Peso), por lo
tanto el crecimiento de la biomasa produce una disminucion en el agua libre.

Ms(Kg) = M;(Kg) — (1 -0,65) (4)
MG; = 0,328(Kg)
MN; = 6,4(Kg)
MA:(Kg) = MA;(Kg) — (BMf(Kg) - BMi(Kg)) «0,8 (5)
MA;(Kg) = 454(Kg) — (289(Kg) — 36(Kg)) * 0,8
MA; = 289(Kg)

Con estos datos se construye los flujos de masas de esta etapa (Tabla 3), se obtuvo un
error de 5,63% el cual se considera aceptable y se puede explicar en parte por el efecto
de la aireacion en el crecimiento de la biomasa. F1 corresponde a la entrada de los
componentes del medio de cultivo, se agrega primero el agua y luego los nutrientes. F2
corresponde a la entrada de la biomasa inicial y F3 es la salida del reactor. Se
considera que se cuenta con un stock de hongos que pueda proporcionar 36 (Kg) por
lote, lo que corresponde a cada 11 dias. La aireacion para la propagacion de levadura
corresponde a un flujo 600 (Lts/h) para un cultivo de aproximadamente 19.000 (Lts), por
lo tanto se utilizara un flujo de 15,8 (Lts/h).

Entradas al reactor Volumen(Lts) | Densidad(kg/Lts)
Agua (Kg) 454 454 1
Nutrientes(Kg) 18,2 12 1,53
Glucosa (Kg) 0,93 0,6 1,56
Biomasa (KQ) 36 33 1,11
Volumen total de trabajo Masa Total
(Lts) 499 | (KQ) 509
Salidas del reactor Volumen(Lts) [ Densidad(kg/Lts)
Agua (Kg) 289 289 1
Nutrientes(Kg) 6,4 4 1,53
Glucosa (Kg) 0,33 0,21 1,56
Biomasa (Kg) 242 217 1,11
Volumen total de trabajo Masa Total
(Lts) 512 [(KQg) 538
Error(%) 5,63
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Flujos

F1 F2 F3

(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 454 - 289
Nutrientes 18,2 . 6,4
Glucosa 0,93 - 0,33
Biomasa = 36 242
T°C 25 25 25

Tabla 3: Detalle de balances de masa. Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa.
- Dimensionamiento

Esta etapa corresponde, al igual que todas las etapas de cultivo, a un proceso batch. El
cual se realiza en un tanque de cultivo (RB-1). Es comun utilizar una relacion
altura/diametro de 1,5 para este tipo de reactores, y por otro lado tener un margen de
seguridad de 0,2 veces la altura del tanque. Con los volimenes calculados se obtienen
las dimensiones del tanque (Tabla 4).

Parametros Reactor

Volumen de Trabajo (mts3): 0,51
Margen de Seguridad: 0,2
Volumen Reactor (Lts): 613
Relacion H/D: 15
Altura H (mts): 1,21
Didmetro D (mts): 0,80
Diametro agi Di (mts): 0,27

Tabla 4: Dimensionamiento de primer reactor de cultivo (RB-1).

También se realizan célculos para los tiempos de trabajo de la etapa. Por protocolo este
cultivo dura 10 dias (59). También se considera el uso de una bomba, para el vaciado y
traslado a la siguiente etapa. La bomba tiene un flujo de 3.000 (Lts/h).

Parametros de Trabajo
Tiempo de operacion (dias): 10
Tiempo de movimiento (hrs): 0,17

Velocidad Bomba (Lts/hr): 3.000
Tabla 5: Tiempos de proceso para primer reactor de cultivo (RB-1).

Anexo 1.2 Cultivo en alginato
- Balance de masa

La segunda etapa de propagacion es un cultivo en medio liquido, con alginato como

fuente de carbono. Se busca aumentar otra vez la cantidad de biomasa y al mismo

tiempo ayudar a los hongos a adaptarse a un medio con alginato. Se asume que el
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comportamiento es similar al cultivo anterior. Cabe destacar que los datos
experimentales se obtuvieron en un cultivo con alginato y no con glucosa. El medio de
cultivo consiste en el propuesto por el estudio previo (Tabla 6)(59). Las condiciones de
crecimiento corresponden a una temperatura constante de 25°C, agitacion equivalente
a 200 rpm y un pH inicial de 5,5. Se calcula un flujo de aireacion utilizando la
propagacion de levadura cervecera como referencia, a falta de datos para el hongo a
utilizar.

Medio de cultivo liquido

Componentes Concentracion (gr/L)
NaCl 15
MgCI2 + 6H20 1,9
MgSO4 4,74
KCI 0,72
NaHCO3 0,2
CaCl2 0,428
Base de Nitrogeno de Levadura 4
Acido Maleico 6
Tris Hidroximetil Metano 6
Alginato 2

Tabla 6: Detalle concentracion de componentes de medio de cultivo con alginato. Se prepara en agua.

La relaciébn entre biomasa inicial y medio de cultivo sera de 0,065 (volumen de
biomasa/volumen total). Para calcular el crecimiento del hongo, se utilizaran datos
experimentales (59), que sugieren un aumento de 670% de la biomasa (kg) en 10 dias.
El consumo de nutrientes se asume similar a los datos experimentales, los cuales
implican un consumo de los azucares de 65% (peso) en 10 dias. Se considera que se
consume alginato en el porcentaje mencionado y que el resto de los nutrientes son
consumidos en la misma proporcion.

Los célculos en general se realizan en base a una cantidad de proteinas a producir por
lote, por lo tanto cada etapa esta sujeta a demandas de la etapa posterior. En el caso
del cultivo en alginato, se requieren 1.612 Kg de Biomasa a producir, para ser utilizados
en la siguiente etapa, que es el cultivo principal.

- Biomasa Inicial:

Se requieren 1.612(Kg) de Biomasa al final (BM;) de los 10 dias de cultivo, como el
crecimiento de la biomasa en este periodo se asume como un 670%, la biomasa inicial
(BM;) se calcula como:

BMy (K9)

BM;(Kg) = —L

(6)
1612 (Kg)
LT 67
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BM; = 242 (Kg)
-Medio de Cultivo

Usando como referencia la cantidad de biomasa inicial calculada, su densidad (pBM) y
la relacion BM; (Lts)/volumen total (Lts), con el valor de 0,065. Se obtiene el volumen
total de cultivo (Vy), del cual se desprende el volumen de medio de cultivo necesario
(VMC).

K
BM; (K9)/pBM(7D)
0,065

V. (Lts) = (7)

242 (Kg)/1,1126(lz—‘?)
0,065

V,(Lts) =
V, = 3.331(Lts)
VMC(Lts) =V, — BM; (Kg)/pBM(Z)  (8)
VMC = 3.113(Lts)

Utilizando el VMC y las concentraciones de nutrientes especificadas para el medio de
cultivo (Tabla 1), se obtiene la masa de nutrientes a utilizar y el resto se rellena con
agua (Tabla 7).

Medio de cultivo en alginato

Componentes Masa (KQg)
Alginato (MAI) 6,2
Otros Nutrientes (MN;) 121
Agua (MA) 3.026

Tabla 7: Detalle masas de componentes de medio de cultivo con alginato.

Por ultimo se calculan las masas finales de nutrientes (MAl, MNy) y agua (MAy¢). Con el
fin de obtener un balance de masa completo. El efecto de la aireacion en los flujos de
masa no se considera, como tampoco pérdidas debidas a manipulacién en esta etapa.
El consumo de nutrientes se asume como un 65% del peso del alginato y la misma
proporcién para los demas nutrientes. No se considera reutilizacion de estos nutrientes,
por lo que la relevancia de estos céalculos es baja. Se considera de que la biomasa tiene
un 80% de agua (Peso), por lo tanto el crecimiento de la biomasa produce una
disminucién en el agua libre.

My (Kg) = Mj(Kg) — (1 —0,65) (9)
MAl; = 2,18(Kg)

MN; = 49(Kg)
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MA;(Kg) = MA(Kg) — (BM;(Kg) = BM;(Kg)) 08 (10)
MA;(Kg) = 3.026(Kg) — (1.612(Kg) — 242(Kg)) * 0,8
MA; = 1.930(Kg)

Con estos datos se construyen los flujos de masas de esta etapa (Tabla 3), se obtuvo
un error de 5,6% el cual se considera aceptable y se puede explicar en parte por el
efecto de la aireacion en el crecimiento de la biomasa. F4 corresponde a la entrada de
los componentes del medio de cultivo, se agrega primero el agua y luego los nutrientes.
F3 corresponde a la salida de la etapa anterior, que contiene biomasa, nutrientes y
agua. Solo se considera el aporte de reutilizar el agua ,los nutrientes sobrantes se
consideran como trazas y no se consideran. F5 corresponde a la salida de esta etapa.
La aireacion para la propagacion de levadura corresponde a un flujo 600 (Lts/h) para un
cultivo de aproximadamente 19.000 Lts, por lo tanto se utilizara un flujo de 105,5 (Lts/h).

Entradas al reactor Volumen(Lts) | Densidad(kg/Lts)
Agua agregada(Kg) 2.736 2.736 1

Agua cultivo anterior(Kg) 289 289 1
Nutrientes(Kg) 121 79 1,53
Alginato (Kg) 6,2 4 1,6
Biomasa (KQg) 242 217 1,11
Nutrientes cultivo 6.4 42 1,53

anterior(Kg)
Glucosa cultivo

anterior(Kg) 0,33 0,21 1,56

Volumen total de trabajo Masa Total

(Lts) 3.331| (Kg) 3.402

Salidas al reactor Volumen(Lts) | Densidad(kg/Lts)

Agua (KQg) 1.930 1.930 1

Nutrientes(Kg) 49 32 1,53

Alginato (Kg) 2,18 1,4 1,6

Biomasa (KQ) 1612 1449 1,11

Glucqsa cultivo 03 0.21 1.56

anterior(Kg)

Volumen total de trabajo Masa Total

(Lts) 3.412|(Kg) 3.593
Error(%) 5,62
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Flujos

F4 F3 F5

(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 2.736 289 1930
Nutrientes 121 6,4 49
Alginato 6,2 = 2,2
Biomasa = 242 1.612
T°C 25 25 25

Tabla 8: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa
- Dimensionamiento

Esta etapa corresponde, al igual que todas las etapas de cultivo, a un proceso batch. El
cual se realiza en un tanque de cultivo (RB-2). Es comun utilizar una relacion
altura/diametro de 1,5 para este tipo de reactores, y por otro lado tener un margen de
seguridad de 0,2 veces la altura del tanque. Con los volumenes calculados se obtienen
las dimensiones del tanque (Tabla 9).

Parametros Reactor

Volumen de Trabajo (mts3): 3,41
Margen de Seguridad: 0,2
Volumen Reactor (Lts): 4094
Relacion H/D: 1,5
Altura H (mts): 2,27
Didmetro D (mts): 1,51
Diametro agi Di (mts): 0,50

Tabla 9: Dimensionamiento de segundo reactor de cultivo (RB-2).

También se realizan célculos para los tiempos de trabajo de la etapa. Por protocolo este
cultivo dura 10 dias (59). También se considera el uso de una bomba, para el vaciado y
traslado a la siguiente etapa. La bomba tiene un flujo de 20.000 (Lts/h).

Parametros de Trabajo

Tiempo de operacion (dias): 10
Tiempo de movimiento (hrs): 0,17
Velocidad Bomba (Lts/hr): 20.000

Tabla 10: Tiempos de proceso para segundo reactor de cultivo (RB-2).

Anexo 1.3 Rompimiento celular por ultrasonido
- Balance de masa

Para poder realizar el cultivo en desechos algales, se necesita realizar un
pretratamiento a los desechos, que consta de 2 etapas. La primera es un rompimiento
celular por ultrasonido, que realizara con un sonicador industrial. Usando un protocolo
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de escala laboratorio se decide realizar esta etapa con la totalidad de los desechos
junto con el doble de la concentracién que se requiere en el medio de cultivo, por lo
tanto solo se adiciona una fraccion del agua necesaria para el medio de cultivo. Al igual
que en las etapas de propagacion, los calculos se realizan en funcion de la produccién
de las etapas posteriores. De los calculos realizados para el cultivo principal se obtiene
gue se necesita de 19.191 Kg de medio de cultivo (MMC,). Las proporciones de los
distintos nutrientes y del desecho en el medio de cultivo se obtiene del protocolo
experimental(Tabla 11) (59).

Medio de cultivo complejo

Componentes Concentracion (gr/L)
NacCl 15
MgCI2 + 6H20 1,9
MgSO4 4,74
KCI 0,72
NaHCO3 0,2
CaCl2 0,428
Base de Nitrégeno de

Levadura 4
Acido Maleico 6
Tris Hidroximetil Metano 6
Desecho 89,9

Tabla 11: Detalle concentracion de componentes de medio de cultivo complejo.

Utilizando las concentraciones de los nutrientes y las densidades de cada componente
se obtienen la composicion masica del medio de cultivo (Tabla 12). La concentracion de
los nutrientes es 38,99 (grs/Lt) y la proporcidbn volumétrica es 25,5 (ml/Lt). La
concentracion de desecho es 89,9 (gr/Lt) o 87,3 (ml/Lt), por lo tanto la cantidad de agua
por litro de medio de cultivo es 887,2 (grs/Lt).

Fraccién masica por
Componentes | Kg
Nutrientes
(fN) 0,038
Desechos
(fD) 0,086
Agua (fA) 0,873

Tabla 12: Composicion masica del medio de cultivo complejo.

MMC,(Kg) = MN(Kg) + MD(Kg) + MA(Kg)

(9)

MN(Kg) = MMC,(Kg) * fN = 812 (Kg)

MD(Kg) = MMC,(Kg)  fD = 1823 (Kg)

MA(Kg) = MMC,(Kg) * fA = 18.485 (Kg)
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De la ecuacion (9) y las fracciones masicas se obtiene la masa de nutrientes (MN) 812
(Kg), la masa de desechos (MD) 1.823 (Kg) y la masa de agua (MA) 18.485 (Kg). Se
realiza el tratamiento de ultrasonido a todo el desecho y a 8.317 (Kg) de agua. No se
consideran perdidas de masa ni cambios en esta etapa, pues solo se busca realizar
rompimiento celular y liberacion de los azucares.

Flujos
F6 F7 F8
(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 8.317 - 8.317
Desechos = 1.823 1.823
T°C 25 25 25

Tabla 13: Resumen de flujos para tratamiento de ultrasonido, F6 entrada de agua, F7 entrada de
desechos y F8 salida de la etapa.

- Dimensionamiento

El equipo que se utilizara en esta etapa es un sonicador UIP16000, el cual es capaz de
tratar 12.000 (Lts/h), ademas se necesita de un mezclador previo para juntar los
desechos con el agua requerida. Para los mezcladores se utiliza una proporcion
altura/diametro de 1, el cual trabajara con una mezcla de 10.087 (Lts).

Parametros Sonicador

Modelo Equipo UIP16000
Velocidad de Trabajo (Lts/hr) 12.000
Parametros Mezclador

Volumen de Trabajo (mts3): 10,09
Margen de Seguridad: 0,2
Volumen Reactor (Lts): 12.104
Relacién H/D: 1
Altura H (mts): 2,49
Didmetro D (mts): 2,49

Tabla 14: Dimensionamiento del mezclador 1 (M-1) y velocidad de trabajo del sonicador (SN-1).

Respecto a los tiempos de trabajo, se calculan en base a la velocidad del sonicador y
se considera un tiempo de mezcla de 20 minutos.

Pardmetros de Trabajo

Volumen a Tratar (Lts) 10.087
Tiempo de operacion (hrs): 0,84
Tiempo mezcla inicial (hrs): 0,33

Tabla 15: Tiempos de proceso para rompimiento celular (SN-1).
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Anexo 1.4 Tratamiento termo alcalino y preparacién de medio de cultivo
- Balance de masa

La siguiente etapa es realizar un tratamiento termo alcalino, con el fin de mejorar la
digestibilidad del alginato y las azucares presentes en el alga. Este proceso se realiza a
121°C y requiere de la adicion de NaOH para aumentar el pH. A la entrada del reactor
se tiene el flujo de la etapa anterior (F8) con 1.823 (Kg) de desecho (MD) y 8.317 (KQg)
de Agua (MA)). Por otro lado se agregan 202 (Kg) de NaOH (Mnaon), con el fin de
realizar el tratamiento con una solucion de NaOH de 0,5N. KUego del tratamiento
alcalino, se agregan 8.230 (Kg) de agua (MA;), que junto al agua sobrante del cultivo en
alginato (MA,), deben sumar la cantidad de agua necesaria para el medio del cultivo
principal 18.485 (Kg) (MA,).

MA.(Kg) = MA;(Kg) + MA,(Kg) + MA,(Kg) (10)
18.485(Kg) = 8.317(Kg) + MA,(Kg) + 1.938(Kg)

MA, = 8.230(Kg)

Myaon(Kg) = Vi(Lts) * PMolecularyqop (ﬂl) £ 0,5(%2)/1000 (11)

Vi (Lts) = MAi(Kg)/pAgua(IZ—f) + MD(Kg)/pDesecho(%) (12)

V, = 10.182 (Lts)

Myaon (Kg) = 8.317 (Lts) * 39,997 (ﬂ) £0,5(52)/1000  (12)->(11)

mol
Myqon = 202 (Kg)

Esta mezcla se calienta hasta 121°C a 2 (atm) y se mantiene con agitaciéon por 20
minutos. Luego es enfriado hasta 25°C. Posteriormente se agregan 184 (Kg) de HCI
(Myc) con el fin de llevar el pH a 5,5. La reaccion de neutralizacion permite calcular la
concentracion de HCI necesaria y por ende la cantidad a afadir.

pH = —logo[H*]  (13)
[HY] = 10755
[H*] = 3,16 107°
NaOH + HCl - NaCl + H,0 (14)
[H*] = [HCl] — [NaOH] (15)
[HCI] = [H*] + [NaOH]

[HCI] = 0,50000316 (M)
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My (Kg) = Ve (Lts) * [HCI)(M) + PMolecularyc, (=) /1000 (16)

Myci(Kg) = 10.182 (Lts) * 36,46 (2= + 0,50000316(32) /1000

mol
My = 184 (Kg)

Luego de agregar el HCI a la mezcla ya a 25°C, se agregan el resto de los nutrientes
cuya masa fue calculada en la etapa anterior (MN) y es igual a 518 (Kg) y el resto del
agua calculada previamente. Con esto termina la etapa y se puede pasar al cultivo
principal. F8 corresponde a la entrada de desechos y agua de la etapa de rompimiento
celular y F9 corresponde a la entrada de NaOH. Estos dos flujos son mezclados y luego
calentados por 20 minutos a 121°C, para luego ser enfriados a 25°C. A continuacion
F10 corresponde a la entrada de HCI para neutralizacion y F11 al resto de los
componentes del medio de cultivo. F12 es el flujo de salida al reactor de cultivo.

Flujos

F8 F9 F10 F11 F12

(Kg/Lote) |(Kg/Lote) |(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 8317 - - 8147 16555
Desechos 1823 = - - 1823
NaOH - 202 - - 0
HCL - - 184 - 0
NaCl 18 313
Nutrientes - - - 500 500
T°C 25 25 25 25 25

Tabla 16: Flujos por lote para la etapa de tratamiento termo alcalino.

- Dimensionamiento

Este proceso se realiza dentro del reactor del cultivo principal, por lo tanto no requiere
de un dimensionamiento particular. Solo notar que esta etapa demora 20 minutos de
tratamiento, 30 minutos de calentamiento, 30 minutos de enfriamiento y se considera 1
hora para la preparacién del medio de cultivo.

Anexo 1.5 Cultivo principal
- Balance de masa

La etapa principal del proceso es el cultivo con desechos algales. Durante esta etapa se
espera aumentar la concentracion de proteinas en el desecho con el crecimiento de
hongos y de esta manera poder utilizarlo como aditivo para alimentacién de salmones.
Las condiciones de cultivo son las mismas utilizadas en las etapas anteriores, 25°C, pH
inicial de 5,5 y agitacién de 200 rpm. Respecto a la aireacion, para la propagacion de
levadura corresponde a un flujo 600 (Lts/h) para un cultivo de aproximadamente 19.000
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Lts, por lo tanto se utilizara un flujo de 713 (Lts /h) para el cultivo de 23.012 (Lts). Se
realizdé un proximal al resultado final del cultivo (Tabla 17). Utilizando estos datos y la
cantidad de proteina que se pretende producir por lote 971 (Kg), se obtuvo la masa de
los distintos componentes. Pero es importante considerar las pérdidas de proteina en
las etapas de purificacién, por lo tanto se requiere que el cultivo produzca 991 (Kg).

Composicién de extracto final de

cultivo %(p/p)
Humedad (fA) 88,4
Peso seco (fPS) 11,6
Ceniza en peso seco (fC) 40,5
Proteina en peso seco (fP) 37,4
Hidratos de carbono en peso seco

(fHC) 20,5
Grasas en peso seco (fG) 15

Tabla 17: Composicion en % de peso del extracto resultante del cultivo principal.
Miotai(Kg) = Mproteina(Kg)/(fP * fPS) (17)
Mot (Kg) = 991(Kg)/(0,374 * 0,116)
Myorar = 22.782 (Kg)

Magua(Kg) = Meorai(Kg) * fA (18)
Mggua = 20.135(Kg)

Mceniza(K9) = Miora1(Kg) * fC (19)
Mceniza = 1.073(Kg)

Mp.c.(K9) = Meorar(Kg) * fHC (20)
My, = 542(Kg)

Mgrasa(Kg) = Miorar(Kg) * fG (21)
Mgrasa = 41(Kg)

Debido a que experimentalmente no se tiene un dato preciso de la cantidad de biomasa
dentro de este extracto, se estimé una cantidad de biomasa final (MB;) en funcion de la
cantidad de agua presente en la célula (80%(p/p))* y la cantidad de proteina en peso
seco esperada para hongos filamentosos (30%(p/p))(). Utilizando el dato de la cantidad
de proteina inicial en el medio de cultivo (59), se pudo estimar el aporte proteico de la
biomasa y la cantidad de biomasa final.
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MBf(Kg) = (Mproteina final (Kg) - Mproteina inicial (Kg))/(o'?’ * (1 - 0'8)) (22)
MBr(Kg) = (991(Kg) — 346(K9))/(0,3 * (1 — 0,8))
MB; = 10.746 (Kg)

A continuacién se calculé la cantidad inicial de biomasa necesaria (MB;) asumiendo un
crecimiento similar a las etapas anteriores, 670%, pero en este caso en 8 dias.
Obteniendo un valor de 1.612 (Kg). Para poder calcular los requerimientos de medio de
cultivo para lograr el resultado expuesto, se asumié ausencia de pérdida de masa (o0
ganancia) durante el cultivo. Por lo tanto la masa inicial en el reactor es igual a la final,
22.782(Kg). De lo anterior se desprende que la masa de medio de cultivo necesaria es
21.170 Kg. A partir los calculos realizados en la seccion Anexo 1.3, se obtiene que la
masa de desechos necesaria es 1.823 (Kg), de los demas nutrientes es 812 (Kg) y de
agua es 18.485 (Kg). Debido a que los datos experimentales, que son los mas fiables,
no consideran la cantidad de biomasa. Se decidié por expresar la salida del reactor en
funcién de los componentes individuales sin contar la cantidad de biomasa final. Es
decir agua, proteinas, cenizas, hidratos de carbono y grasa.

Flujos

F12 F5 F13

(Kg/Lote) (Kg/Lote) (Kg/Lote)
Agua 16.464 1.930 20.135
Nutrientes 812 49 -
Desechos 1.823 = -
Biomasa = 1.612 =
Proteinas - - 991
Hde C - - 542
Grasa = - 41
Cenizas = = 1.073
NaOH - - -
HCI = - ,
T°C 25 25 25

Tabla 18: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa
- Dimensionamiento

Esta etapa corresponde, al igual que todas las etapas de cultivo, a un proceso batch. El
cual se realiza en un tanque de cultivo (RB-3). Es comun utilizar una relacion
altura/diametro de 1,5 para este tipo de reactores , y por otro lado tener un margen de
seguridad de 0,2 veces la altura del tanque. Con los volimenes calculados se obtienen
las dimensiones del tanque (Tabla 19).
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Pardmetros Reactor

Volumen de Trabajo (Lts): 23,0
Margen de Seguridad: 0,2
Volumen Reactor (Lts): 27614
Relacion H/D: 1,5
Altura H (mts): 4,29
Diametro D (mts): 2,86
Diametro agi Di (mts): 0,95

Tabla 19: Dimensionamiento de tercer reactor de cultivo (RB-3).

También se realizan calculos para los tiempos de trabajo de la etapa. Por protocolo este
cultivo dura 8 dias (59). También se considera el uso de una bomba, para el vaciado y
traslado a la siguiente etapa. La bomba tiene un flujo de 50000 (Lts/h).

Pardmetros de Trabajo
Tiempo de operacion (dias): 8
Tiempo de movimiento (hrs): 0,46

Velocidad Bomba (Lts/hr): 50000
Tabla 20: Tiempos de proceso para tercer reactor de cultivo (RB-3).

Anexo 1.6 Segundo rompimiento celular por ultrasonido
- Balance de masa

Esta etapa permite romper las células de hongo y de esta manera poder realizar de
manera Optima la extraccioén de cenizas. Se trabajara con el mismo sonicador industrial
de la etapa de rompimiento anterior. Se requiere tener una proporcion de sélidos (Kg) /
agua (Its) de aproximadamente 0,2. En este nivel del proceso se tiene el dato exacto
de la cantidad de agua presente, pero solo una aproximacion de la biomasa y su
porcentaje de agua. Por lo tanto el calculo se hace como masa de sélidos, 2.647 (Kg)
divido por la cantidad de agua, 20.135 (Lts). Lo que da una relacion de 0,13, la cual es
aceptable. Por lo tanto en esta etapa no hay cambios de masa.

Flujos

F13 (Kg/Lote) |F14 (Kg/Lote)
Agua 20135 20135
Grasas 41 41
NaOH - -
HCL - -
Hde C 542 542
Cenizas 1073 1073
Proteinas 991 991
T°C 25 25

salida de la etapa.
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- Dimensionamiento

El equipo que se utilizara en esta etapa es el sonicador UIP16000, el cual es capaz de
tratar 12.000 (Lts/h). Este proceso es continuo y la totalidad del batch anterior pasara
por este proceso, es decir 23.012 (Lts).

Parametros de Trabajo

Volumen a Tratar (Lts) 23012

Tiempo de operacién (hrs): 1,92
Tabla 22: Tiempo de trabajo para la etapa.

Anexo 1.7 Remocién de cenizas
- Balance de masa

Luego del cultivo, se busca mejorar la calidad del producto, disminuyendo la cantidad
de compuestos no nutricionales, particularmente cenizas. Un estudio realizado sobre la
remocion de cenizas reportd una extraccion de 40% (p/p) de las cenizas en una mezcla
similar (61), sin pérdida de masa util. Este proceso consiste en un lavado con agua a
temperatura ambiente, con una proporcion de sélido/agua de 0,05. El lavado dura 8
horas y se realizara en un tanque con agitacién. Se asumiran perdidas nulas de masa
de interés, remocion del 40% de las cenizas (MCRg) y remocion total del NaOH y HCI,
presentes principalmente como sales.

MCRr(Kg) = Mcenizas(Kg) * 0,4 (23)

MCr(Kg) = 1.073(Kg) = 0,4
MCy = 436(Kg)

Esta etapa no abarca la remocién del agua de lavado, que seré realizada en etapas
posteriores de centrifugacion y secado. Por lo tanto no existe cambios en el balance de
masa. F14 corresponde a la entrada de la mezcla resultante del cultivo principal, F15 es
el agua agregada para lograr la proporcion solido/agua de 0,05 y F16 es la salida del
lavado.

Flujos

F14 (Kg/Lote) |F15 (Kg/Lote) |F16 (Kg/Lote)
Agua 20.135 30.164 50.299
Grasas 41 = 41
NaOH = - -
HCL = = -
HdeC 542 - 542
Cenizas 1073 - 1073
Proteinas 991 - 991
T°C 25 25 25

Tabla 23: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa de lavado.

69




- Dimensionamiento

Esta etapa corresponde a un proceso batch. El cual se realiza en un tanque de
mezclado (M-2). Es comun utilizar una relacion altura/diametro de 1 para este tipo de
reactores, y por otro lado tener un margen de seguridad de 0,2 veces la altura del
tanque. Con los volimenes calculados se obtienen las dimensiones del tanque (Tabla
24).

Parametros Reactor

Volumen de Trabajo (mts3): 53,18
Margen de Seguridad: 0,2
Volumen Reactor (Lts): 63.811
Relacion H/D: 1
Altura H (mts): 4,33
Diametro D (mts): 4,33

Tabla 24: Dimensionamiento de segundo mezclador (M-2).

Anexo 1.8 Centrifugacion
- Balance de masa

Para poder separar la gran cantidad de agua presente luego del lavado para extraccion
de sales, se optd por un proceso de centrifugacion. En base a datos de una revision de
técnicas de separacion (62), se asume que el proceso de centrifugacion logra
concentrar la materia solida a un maximo de 200 (gr/Lt). La masa de sdlidos totales
(MS)) al final de la centrifugacion corresponde a las salidas de cada componente de la
etapa de lavado, descontando la ceniza removida (MCg). Con estos datos se puede
calcular el volumen total de producto después de la centrifugacion (Vi). Al conocer
variacion de masa de solidos con una pérdida de 1% (peso)(62) y las densidades
respectivas, se puede obtener la cantidad de agua restante (MAy).

MSt(Kg) = Mprot.(Kg) + Mgrasa(Kg) + Mh de C(Kg)+( Mceniza(Kg) - MCR(Kg)) (24)

MS, = 2.196(Kg)

MS¢(Kg)
K
02 (7))

Vy = 10.979(Lts)
MA;(Kg) = pA (52) s (Vp(LES) = Vipror. (LtS) = Vyrasa(Lts) = Vi e c(LtS) = Veeniza(Lts)) (26)
MA; = 9.484(Kg)

MA,omoviaa = 50.299(Kg) — 9.484(Kg)

MAyemoviaa = 40.815 (Kg)
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La cantidad de agua removida (MA removidca) S€ estima como 40.815 (Kg), lo que
corresponde a una extraccion de humedad de un 81%. F16 representa al flujo de
entrada a la centrifuga, F17 es el flujo de extraccibn de agua, cenizas y trazas de
sélidos, por ultimo F18 es la salida de producto a secar.

Flujos

F16 (Kg/Lote) |F17 (Kg/Lote) |F18 (Kg/Lote)
Agua 50.299 40.815 9.484
Grasas 41 0,41 41
NaOH - - -
HCL - - -
Hde C 542 54 537
Cenizas 1073 436 637
Proteinas 991 9,9 981
T°C 25 25 25

Tabla 25: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa de centrifugacion.
- Dimensionamiento

La centrifugacion se lleva a cabo por una centrifuga, pues requieren menos
manipulacion que otras y son mas adecuadas para trabajar con este tipo de
productos(62). Los datos de las centrifugas se obtuvieron de un estudio de tratamiento
de algas(62). Tiene una velocidad de tratamiento de 80.000( Lts/h) y puede concentrar
el producto a un 20%(p/v) de solidos (62). Lo que permite remover 53% del agua en
esta etapa. No se realiza un dimensionamiento y se considera el producto de catalogo.

Parametros de Trabajo
Volumen a Tratar (Lts)
Tiempo de operacion (hrs):

53176
0,66

Tabla 26: Tiempos de proceso para la centrifugacion.

Anexo 1.9 Secado
- Balance de masa

La etapa final dentro del limite de bateria del proceso es el secado, donde se busca
disminuir la humedad presente en el producto. Se opté por un secador de tambor, el
cual llega a temperaturas de desnaturalizacidon de proteinas, pero aunque no es una
preocupacion para este proceso, se puede combinar con un sistema de vacio y
disminuir las temperaturas a cerca de 60°C. Se espera que el secador sea capaz de
extraer 98,8% de la humedad presente en el producto, que presenta una 9.484 (Kg) de
agua al entrar al secador. Se espera tener un producto con 116 (Kg) de agua, lo que
representa una humedad de 5%. No se consideré pérdida de masa para esta etapa,
que seria menor al 1 %. F18 es la entrada al secador, F19 es la salida de agua y trazas
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de solidos. F20 es el flujo final del proceso, que corresponde al producto final. La
composicion final del producto tiene un 42,4% (peso) de proteinas.

Flujos
F18 (Kg/Lote) |F19 (Kg/Lote) |F20 (Kg/Lote)

Agua 9.484 9.368 116
Grasas 41 0,41 40
NaOH S - -

HCL - - -
Hde C 537 5,4 531
Cenizas 637 6,4 631
Proteinas 981 9,8 971
T°C 25 25 25

Tabla 27: Detalle de flujos de masa por corriente de la etapa de secado.
- Dimensionamiento

Los datos de este equipo se obtuvieron de un estudio (62) y de catalogo. Se asume que
su capacidad son 1000 (Kg/H) de agua evaporadas. Se obtuvo que debe evaporar
9.368 (Kg) de agua, extrayendo 98,8% del agua y dejando un producto con 5% de
humedad. Las dimensiones se obtienen de catalogo.

Parametros de Trabajo
Volumen a evaporar (Lts) 9368

Tiempo de operacion (hrs): 9,37
Tabla 28: Tiempo de operacién para el secador.

Anexo 1.10 Servicios
- Dimensionamiento

Los equipos de servicios fueron dimensionados en funcion a las maximas necesidades
diarias. En el caso de la caldera corresponde al dia de secado, que es el Unico dia por
lote en que se necesita vapor. Se considera una caldera con el doble de la capacidad
necesaria.

Parametros Caldera

Volumen de Trabajo (mts3): 15,74
Margen de Seguridad: 0,2
Volumen Reactor (Lts): 18886
Relacion H/D: 1
Altura H (mts): 2,89
Diametro D (mts): 2,89

Tabla 29: Dimensiones de la caldera.
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En cuanto a la unidad de enfriamiento, esta se calcula como un tanque con control de
temperatura, este control se realiza con un equipo de enfriamiento por aire. Se utilizo el
volumen calculado para el enfriamiento del cultivo principal. Pues representa al dia con
mayor uso de este servicig, se consideré un 20% mas de volumen.

Parametros Unidad

Enfriamiento

Volumen de Trabajo (mts3): 105,71
Margen de Seguridad: 0,2
Volumen Reactor (Lts): 126854
Relacion H/D: 1
Altura H (mts): 5,45
Diametro D (mts): 5,45

Tabla 30: Dimensiones de la unidad de enfriamiento.

Por dltimo el tanque de almacenamiento de agua, abarca la necesidad de agua dentro
de las linea principales, pero no de los servicios. Por lo tanto su mayor uso es durante
la extraccion de cenizas. Se opta por un volumen que pueda cubrir 1,2 veces esta
necesidad.

Pardmetros Estanque

Volumen de Trabajo (mts3): 63,81
Margen de Seguridad: 0,2
Volumen Reactor (Lts): 76573
Relacion H/D: 2
Altura H (mts): 7,31
Didmetro D (mts): 3,65

Tabla 31: Dimensiones del tanque de almacenamiento de agua.
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Anexo 1.11 Datos

Densidades (kg/Lt)

NaCl 2,16
MgCI2 + 6H20 1,57
MgS04 2,66
KCI 1,98
NaHCO3 2,2
CaCl2 2,15
Base de Nitrégeno de Levadura 1

Acido Maleico 1,59
Tris Hidroximetil Metano 0,84
Hongo 1,11
Alginato 1,6
Desecho algal 1,03
Proteinas 1,35
Grasa y aceites 0,91
Cenizas 0,61
Nutrientes (sin fuente de carbono) | 1,53
Glucosa 1,56
NaOH 2,13
HCL 2,13

Tabla 32: Densidades utilizadas en los calculos

Composicién de extracto final de

cultivo %(p/p)
Humedad 88,4
Peso seco 11,6
Ceniza en peso seco 40,5
Proteina en peso seco 37,4
Hidratos de carbono en peso seco 20,5
Grasas en peso seco 1,5

Tabla 33: Datos proximal del producto del cultivo principal.

Anexo 2. Balance de Energia

La mayor parte del proceso se realiza a la misma temperatura (25°C), la cual se
considera como temperatura ambiente. Si bien todos los equipos batch fueron
pensados con sistemas de control de temperatura, no se considerara dentro de los
calculos el gasto de mantencion. Los procesos de calentamiento estan relacionados
principalmente con la esterilizacion de los medios de cultivo. La temperatura utilizada
para este proceso es normalmente 121°C por 15 minutos. Se calculd la energia
necesaria para calentar a esta temperatura y luego enfriar a 25°C. Los sistemas de
calentamiento son eléctricos y en contraste el enfriamiento es a través de agua.
Ademas de la esterilizacion, se requiere calentar a 121°C durante el tratamiento termo
alcalino. Para el calculo de las energias se utilizaron calores especificos (cx) constantes.
En el caso de los calentamientos a mas de 100 °C se utilizo el cagua del agua a 2 atm.
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Los medios de cultivo fueron aproximados como solo agua y en el caso de los
desechos se utilizé el calor especifico de un alga.

k]
Qu(k)) = Mx(K9) * ex o) * (T — Tu)CK) - @27)

dQ, (ﬂ) = A(mts?) * U(

; «dT(°C)  (28)

mts? * °C>

_ ((Txf_Tyf)"' (Txi_Tyi))
ln((Txf—Tyf)+ (Txi‘Tyi))

O (29)

La ecuacion 27 se utiliza para calcular el calor necesario para los cambios de
temperatura de los compuestos. Dado que los procesos son batch no se tiene un flujo a
calentar sino que una masa fija. Qx corresponde al calor necesario, My es la masa del
compuesto, ¢ el calor especifico y Tk las temperaturas. Se calculd la energia necesaria
para cada etapa de calentamiento, como también para la produccién de vapor para el
secador (Tabla 34). No se consider6 una integracién energética debido a que los
procesos, tanto de calentamiento como enfriamiento, se llevan a cabo en los mismos
tanques sin ser trasladados. Es decir que todas las corrientes de esta a una
temperatura de 25°C.

La cantidad de calor a remover para los enfriamientos se calcula con la ecuacién 27, se
asume que la temperatura inicial del agua de enfriamiento es de 10°C y se calienta
hasta 24°C, de esta manera se calcula la cantidad de agua necesaria y por ende el
tamafo de equipo de enfriamiento (Tabla 35). La ecuacion 28 se utiliza para calcular la
velocidad de transferencia de calor de los procesos de enfriamiento, los cuales utilizan
una chaqueta alrededor de los reactores. dQy es la energia transferida por segundo, A
es el area de transferencia de la chaqueta, U es e coef. global de transferencia de calor,
Tx temperatura de la mezcla y Ty es la temperatura del agua de enfriamiento. Respecto
al &rea de transferencia se asume como el perimetro del cilindro del tanque. El coef
global se obtiene asumiendo un gran similitud con otro estudio(77), con un valor de 2,2

mts2x°C

ecuacion 29. Esta ecuacién permite calcular la transferencia de calor por segundo,
llevdndolo a minutos permite obtener el tiempo necesario para enfriar (Tabla 35) y
también el flujo de agua de enfriamiento.

( w ) Respecto a las temperaturas, dT es la diferencia logaritmica y se obtiene de la
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Flujos | Temperatura | Temperatura
F1 (Kg/Lote) | Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ) Q total (KJ)
M.
Cultivo 473 25 121 192928 192928
Flujos | Temperatura | Temperatura
F4 (Kg/Lote) | Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ) Q total
M.
Cultivo 3153 25 121 1286226 1286226
Flujos | Temperatura | Temperatura
F6 (Kg/Lote) | Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ) Q total
Agua 8317 25 121 3392528 3655069
Desechos 1823 25 121 262541
Tabla 34: Calculos de requerimientos de energia para los distintos calentamientos.
Flujos Temperatura Temperatura
F1 (Kg/Lote) Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ)
M. Cultivo 473 121 25 -192928
Flujos Temperatura Temperatura t
FE1 (Kg/lote) Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ) [(min)
Agua 3292 10 24 192928 21
Flujos Temperatura Temperatura
F4 (Kg/Lote) Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ)
M. Cultivo 3153 121 25 -1286226
Flujos Temperatura Temperatura t
FE2 (Kg/lote) Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ) [(min)
Agua 21948 10 25 1286226 | 39
Flujos Temperatura Temperatura
F6 + F7 (Kg/Lote) Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ)
Agua 8317 121 25 -3392528
Desechos 1823 121 25 -262541
NaOH 202 121 25 -28371
Flujos Temperatura Temperatura t
FE3 (Kg/lote) Inicial (°C) Final (°C) Q(KJ) [(min)
Agua 62853 10 25 3683440 | 84

Tabla 35: Calculos de requerimientos de energia para los distintos enfriamientos, los flujos FE son de

agua de enfriamiento.
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Anexo 3. Requerimientos Energéticos

Para poder analizar el gasto en consumo eléctrico de la planta se identificaron las
principales fuentes de consumo. La primera corresponde al gasto de calentamiento
eléctrico, cuyo flujo fue calculado en los balances de energia.

La segunda fuente es el funcionamiento de los principales equipos. Para esta fuente se
calculé el consumo eléctrico por agitacion de los 3 bioreactores, los cuales son lo
anicos que son utilizados constantemente. EI consumo del resto de los equipos se
obtiene por catélogo, ya que su utilizacion es més reducida.

Por ultimo se calcula el consumo debido a iluminacién. El resto de las posibles fuentes
de consumo eléctrico, como paneles de control, no es considerado.

Para poder calcular el gasto por agitacion de un tanque se utiliza el numero
adimensional de potencia (ecuacién 30). Se necesita determinar la potencia de
agitacion (P,), por lo tanto utilizando a ecuacion mencionada se despeja P,. Se asume
la densidad del medio similar al agua. La velocidad de rotacion (N) se calcula en base a
la velocidad tangencial del la punta del agitador que normalmente es de 3 (m/s) para
bio-reactores. EIl didmetro del agitador (D,) como 1/3 veces el diametro de los tanques.
Solo se requiere conocer el numero de potencia, este se puede obtener calculando el
numero de Reynolds (ecuacién 31) y utilizando las tablas correspondientes. Devido a la
proporcion de altura vs diametros de los tanques, se estima que se necesita de dos
agitadores por tanque, lo que duplica la potencia necesaria.

Fo*gc
M= vy Y
a
N * D, % p
Re = (31)

ge: 9,8 (kg m/kgf s)

P.: Potencia agitador (kgf m/s)
N: Velocidad de rotacion (rev/s)
D,: Didmetro agitador (m)

p: Densidad (kg/m®)

Re: Numero de Reynolds

: Viscosidad (kg/m s)
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Se obtuvieron los requerimientos energéticos de los 3 fermentadores en funcion de su
tamano, si bien los resultados para los tanques mas pequefios parecen muy bajos, para
el tanque mas grande es una cantidad aceptable.

Potencia Agitacion Di Np N Po kWh
RB-1 0,27 2 3,56 194 | 1,45
RB-2 0,50 2 1,89 | 6,89 | 5,14
RB-3 0,95 2 1 24,58 18

Tabla 36: Potencia requerida por cada fermentador (kwWh)

Para el resto de los equipos se utilizaron potencias de catalogo, con el fin de obtener el
consumo eléctrico de todos.

Consumo Energético
Resumen kWh afno % Consumo
RB-1 13.213 3,2
RB-2 52.348 12,5
RB-3 178.305 42,6
M-1 548 0,1
SN-1 5.809 1,4
M-2 13.164 3,1
CN-1 2.406 0,6
SC-1 99.833 23,8
SE 4.719 1,1
C-1 48.331 11,5
Total 418.676

Tabla 37: consumo anual de cada equipo (kWh)

La ultima fuente de gasto eléctrico considerada es la iluminacion en la planta. Por
reglamento la iluminacién en zonas de trabajo debe ser de 300 lum y en zonas como
bodegas de 150 lum. Para los calculos se asume poner una ampolleta de led de 5
Watts cada 3 metros en la zona de produccion que tiene mas de 6 metros de altura y
una cada dos metros en la zona de oficinas. Se debe entender que esto es solo una
aproximacion para los calculos de consumo y no la iluminacion que se utilizara.

Consumo Eléctrico
lluminacion Watts ampolleta [ N° kwh [ kwh dia | kWh afio
Zona oficinas (cada 2 mts aprox) 5 96 0,5 12 4.205
Zona trabajo (cada 3 mts aprox) 5 180 0,9 22 7.884

Tabla 38: Consumo eléctrico por iluminacion.
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Anexo 5. Consideraciones para Layout

Para el disefio del layout de la planta se consider6 el dimensionamiento de los equipos
del proceso, dejando de lado el tratamiento de aguas, tuberias y tanques de
almacenamiento, a excepcion del almacenamiento de agua. La planta consiste en un
galpén de mas de 6 metros de altura. El area de produccion no tiene pisos intermedios
en tanto que el area de oficinas consta de dos pisos.

El 4rea de produccion fue disefiado teniendo en consideracion para los equipos una
separacion de 3 metros de las paredes, también pasillos libres de 3 metros de ancho y
una separacion entre equipos de al menos 1,5 metros. Estas distancias fueron definidas
dentro de las directrices del Decreto 954. Dentro del area se cuenta con un taller de
mantencion y de laboratorio. También se consideraron 3 areas de almacenamiento.

El 4rea de oficinas cuenta en el primer piso con un comedor para al menos 19
personas, cubriendo la necesidad de espacio por turno, también con oficinas para el
personal administrativo y dos salas de reunion. Se considero la construccion de 3 bafios
separados por género. Uno principal con dos duchas, lavatorios y sanitarios, dos
secundarios con dos sanitarios y lavatorios. Se estimé un maximo de 19 personas por
turno, segun el Decreto 954, se requiere de solo dos duchas, dos lavatorios y dos
sanitarios, por genero. Pero se prefiri6 sobre dimensionar la cantidad, con el fin de
mejorar la accesibilidad a estos servicios.

Fuera del galpén se consideré un area de estacionamiento, también una potencial
ubicacion para el tratamiento de aguas y el tanque de almacenamiento de agua debido
a su altura.

En total el layout considera una area de 2.652 mts?, por lo tanto la busqueda de
terrenos debe tener al menos ese tamafo, prefiriendo un terreno de al menos 5000

mts?.

Anexo 6. Empleados y Organigrama

Para poder definir el personal necesario para la operacion de la planta, se usé como
referencia organigramas de empresas de escala similar (78) y en base a experiencias
personales en este tipo de empresas, como el area de produccion de cerveza de CCU
Temuco. Se pueden diferencias dos areas: Administracion y Produccion.
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Area de Administracion:

- Gerente General: (Se espera que tengan estudios a nivel de posgrado y al menos 10
afios de experiencia) Formulan y revisan politicas. Planifican, dirigen, coordinan y
evalian las actividades globales de las empresas con el apoyo de otros directivos,
regularmente dentro de los lineamientos establecidos por un consejo de administracion
al que tienen que responder por las acciones tomadas y sus resultados. (Profesional
con experiencia en el rubro, por ejemplo, ingeniero civil quimico)

- Subgerente de Administracion: (Se espera que tengan estudios profesionales y al
menos 3 afos de experiencia) Encargado de velar por todas las actividades
administrativas y financieras de la empresa. Debe planificar, dirigir, coordinar y evaluar
las actividades dentro de esta area. También mantener comunicacion con las areas de
produccion y recursos humanos para poder dimensionar gastos. (Ingeniero comercial o
Industrial)

- Jefe de Contabilidad: (Se espera que tengan estudios profesionales y al menos 2
afios de experiencia) Lidera el equipo de Gestion y Cobranzas y trabaja bajo el
subgerente de administraciéon. Debe ser capaz de dirigir, coordinar y evaluar las
actividades financieras de la empresa. Mantener un registro de las actividades,
balances y estados financieros. (Contador Auditor)

- Analistas de Gestion y Cobranzas: (Se espera que tengan estudios técnico) Deben
ser capaces de entender el funcionamiento financiero de la empresa. Tener
conocimientos para mantener las finanzas y realizar las gestiones pertinentes, bajo la
tutela del jefe de contabilidad.

- Encargado de Marketing: (Se espera que tengan estudios profesionales) Encargado
de promocionar y dar a conocer los productos. Debe administrar redes de comunicacién
con los clientes y campafas de marketing. (Publicista, Periodista)

- Jefe de Recursos Humanos: (Se espera que tengan estudios profesionales y al
menos 2 afios de experiencia) Su labor es administrar la contratacion, preparacion y
desempeiio del personal de la planta, debe velar por el correcto trato a los empleados.
También debe administrar directamente al personal de aseo y guardias. (Profesional
relacionado a psicologia industrial u organizacional)

Area de Produccién:

- Subgerente de Operaciones: (Se espera que tengan estudios profesionales y al

menos 5 afios de experiencia) Supervisa toda el &rea de operaciones. Con experiencia

en el rubro, conocimientos en cultivo de microorganismos y produccion de alimentos.
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Debe tener capacidades de liderazgo, toma de decisiones, trabajo en equipo, capacidad
de organizacion, capacidad de analisis, capacidad de laborar con metas de trabajo,
manejo de personal. (Ingenieria civil enfocada a procesos)

- jefe de Produccién: (Se espera que tengan estudios profesionales y al menos 3 afios
de experiencia) Supervisa operaciones de produccion. Con experiencia en el rubro,
conocimientos en cultivo de microorganismos y produccion de alimentos. Debe tener
capacidades de liderazgo, toma de decisiones, trabajo en equipo, capacidad de
organizacién, capacidad de analisis, capacidad de laborar con metas de trabajo, manejo
de personal. (Ingenieria enfocada a procesos)

- jefe de Produccién: (Se espera que tengan estudios profesionales y al menos 3 afios
de experiencia) Supervisa operaciones de mantencion y servicios. Con experiencia en
el manejo de equipos industriales, como fermentadores. Debe tener capacidades de
liderazgo, toma de decisiones, trabajo en equipo, capacidad de organizacion, capacidad
de andlisis, capacidad de laborar con metas de trabajo, manejo de personal. (Ingenieria
Mecéanica)

- jefe de Control de Calidad: (Se espera que tengan estudios profesionales y al menos
2 afos de experiencia) Su labor es velar por la calidad del producto en sus distintas
etapas, debe disefiar un sistema sistematico de aseguramiento de calidad y supervisar
su realizacion. Debe tener capacidades toma de decisiones, capacidad de organizacion,
capacidad de andlisis, capacidad de laborar con metas de trabajo, manejo de personal.
(Profesional enfocada a procesos)

- Analista de Control de Calidad: (Se espera que tengan estudios técnicos) Personal
encargado del manejo de cultivos y muestras. Debe tener conocimiento de técnicas de
laboratorio y manejo de microorganismos. (Formacién Técnica en el area)

- Operador: (Se espera que tengan estudios técnicos) Personal encargado del
funcionamiento de la linea de produccion. Formacion en produccién industrial, de
preferencia en procesos relacionados con productos derivados de microorganismos
(Formacion Técnica en el area)

- Técnico de Mantencién: (Se espera que tengan estudios técnicos al menos 1 afios
de experiencia) Técnico encargado de la mantencion de la planta. Debe ser capaz de
realizar trabajos relacionados con fabricacion, construcciéon, montaje, funcionamiento,
mantenimiento y reparacion de maquinas, equipos e instalaciones. (Formacién Técnica
en el area)
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Resumen Sueldos

Administracién y N° Sueldo Mensual | Sueldos Mensuales
Ventas Personas (CLP) (CLP)
Gerente General 1 2.300.000 2.300.000
Gerentes Admin. y
Oper. 2 1.700.000 3.400.000
Jefe Recursos
Humanos 1 1.200.000 1.200.000
Jefe Contabilidad 1 800.000 800.000
Asistente Social 1 450.000 450.000
Equipo de Gestion y
Cobranzas 2 400.000 800.000
Secretarias 2 350.000 700.000
N° Sueldo Mensual | Sueldos Mensuales
Marketing Personas (CLP) (CLP)
Equipo de Marketing 1 700.000 700.000
N° Sueldo Mensual | Sueldos Mensuales
Mano de Obra Personas (CLP) (CLP)
Operadores 8 400.000 3.200.000
Guardias 2 400.000 800.000
Personal de Aseo 2 400.000 800.000
N° Sueldo Mensual | Sueldos Mensuales
Supervisores Personas (CLP) (CLP)
Subjefes 2 800.000 1.600.000
Control Calidad 1 700.000 700.000
N° Sueldo Mensual | Sueldos Mensuales
Mantencion Personas (CLP) (CLP)
Técnicos 4 500.000 2.000.000
N° Sueldo Mensual | Sueldos Mensuales
Laboratorio Personas (CLP) (CLP)
Analistas 1 400.000 400.000

Tabla 38: Resumen de sueldos estimados para el personal de la planta (79).
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] Personal de Aseo v
Jefe de Control Jefe de Produccian Seguridad
de Calidad
Analista Operadores Técnicos

Organigrama Reducido: Version reducida del organigrama, considerando que no se requiere contratar
personal administrativo ni alta gerencia, parte de la propuesta de ingresar como parte de una planta mas
grande.( 8 operadores, 2 auxiliares de aseo, 2 guardias, 2 técnicos, 1 analista, 2 jefes de area)

Anexo 7. Evaluacion Econdmica

Anexo 7.1 Ingresos

El objetivo del proyecto es generar proteina unicelular a partir de desecho algal y
hongos. Pero el objetivo de este producto es su utilizacion para la alimentacion de
salmones. Una de las fuentes proteicas para salmones mas utilizada es la harina de
pescado. Esta presenta 50% (p/p) en proteinas (73), ya que el producto considera
contiene cerca de 42%, se consideran comparables. Por lo tanto se utiliza el precio de
la harina de pescado como referencia, aproximadamente $ 1.100 CLP por kg (72). Los
balances de masas realizados permitieron estimar la produccién anual como 75.346 kg.

Debido a que los ingresos calculados son muy bajos, se consider6 como
recomendacion para futuros trabajos la venta de hidrofobinas. Este compuesto tiene un
gran valor, se encontré un valor de $1.140.000 CLP por miligramo (74). Se utilizd 10%
de este valor como referencia.

Anexo 7.2 Costos de Inversién

Para los calculos de inversidon se cotizaron los principales equipos y el terreno. El resto
de los gastos considerados fueron tomados como porcentajes del costo de los equipos.
En caso de no encontrar un equipo de tamafo adecuado se adapto el precio al tamafo
adecuado (ecuacion 32).

Vo, 6
P, =P % () 10 (32)
Vi

V1: Volumen de referencia
V,: Volumen deseado
P.: Precio de referencia
P,: Precio deseado
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Porcentajes % costo de equipos
Instalacion 5
Control 10
Piping 2,5
Equipamiento Eléctrico 2,5
Construccion 40
Mejoras Terreno 10
Ingenieria y Supervision 5
Gastos de Construccion 5
Contratistas 8
Instalaciones Setrvicios y Lab. 20
Tabla 39: Porcentaje de los costos considerados en funcion del costo de equipos.
Monto Estimado($
Equipos: CLP)
Bio-Reactor 1 RB-1 72.699.583
Bio-Reactor 2 RB-2 162.330.960
Bio-Reactor 3 RB-3 195.085.719
Mezclador 1 M-1 16.706.047
Sonicador SN-1 71.616.600
Mezclador 2 M-2 45.294.173
Centrifuga CN-1 199.295.000
Secador SC-1 112.961.067
Sistema de enfriamiento SE 29.819.271
Caldera C-1 6.787.562
Tanque Agua TA 6.903.037

Tabla 40: Costo de los principales equipos.

Anexo 7.3 Depreciacion

Los efectos de la depreciacion fueron calculados a 10 afios en funcién de sus vidas
Utiles y depreciacion acelerada, segun los datos obtenidos del servicio de impuestos
internos (80). Se consider6d el efecto sobre construccidn, equipos, instalaciones y
equipos de laboratorio.
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Depreciacion (M$CLP)
Bienes VU [ DA Cl D. anual VR VL P/G
Construccion 80 | 26 368 14 74 226 - 153
Equipos 15| 5 1.057 211 106 - 106
Instalaciones (Control,
Piping y Eléctricas) 10| 3 137 46 14 - 14
Equipos Laboratorio 9 | 3 183 61 18 - 18
Total: 333 - 18

Tabla 41: Depreciacion calculada: Vida Util (VU), Depreciacion Acelerada(DA), Costo Inicial (Cl),
Depreciacion Anual (D. anual), Valor Residual (VR), Valor Libro (VL) y Perdidas/Ganancias de capital
(P/G).
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