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DISEÑO CONCEPTUAL DE UNA PLANTA PRODUCTORA DE YARROWIA LIPOLYTICA 

PARA SU USO COMO PROTEÍNA UNICELULAR 

En el contexto industrial actual, se hace cada vez más relevante el uso responsable de recursos para 

un desarrollo sostenible. En busca de esto, un concepto importante es el de biorrefinería, que hace 

referencia al aprovechamiento de todas las fracciones de una biomasa generando distintos tipos de 

biocompuestos y a la vez “cero desechos”. Tomando en cuenta dicho concepto, la estable industria 

algal en el país y la creciente necesidad de obtener nuevas fuentes de proteínas de alto valor 

biológico para alimentación, es que se propone la utilización del organismo Yarrowia lipolytica, 

un microorganismo GRAS (del inglés Generally Recognized As Safe) que tendría el potencial de 

crecer en gran variedad de sustratos produciendo proteínas. Surge entonces el objetivo general del 

presente estudio que consiste en realizar el diseño conceptual a escala industrial del cultivo de la 

levadura Yarrowia lipolytica ocupando como sustrato alga fresca Macrocystis pyrifera, con el fin 

de ser utilizado como proteína unicelular para alimentación animal.  

Los objetivos específicos del proyecto consisten en: plantear un caso base y realizar el diseño 

conceptual de las etapas del proceso, entregar los balances de masa y dimensionamientos de los 

equipos, establecer los requerimientos energéticos de la planta, desarrollar diagramas que ilustren 

el flujo de material y la organización espacial de las instalaciones y establecer el nivel de influencia 

de los parámetros de crecimiento de la levadura en el diseño del proceso.  

Se definió como caso base el procesamiento de 800 [t] anuales de alga fresca. Las principales 

operaciones del proceso se dividen en tres líneas: pretratamiento del sustrato algal, cultivo del 

microorganismo en los azúcares liberados y obtención de la proteína unicelular producida, 

destacando las operaciones de sacarificación, fermentación y secado. Utilizando una metodología 

predefinida de pretratamiento y datos de crecimiento del hongo en variados sustratos, se estimó 

una producción de 206,7 [Kg biomasa seca/lote] con un rendimiento de 217,6 [g] de biomasa seca 

por [kg] de alga seca, asumiendo un contenido de 39% de proteínas. El procesamiento de cada lote 

toma un tiempo de 3 días, lo que representa una productividad de 27 [g proteína/día], en donde 

destaca la utilización de un reactor batch de sacarificación de 15,8 [𝑚3], un fermentador batch de 

38,7 [𝑚3] y un secador spray de 1,05 [m] de diámetro. El estudio de los requerimientos energéticos 

indica que se requieren 5 corrientes de enfriamiento de agua de un total de ~59.832 [𝑚3/ lote] para 

mantener las condiciones de operación de cada uno de los equipos del proceso. Mientras que el 

análisis de sensibilidad muestra que el parámetro que más afecta la producción de la planta es el 

rendimiento de biomasa en el sustrato y el diseño de la planta es la tasa de crecimiento del hongo.  

Dada la falta de información del crecimiento del hongo en el sustrato en estudio, el diseño tiene un 

alto grado de incertidumbre y responde a una aproximación de la producción industrial. Sin 

embargo, se proyecta que una vez conocidos los parámetros cinéticos del microorganismo en 

futuros estudios en laboratorio sea posible validar los supuestos tomados y pensar en el presente 

diseño como una posibilidad de desarrollo industrial de proteína para alimentación animal.   
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 Introducción  

1.1 Antecedentes generales  

1.1.1 Biorrefinerías  

En la actualidad, es importante preocuparse en fortalecer bioeconomías sustentables en donde no 

se generen flujos de desechos. Así, la integración de distintos procesos de conversión de biomasa 

para producir energía, alimentos o productos con valor agregado en una sola instalación, con la 

mínima cantidad de desechos, es conocido como una biorrefinería [1]. 

Dicho concepto ofrece una forma de desarrollar la economía industrial sostenible y reducir el 

impacto sobre el cambio climático si se utilizaran todos los recursos biológicos de una cadena de 

manera eficiente, pudiendo crear industrias con cero desechos [1]. 

Últimamente, el concepto de biorrefinería incluye mayormente el uso de plantas y bosques, 

avanzando hacia el desarrollo del uso de algas. Esto debido principalmente a que el uso de biomasa 

de primera y segunda generación (biomasa generalmente comestible y materia lignocelulósica o 

desechos sólidos respectivamente) [2] destinada para la producción de biocombustibles líquidos, 

está afectando significativamente a la economía debido a la competencia por su uso como alimento 

y energía [1]. 

El uso de macroalgas como biomasa de tercera generación tiene un gran potencial en reemplazar 

la biomasa terrestre, como una biomasa que no es utilizada como alimento ni compite en el uso de 

recursos para su crecimiento. Por estas razones, el desarrollo de biorrefinerías de algas está 

atrayendo mucha atención, dadas las valiosas sustancias que presenta para desarrollar prometedoras 

economías bajas en emisiones de carbono [1]. 

1.1.2 Producción de proteína unicelular (SCP) a partir de hongos  

Humanos y animales consumen proteína como fuente de nitrógeno y de aminoácidos esenciales, 

desde donde se construyen proteínas estructurales y funcionales que permiten a los individuos 

sobrevivir.  Cabe recordar que el valor nutricional de la proteína está determinado por su 

composición aminoacídica; veinte aminoácidos son comúnmente encontrados en las proteínas, de 

los cuales nueve (fenilalanina, valina, treonina, triptófano, metionina, leucina, isoleucina, lisina e 

histidina) no son sintetizados por el ser humano o animales (por lo cual son llamados aminoácidos 

esenciales) y deben ser suministrados a través de la dieta [3]. 

Se ha explorado cómo una creciente demanda de proteína de carne y lácteos podría requerir un 

aumento en la producción animal, o al mismo tiempo, abrir espacios para nuevas fuentes de 

proteínas para el consumo humano y animal directo. Dicha demanda ha aumentado constantemente 

en las últimas décadas y podría continuar haciéndolo para satisfacer la demanda esperada en el 

2050 que superaría los 435 millones de toneladas para la carne y los 843 millones de toneladas en 

productos lácteos a nivel mundial [4]. En la Figura 1 se ilustra el aumento en la producción de 

toneladas de carne y lácteos en Sudamérica desde el año 1961 al 2019, según datos de FAOStat. 
[5]. 
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Figura 1:Aumento de la producción de carne y lácteos durante los años 1961 a 2019 en Sudamérica. Fuente: datos de FAOStat 

[5] 

El mundo occidental está interesado en desarrollar comida saludable, con una composición óptima 

de aminoácidos y baja cantidad de grasa de buena calidad, combinado con una producción 

éticamente sustentable [6]. En esta línea, las proteínas basadas en fuentes vegetales, como 

legumbres, son nutricionalmente fuentes valiosas de proteína, pero requieren terrenos cultivables 

y agua, que podrían convertirse en limitantes si se planea alcanzar la demanda global de proteína 
[7].  

Sin embargo, las proteínas pueden provenir desde el cultivo de variados microorganismos y algas, 

principalmente de los que contienen más de 30% de dicho macronutriente en su biomasa y que 

puedan proveer un balance saludable de aminoácidos esenciales. La proteína microbiana es 

generalmente conocida como proteína unicelular (del inglés Single Cell Protein SCP), aun cuando 

algunos de los microorganismos como los hongos filamentosos puedan ser pluricelulares. Además, 

las SCP pueden utilizarse directamente o pueden utilizarse microorganismos que contribuyan a la 

demanda de proteína, fibra o vitaminas cuando se usan para mejorar la calidad nutricional de 

alimentos fermentados [8].  

Las proteínas unicelulares (SCP) son actualmente producidas por un número limitado de 

microorganismos, especialmente en el caso del consumo humano. Sin embargo, el rango de fuentes 

de SCP aprobados para ser utilizados en consumo animal es mayor y va en expansión. Es aquí 

donde se hace importante el concepto de microorganismos GRAS (del inglés Generally Recognized 

As Safe) [3]. 

En cuanto a la producción de SCP, los productos derivados de algas, hongos y bacterias están 

siendo utilizados o se están desarrollando mediante los siguientes pasos que incluyen: 

 a) preparación del medio nutritivo, posiblemente desde desechos 

 b) cultivo y fermentación 

 c) separación y concentración de SCP 

 d) procesamiento del SCP en ingredientes y productos. 
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A continuación, en la Tabla 1, se listan algunos hongos y levaduras que han sido investigados para 

la producción de SCP, con la concentración de proteína alcanzada y el medio o sustrato que se 

utilizó para su crecimiento [3]. Cabe destacar que dentro del laboratorio del CeBiB, se han realizado 

investigaciones para la producción de SCP con variados hongos y algas como medio de 

crecimiento; como es el caso del uso de Ulva spp para el crecimiento de Trichoderma reseei o del 

hongo Paradendryphiella salina utilizando Macrocystis pyrifera como sustrato. De este último, 

fue posible la obtención de micoproteína (micelio de P. salina más alga hidrolizada) con un 

contenido de proteína total aumentado en un 141% y contenido de aminoácidos aumentado en un 

73,5% respecto a la biomasa presente previo a la fermentación [9]. 

Tabla 1:Contenido proteico de SCP producida por diferentes hongos a partir de diferentes sustratos. Fuente: adaptado desde 

Ritala et al. (2017) 

Organismo Sustrato Contenido 

proteico (%) 

Referencia 

Aspergillus niger Residuos procesados de almidón de papa 38 [10], [11] 

Candida crusei Suero de queso 48 [12] 

Candida utilis Residuos industriales de almidón de papa 46 [10] 

Debaryomyces hansenii Granos agotados de la cervecería 

hidrolizados hemicelulósicos 

 

32 [13] 

Hanseniaspora uvarum Frutos de palma fuera de fecha 49 [14] 

Kluyveromyces marxianus Suero de queso 43 [12], [15] 

Levadura marina no 

especificada 

Desechos de cáscara de camarón 61-70 [16] 

Penicillium citrinum Salvado de arroz 10 [17] 

Pleurotus florida Paja de trigo 63 [18] 

Saccharomyces cerevisiae Pulpa de naranja, melaza, grano cervecero 

agotado 

24 [19] 

Trichoderma harzianum Suero de queso filtrado 34 [20] 

Trichoderma virideae Pulpa de cítricos 32 [21] 

Yarrowia lipolytica Inulina, petróleo crudo, desechos de 

glicerol de hidrocarburos 

48-54 [22] 

 

1.1.3 Industria algal en Chile  

Chile posee más de 80.000 km de costa, haciéndolo uno de los más importantes productores de 

algas a nivel mundial, con un valor total anual de exportaciones de alrededor de US$300 millones 

al año 2015. La industria chilena produjo aproximadamente 66.500 [t] de alga seca (alga roja y 

parda) y aproximadamente 8.500 [t] de extractos de alga procesados (agar, carragenanos y 

alginatos) durante el mismo año [23]. 

La población natural de algas comenzó a ser comercializada alrededor del año 1950 por pescadores 

tradicionales. Sin embargo, aún la mayoría de la producción de alga chilena es explotada desde 

poblaciones naturales de algas (no cultivadas).  La alta demanda del mercado asiático ha llevado a 

casi duplicar el precio internacional del alga en los últimos 10 años [23]. 

Durante el año 2017, el volumen de alga cosechada alcanzó las 409.000 [t] en peso húmedo. De 

este total un 70% corresponde a variadas especies de Phaeophyta (algas pardas), con el Huiro negro 

como el principal producto cosechado, mientras que el 30% restante corresponde mayormente a 

variedades de Rhodophyta (algas rojas). Además, las regiones con mayor cosecha son la de 

Atacama y la de Los Lagos, siendo los meses de enero y febrero los más productivos (para mayor 

detalle ver Anexo 1) [24]. 
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En los últimos años, la extracción desde las áreas usuales se ha estabilizado, principalmente por la 

sobrecosecha y por la incorporación de nuevas áreas de poblaciones naturales que compensan la 

reducción de áreas sobreexplotadas [23]. 

1.2 Motivación  

Dados los antecedentes mencionados, tomando en cuenta el concepto de biorrefinería, la estable 

industria algal en el país y la creciente necesidad de obtener nuevas fuentes de proteínas de alto 

valor biológico para alimentación, la motivación de este proyecto se centra en el diseño de una 

planta productiva a escala industrial que busque el aprovechamiento de todas las fracciones de 

biomasa algal rica en alginato, mediante la producción de proteína unicelular (SCP) a partir de la 

fermentación con biomasa fúngica.  

En consecuencia, se propone la utilización del organismo Yarrowia lipolytica, una levadura no 

convencional que se ha reportado capaz de crecer en variedad de sustratos (convencionales como 

el almidón, melazas, fruta y desechos vegetales; y no convencionales como fracciones de petróleo, 

gas natural, etanol, metanol, residuos de grasa animal, entre otros [25]) que además es 

microorganismo GRAS (del inglés Generally Recognized As Safe) y tendría potencial de crecer en 

sustrato algal rico en alginato produciendo proteínas y ácidos grasos que podrían ser utilizados para 

nutrición animal.  

 

1.3 Objetivos  

1.3.1 Objetivo general  

El objetivo general del presente trabajo de título es realizar el diseño conceptual a escala industrial 

del cultivo de la levadura Yarrowia lipolytica en alga fresca Macrocystis pyrifera, con el fin de ser 

utilizado como proteína unicelular para alimento animal. 

1.3.2 Objetivos específicos  

Los objetivos específicos del presente trabajo son: 

✓ Definir las operaciones unitarias del procesamiento de alga fresca, cultivo y obtención de 

proteína unicelular de Y. lipolytica. 

✓ Determinar la cantidad de insumos, productos y nivel de producción de proteína unicelular 

a partir del consumo de alga parda M. pyrifera. 

✓ Determinar la dimensión de los equipos que compongan la planta productora de proteína 

unicelular. 

✓ Determinar el consumo energético de una planta productora de proteína unicelular a partir 

de alga fresca. 

✓ Determinar el tamaño y disposición (layout) de una planta productora de proteína unicelular 

a partir de alga fresca. 
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 Marco teórico 

A continuación, se expondrán antecedentes relevantes a considerar para el diseño del proceso 

productivo. 

2.1 Yarrowia lipolytica  

2.1.1 Taxonomía, presencia y seguridad de Y. lipolytica  

Yarrowia lipolytica es una levadura oleaginosa dimórfica (i.e. con transición reversible entre el 

hábito de crecimiento de una levadura y uno micelial [26]) perteneciente al filo Ascomycota, que 

exhibe remarcables actividades lipolíticas y proteolíticas pudiendo acumular más del 40% de su 

peso seco en lípidos intracelulares, además de su alto contenido de proteína y concentraciones de 

aminoácidos esenciales como la lisina. Su presencia natural es bastante variada, encontrándose en 

suelos, aguas marinas, micorrizas (simbiosis entre un hongo y las raíces de una planta) y una 

variedad de alimentos como leche, diferentes tipos de queso y carnes, salame, jamón, embutidos, 

entre otros [27] [28][29]. 

Es la única especie teleomorfa en su género (i.e. sexual), desarrollando cuerpos de fructificación. 

Sus ascosporas (meiosporas) maduras son generalmente semi elipsoidales abarquilladas cuando se 

miran desde el costado, sin salientes, como se muestra en la Figura 2 [28]. 

 

Figura 2: Morfología de Yarrowia Lipolytica, creciendo como levadura (izquierda) y como micelio (derecha) [30] 

Y. lipolytica es generalmente considerada como un microorganismo de clase 1 en bioseguridad, 

esta clase abarca microorganismos que son conocidos por no causar enfermedades en la salud de 

humanos adultos. Existen estudios que la respaldan para ser usada como alimento animal o 

humano, o para ser desplegada como un huésped para gran variedad de aplicaciones 

biotecnológicas [28]. 

En estudios de eficacia y seguridad realizados en granjas y laboratorios animales, los productos 

obtenidos no resultaron tener efectos secundarios notables, no solo cuando están altamente 

purificados, sino también cuando significativas porciones de biomasa de Y. lipolytica permanecían 

en el producto final (como la producción de aceite rico en EPA) o cuando Y. lipolytica por si misma 

era el producto final (producto de SCP). Además, la presencia natural de la levadura en alimentos, 

principalmente en queso, otros lácteos y carnes, es un argumento adicional a favor de su seguridad; 

razones por las cuales la FDA de Estados Unidos ha concedido a varios procesos de producción 

que utilizan Y. lipolytica el estatus GRAS. [28]. 



6 

 

2.1.2 Usos industriales de Y. lipolytica  

La levadura Y. lipolytica es conocida por su habilidad para producir ácidos orgánicos, polioles y 

biomasa desde fuentes de carbono atípicas tales como glicerol crudo, n-alcanos o residuos 

agroindustriales. Esta característica permite la biosíntesis de productos con valor agregado desde 

sustratos de bajo costo, haciendo a Yarrowia un atractivo huésped para aplicaciones industriales 
[31]. 

A continuación, se listarán algunos usos desarrollados desde 1950 con Y. lipolytica [28]: 

a) Los pioneros fueron British Petroleum (BP) quienes exploraron diferentes huéspedes para 

la producción a gran escala de proteína de alta calidad (SCP), para asegurar la nutrición de 

la creciente población mundial. Los sustratos de bajo costo utilizados fueron metanol, 

etanol y diferentes fracciones de petróleo, así como corrientes residuales de diferentes 

industrias. Sin embargo, autoridades rechazaron los permisos para el producto a pesar de la 

amplia evidencia, escogiendo venderlo como producto para nutrición de ganado. 

 

b) Producción de ácido cítrico (con estatus GRAS otorgado por la FDA). Su gran potencial 

para la producción de ácidos orgánicos ha sido confirmado en la literatura científica no solo 

para el ácido cítrico, sino también para ácido isocítrico, α-cetoglutático, pirúvico, succínico 

y acético. 

 

c) Producción de manitol y eritritol por Baolingbao Biology Co. Ltd. China. Utilizados para 

su adición a comidas como endulzante, potenciador del sabor, humectante, estabilizador, 

espesante y texturizador. 

 

d) Gracias a que puede acumular grandes cantidades de lípidos intracelulares, se ha utilizado 

para la producción de ácido linoleico desde la cepa salvaje, pero se ha modificado 

genéticamente creando cepas recombinantes para la sobreproducción de ácido 

eicosapentaenoico (EPA), ácido linoleico conjugado o ácido γ-linolénico. 

 

e) Ha sido utilizado para la producción de carotenoides, un agente colorante y estabilizante 

natural para los alimentos, por la empresa Microbia (actual DSM) (ver Figura 3). 

 

f) Ha sido explorada como huésped de producción de proteínas y enzimas terapéuticas e 

industriales por grandes industrias como Pfizer o Novozymes. 

 

 

Figura 3: Producción de carotenoides en Yarrowia Lipolytica. Fuente: Groenewald, 2013[28] cortesía de DSM 
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2.1.3 Composición del hongo Y. lipolytica  

La levadura Y. lipolytica puede ser un constituyente valioso de compuestos alimenticios dado su 

alto contenido de proteínas, aminoácidos esenciales, lípidos y minerales. El contenido nutricional 

de las levaduras está influenciado por factores como la tecnología de producción, el tipo de cepa 

utilizada y la calidad del medio que hará de sustrato. Por esta razón, la composición química de 

diferentes cepas de levadura puede variar [29]. 

A continuación, en la Tabla 2 se presenta el contenido de la levadura Y. lipolytica obtenido a partir 

de estudios realizados sobre su efecto en el crecimiento de lechones comparado con el uso de 

Saccharomyces cerevisiae, por Anna Czech et al. (2016) [29]. La levadura utilizada fue la cepa 

comercial Y. Lipolytica A-101 cultivada en residuos de glicerol de la producción de biocombustible 

de canola. En la misma tabla se efectúa la comparación nutricional con la harina de soya y de 

canola. 

Tabla 2: Contenido nutricional de Yarrowia lipolytica comparada con S. cerevisiae, harina de soya y harina de canola (Fuente: 

Czech et al. 2016 [29], Patsios et al. 2020[32]) 

 Contenido nutricional porcentual en base a biomasa seca 

 

Yarrowia lipolytica A-

101 en glicerol 
[29]

 

S. cerevisiae en 

glicerol
[29]

 

Harina de soya 
[32]

 Harina de canola 
[32]

 

Parámetro Min. Máx. Prom. Min. Máx. Prom. Min. Máx. Prom. Min. Máx. Prom. 

Proteína 

cruda 39,0 48,0 43,5 

 

31,1 

 

49,0 

 

40,1 

 

45,2 

 

56,1 

 

51,8 

 

34,8 

 

41,9 

 

38,3 

Materia seca 95,0 98,0 96,5 89,8 96,2 93,0 85,0 92,1 87,9 85,3 92,3 88,8 

Ceniza cruda 7,8 8,3 8,0 7,4 8,6 8,0 6,1 9,4 7,1 6,6 9,1 7,8 

Grasa cruda 0,5 2,5 1,5 0,4 0,6 0,5 0,6 4,4 2,0 0,6 5,4 2,7 

 

A partir del mismo estudio de Czech et al. (2016) [29] mencionado, se obtiene la composición 

mineral promedio en base seca de Y. lipolytica comparada con los valores presentes en S. 

cerevisiae, los que se muestran en la Tabla 3.  

Tabla 3: composición mineral promedio en base seca de Y. lipolytica A-101 en glicerol comparada con S. cerevisiae 

Mineral 

Y. lipolytica 

[czech]  

S. cerevisiae 

[CZECH]  

Sodio [g/kg] 16,11 8,40 

Potasio [g/kg] 22,12 17,34 

Azufre [g/kg] 4,87 3,70 

Calcio [g/kg] 4,26 2,24 

Fósforo [g/kg] 4,34 10,02 

Magnesio [g/kg] 1,93 1,48 

Manganeso [mg/kg] 15,12 3,84 

Zinc [mg/kg] 70,47 60,93 

Hierro [mg/kg] 109,94 101,07 
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En la Tabla 4, se presenta la composición aminoacídica en [mg/g] de proteína de tres artículos 

diferentes. El primero corresponde al estudio ya mencionado de Czech et al. (2016) [29] utilizando 

glicerol, un subproducto de la producción de biocombustible de canola, como sustrato. El segundo 

corresponde al estudio realizado por Juszczyk et al. (2013) [33] sobre crecimiento de biomasa de Y. 

lipolytica utilizando glicerol puro como sustrato y el tercero corresponde al estudio de Jach et al. 

(2017) [34] sobre la producción de SCP utilizando residuos de biocombustible como sustrato. 

Además, se comparan dichos valores con el perfil aminoacídico del hongo Candida utilis y las 

recomendaciones nutricionales de la FAO [35] (Organización de las Naciones Unidas para la 

Alimentación y la Agricultura) para alimentación humana. Dicha comparación tiene como objetivo 

poseer un marco de referencia nutricional y demostrar que Y. lipolytica sobrepasa inclusive el valor 

recomendado para humanos en algunos aminoácidos como la lisina y la fenilalanina, aun cuando 

el foco del presente informe es el uso de proteína en alimentación animal.  

Tabla 4: Composición aminoacídica de Yarrowia lipolytica comparada con Candida utilis y recomendaciones de la FAO. 

**indica aminoácidos esenciales (Fuente: Czech et al. 2016, Juszczyk et al. 2013, Jach et al. 2017)  

Aminoácido 

Y. lipolytica 

A-101 en 

glicerol[29] 

[mg/g 

proteína] 

Y. lipolytica 

S6 en 

glicerol 

crudo[33] 

[mg/g 

proteína] 

Y. lipolytica A-

101 en 

residuos de 

biocombustible 
[34] [mg/g 

proteína] 

Candida 

utilis [35] 

[mg/g 

proteína] 

FAO [35] 

[mg/g 

proteína] 

Asp 82,3 - 88 66,5 - 

Ser 41,8 - 44 36 - 

Glu 139,5 - 120 90,5 - 

Gly 45,1 - 46 28 - 

His** 22,0 - 26 16 - 

Arg 41,6 - 48 38 - 

Thr** 46,2 39,3 48 34 40 

Ala 83,5 - 80 46 - 

Pro 39,4 - 42 - - 

Cys 10,1 17,3 11 24 20 

Tyr 34,4 78,2 110 26 - 

Val** 54,9 38,8 53 40,5 42 

Met** 16,6 17,3 12 15,5 22 

Lys** 75,5 56,1 70 76 42 

Ile** 45,7 29,2 44 32 42 

Leu** 71,3 50,3 68 44 48 

Phe** 35,5 78,2 40 30 28 

Trp** 15,0 5,8 47 - - 

 

Finalmente, a partir de un estudio realizado por Karin Athenstaedt et al. [36], se obtuvo la 

composición lipídica de la cepa salvaje de Y. lipolytica W29 creciendo en medio YPD (del inglés 

yeast peptone dextrose, conteniendo 2% de glucosa, 1% de extracto de levadura, 2% peptona y 100 

mM de buffer fosfato) y en medio mínimo de ácido oleico (conteniendo 0,67% de base nitrogenada 

de levadura (sin aminoácidos), 0,5% NH4Cl, 0,1% de extracto de levadura, 0,5% de ácido oleico y 

50 mM de buffer fosfato). Los resultados se muestran en la Tabla 5: 
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Tabla 5: Composición lipídica de Yarrowia lipolytica W29 en medio YPD.  (Fuente: Athenstaedt el al. 2006) 

Ácido graso 

Condición de 

crecimiento 

YPD ácido oleico 

% del total de ácidos 

grasos 

C 16:0 (ácido palmítico) 22,1 4,1 

C 16:1 (ácido 

palmitoleico) 
7,6 8,2 

C18:0 (ácido esteárico) 4,7 0,9 

C 18:1 (ácido oleico) 52,5 77 

C 18:2 (ácido linoleico) 11,5 6,6 

Otros 1,7 3,2 

 

En síntesis, los estudios comparativos realizados por Czech et al.[29] revelaron que la composición 

química y nutricional de Saccharomyces cerevisiae (levadura forrajera más común) no es superior 

comparado con Yarrowia lipolytica. Se mostró que el contenido de grasa cruda en Y. lipolytica es 

tres veces el contenido en S. cerevisiae, mientras que Y. lipolytica posee un 30% más de lisina y 

triptófano, junto con un 50% más de alanina que S. cerevisiae. Además, Y. lipolytica posee mayor 

contenido de calcio, manganeso, vitamina B2 y B12 y un menor contenido de fósforo, vitamina E 

y B1 comparada con S. cerevisiae [32]. 

 

2.1.4 Yarrowia lipolytica como proteína unicelular (SCP) 

Tomando en cuenta la variedad de nutrientes presentes en la levadura Y. lipolytica mencionados en 

la sección anterior, la presencia de aminoácidos esenciales como la lisina y la metionina que se 

encuentran solo en cantidades limitadas en la mayoría de las plantas y alimentos de origen animal 

y la definición de la levadura como segura y no patógena para los seres humanos, es que se 

considera su uso como fuente nutricional de proteína (Single Cell Protein) una vez que se procesa 

a las células por medio de una fase de secado [25]. 

2.1.4.1 Condiciones óptimas de crecimiento y sustratos 

 

Y. lipolytica es conocida por su habilidad de crecer en variedad de sustratos, los que pueden ser 

convencionales (como el almidón, melazas, fruta y desechos vegetales) o no convencionales (como 

fracciones de petróleo, gas natural, etanol, metanol, residuos de grasa animal, entre otros [25]). 

Debido a esto existen variedad de artículos en los que se ha estudiado la capacidad de generar 

proteína unicelular a partir de Y. lipolytica en diferentes sustratos. A continuación, en la Tabla 6 se 

expone una compilación de artículos con el respectivo sustrato utilizado para la producción de SCP, 

las condiciones de operación definidas en el artículo (se marcan en rojo las condiciones de 

operación que fueron catalogadas como óptimas) y el contenido de proteína en biomasa seca 

reportado.  
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Tabla 6: Sustratos, condiciones de crecimiento (en rojo las condiciones óptimas definidas en cada estudio correspondiente) y 

contenido de proteína reportado para la producción de SCP 

Cepa Yarrowia Sustrato  
Componentes del 

sustrato 

pH 

utilizado 

T° 

utilizada 

Contenido 

de proteína 

en biomasa 

seca [%] 

Referencia  

Yarrowia 

lipolytica ACA-

DC 50109 

Sebo  Estearina 6,0 28 - [37] 

Yarrowia 

lipolytica A-101 

Residuos de 

biocombustibles 

Mix de aceites 

vegetales, desgomado 

y fracciones de 

glicerol 

5,0 30 41,9-49,3 [25],[34] 

Yarrowia 

lipolytica NRRL 

YB-423 

Glicerol crudo, 

extracto de 

levadura, 

peptona, 

hidrógeno 

fosfato de 

diamonio 

Glicerol crudo, 

extracto de levadura, 

peptona, hidrógeno 

fosfato de diamonio 

4,5 30 20,1 [38] 

Yarrowia 

lipolytica S6 
Glicerol crudo  

78% glicerol e 

impurezas 
3,5 30 43 [33] 

Yarrowia 

lipolytica Y-1711 

Basado en 

melaza de caña 

Basado en melaza de 

caña 
5,2-5,5 33 - [39] 

[recombinante]   

Y. lipolytica 

YLY5 SUC2 gene 

Melaza de caña 

de azúcar 

48,9% contenido de 

azúcar 
6 28 45-54 [40] 

[recombinante] 

Y. lipolytica SWJ- 

1b INU1 gene 

(inulasa) 

Tubérculo de 

alcachofa (más 

harina de soja 

como fuente de 

N) 

Inulina  6 28 53,7 [22] 

[recombinante] 

Y. lipolytica SWJ-

1b uracil mutant 

(22a-2)  

Medio YPD 

Glucosa, extracto de 

levadura, polipeptona 

y agua de mar 

- 28 48,9 [41] 

[recombinante] 

Y. lipolytica SWJ-

1b uracil mutant 

(22a-2) 

Hidrolizado de 

harina de soja  

45,6% proteína, 

pectinas y azúcares 

libres 

- 28 46,1 [41] 

 

A pesar de la variedad de sustratos reportados para la producción de SCP a partir de Y. lipolytica, 

no se ha reportado su crecimiento en sustratos ricos en alginato. Sin embargo, se conocen algunos 

genes de asimilación de la vía metabólica del DEH (ácido 4-deoxi-1-eritro-5-hexoseulosa urónico, 

monómero del alginato) como son DehR (DEH reductasa), KdgK (KDG quinasa) y KdgpA [42], los 

que fueron rastreados para el presente proyecto en la ruta metabólica de la levadura, sin encontrar 

coincidencias. A pesar de esto, no se descarta la capacidad de metabolización de monómeros de 

alginato por medio de alguna vía menos conocida o a través de la ruta de otro sustrato que permita 

aprovechar las virtudes presentes en la levadura Y. lipolytica para la producción de proteína desde 
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sustrato algal y permita abrir la búsqueda en microorganismos que aprovechen dicho sustrato 

(como los ya mencionados T. reseei y P. salina). 

2.1.4.2 Vía competitiva lipogénesis/síntesis de proteínas y fuente de nitrógeno. 

 

Y. lipolytica posee la habilidad de acumular lípidos de almacenamiento que permitan el crecimiento 

de la levadura incluso en ausencia de una fuente de carbono extracelular. Por tanto, las células 

pueden utilizar los lípidos de almacenamiento para diversas actividades metabólicas, incluida la 

producción de energía de mantención. Cabe destacar que la biosíntesis de proteínas o polisacáridos 

celulares en Y. lipolytica compite con la acumulación de lípidos, en esta línea, se observó una 

degradación de lípidos significativa que coincidió con la producción de biomasa libre de grasa y 

un aumento del contenido de proteínas. Además, la capacidad lipogénica de la levadura depende 

también de la disponibilidad de nitrógeno en el medio de cultivo. Así, la falta de nitrógeno conduce 

a una rápida reducción del AMP intracelular que causa la inhibición del isocitrato deshidrogenasa 

activado. Dicha inhibición es decisiva en la señalización del primer paso de la lipogénesis [25]. 

 

Por otro lado, se ha reportado que, para producir grandes niveles de proteína, la célula debe crecer 

en un medio rico en fuentes de nitrógeno [41]. Por esta razón, se realiza un estudio del efecto de las 

diferentes fuentes de nitrógeno en el crecimiento, la acumulación de proteínas y la producción de 

SCP por Y. lipolytica, como se muestra en la Figura 4 con representaciones en blanco, gris y negro 

respectivamente [22]. 

 

Figura 4: Efecto de las diferentes fuentes de nitrógeno en el crecimiento celular (blanco), la producción de SCP (negro) y el total 

de proteína (gris). La concentración de las diferentes fuentes de nitrógeno fue de 0,5% (p/v). (Fuente: Cui et al. 2011) 

A partir del estudio se obtiene que tanto fuentes orgánicas como inorgánicas de nitrógeno pueden 

utilizarse para el cultivo de levadura con influencia variada en la acumulación de proteínas. Dentro 

de las fuentes inorgánicas destaca el sulfato de amonio, mientras que en las fuentes orgánicas 

destaca la peptona como el sustrato más adecuado. Además, se destaca la harina de soya como 

fuente de nitrógeno a bajo costo y fácil de obtener, rica en aminoácidos y otros nutrientes [22]. 

2.1.4.3 Ventajas adicionales de la proteína unicelular de Y. lipolytica 

 

El alto contenido de ácidos nucleicos (ADN y ARN) presentes en SCP debe ser removido o 

reducido desde un 7% a un 1% que sería considerado aceptable. Esto debido a que el consumo de 
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biomasa proteica con alta concentración de ácidos nucleicos (entre un 6% y un 10%) eleva los 

niveles de ácido úrico en la sangre, induciendo trastornos de salud como gota y cálculos renales. 

Sin embargo, se ha reportado a escala de laboratorio y escala piloto que la alta concentración de 

ácidos nucleicos presentes en Y. lipolytica en las primeras fases de crecimiento (6,4%) se ve 

reducida drásticamente (bajo el 1%) al final de la fase estacionaria (que corresponde a la fase en 

donde se iguala la tasa de crecimiento y la tasa de muerte debido al agotamiento de nutrientes y se 

observa una cantidad de biomasa constante) debido a la activación de nucleasas endógenas, como 

se observa en la Figura 5 [34]. 

 

 
Figura 5:concentración de ácidos nucleicos durante las fases de crecimiento de Y. lipolytica A-101 en medio SK (mix de aceites 

vegetales, desgomado y fracciones de glicerol). Se observa una reducción bajo el 1% al final de la fase estacionaria (hora 10) [34] 

2.1.5 Parámetros cinéticos de Y. lipolytica  

 

Para diseñar un fermentador es necesario conocer los parámetros cinéticos de la levadura en el 

medio en el que se cultivará. Por esto, se realiza una búsqueda bibliográfica sobre los parámetros 

de Y. lipolytica en glucosa y de otros hongos en sustrato algal. Estos valores se presentan en la 

Tabla 7.  
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Tabla 7: Parámetros cinéticos de la levadura Y. lipolytica (en diferentes sustratos) y otros hongos en medio con alginato 

Cepa Yarrowia Sustrato 
Fuente de 

carbono  
Escala  

Rendimiento 

(YX/S0)   

Tasa de 

crecimiento 

específico (μmax) 

[h-1] 

Referencia  

Y. lipolytica NBRC 

1658 

Glucosa, 

NH4Cl, 

KH2PO4, 

MgSO4 · 7H2O, 

extracto de 

levadura, 

CaCO2 

Glucosa 
Matraz 100 

[mL] 
0,23 [g/g] 0,035 [43] 

Yarrowia lipolytica 

IBT446 
Glucosa Glucosa 

 Biorreactor 

batch 1[L] 

0,69 

[cmol/cmol] 
0,24 [44] 

Yarrowia lipolytica 

IBT446 
Glicerol Glicerol 

 Biorreactor 

batch 1[L] 

0,61 

[cmol/cmol] 
0,3 [44] 

Yarrowia lipolytica 

IBT446 
Mixto 

Glucosa y 

glicerol 

 Biorreactor 

batch 1[L] 

0,76 

[cmol/cmol] 
0,38 [44] 

Yarrowia lipolytica 

W29 
Glucosa Glucosa  

Reactor 

fedbatch  
0,6 [g/g] 

0,26 (exp)  

0,415 (modelo) 
[45] 

[recombinante] 

cepa celulolítica de 

Y. lipolytica 

JMY1212 con 

actividad β-d-

xilosidasa 

(TrXYNII, 

TrLPMOA y  

TrSWO) 

Celulosa amorfa  
Celulosa 

amorfa  
Matraz  0,4 [g/g] - [46] 

[recombinante] 

cepa celulolítica de  

Y. lipolytica 

JMY1212 con 

actividad β-d-

xilosidasa 

paja de trigo 

Celulosa 

amorfa y 

cristalina 

Matraz 0,1 [g/g] - [46] 

Yarrowia lipolytica 

S6 
Glicerol puro Glicerol puro Reactor batch  0,47 [g/g] - [33] 

Yarrowia lipolytica 

S6 
Glicerol crudo  

78% glicerol 

e impurezas 
Reactor batch  0,52 [g/g] - [33] 

[recombinante] 

Yarrowia lipolytica 

URA-strain con 

actividad alginato 

liasa  

Alga parda 

laminaria 

japonica 

hidrolizada con 

Celluclast 

Glucosa y 

manitol  
Eppendorf 0,65 [g/g] - [47] 

Otros hongos  

Candida utilis  M. pyrifera 
Alginato y 

manitol 
Matraz 0,430 [g/g] - [48] 

Paradendriphiella 

salina 
M. pyrifera 

Alginato y 

manitol 
Matraz 0,635 [g/g] - [49] 
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2.2 Macrocystis pyrifera como fuente de carbono 

Las macroalgas marinas son un conjunto diverso de plantas acuáticas fotosintéticas que representan 

un recurso renovable relativamente poco utilizado [50]. 

Las macroalgas son valiosas nutricionalmente ya sea en su forma fresca o seca, como vegetales, 

ensaladas o ingredientes en una amplia variedad de comidas preparadas. Ciertas algas comestibles 

contienen cantidades significativas de proteínas, lípidos, minerales y vitaminas. El contenido 

nutricional de las algas varía con la especie, estado de crecimiento, la ubicación geográfica, la 

temporada, la humedad y la temperatura [51]. 

Las algas marinas son una fuente importante de carbono orgánico disuelto en las aguas costeras. 

Carbohidratos, polisacáridos, materia nitrogenada y polifenólica representan el carbono orgánico 
[51]. 

A continuación, se caracterizará a la macroalga parda Macrocystis pyrifera, que será utilizada como 

fuente de carbono para el crecimiento de Y. lipolytica en el presente trabajo. 

 

2.2.1 Caracterización M. pyrifera (Huiro) 

El huiro flotador, canutillo o huiro es una macroalga perteneciente al grupo de las algas pardas 

(laminariales) del género Macrocystis. Tiene una amplia distribución mundial, creciendo cercana 

a las costas de Chile y Norte América; en Chile, las praderas tienen una distribución en parches 

desde Arica hasta el Cabo de Hornos. Sin embargo, la mayor biomasa se ubica desde Puerto Montt 

al sur. Es el alga más grande en la tierra pudiendo alcanzar longitudes de hasta 60 [m] y es uno de 

los organismos de más rápido crecimiento. Bajo el agua, crece verticalmente con frondas, 

adhiriéndose al sustrato por medio de un disco basal adhesivo y formando canopias en la superficie 

del mar [52] [53][48]. En la Figura 6 se muestran las frondas de una población de M. pyrifera.  

 

Figura 6: Frondas de una población de Macrocystis pyrifera (Fuente: subpesca [52]) 

En cuanto a su composición, los carbohidratos principales encontrados en algas pardas son el 

alginato, la celulosa, laminarina, fucoidano y manitol [48]. En particular, la caracterización de 

sacáridos de M. pyrifera indica que su componente principal es el alginato, seguido por el manitol 
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y la fucosa con concentraciones de 62,54%, 8,05% y 6,34 % respectivamente [54]. En la Figura 7b 

se ilustra la composición de carbohidratos completa del alga.  

 

Figura 7: a) Análisis proximal de la macroalga M. pyrifera y b) Caracterización de carbohidratos del alga [54] 

Por otro lado, según un análisis proximal se obtiene las concentraciones de carbohidratos, 

proteínas, cenizas y lípidos del alga correspondientes a 64,8%, 14,5%, 19,3% y 1,4% 

respectivamente (en base a la biomasa seca) como muestra la Figura 7a. Además, se ha calculado 

un contenido de agua promedio de un 85% [55]. 

2.2.2 Producción de M. pyrifera 

En el caso de las macroalgas pardas, como M. pyrifera, las primeras tecnologías de cultivo ya han 

sido desarrolladas. Esta especie muestra ventaja sobre otras algas en términos de productividad, 

rendimiento, distribución geográfica y fácil reproducción y cultivo. Por medio de dos ciclos de 

producción anuales y posicionando líneas de cultivo de algas a 4 [m] de distancia, el cultivo es 

factible y se pueden obtener producciones cercanas a los 41,3 [kg] de alga húmeda por metro lineal 

por año. Sin embargo, es posible duplicar la densidad de cultivo por línea obteniendo una 

producción que puede alcanzar potencialmente las 200 toneladas de alga fresca por hectárea al año 
[56]. 

2.2.3 Alginato en M. pyrifera 

El alginato o ácido alginico es un copolímero lineal de α-L-guluronato y su epímero 𝛽-D-

manuronato, que se pueden presentar en arreglos de bloques de la forma GG, MM o MG. Es 

preferible el uso de enzimas para la sacarificación de estos polisacáridos, debido a que la hidrólisis 

enzimática puede realizarse bajo condiciones suaves, evitando la producción de subproductos 

indeseados y reduciendo la posible contaminación ambiental [53]. 

La biodegradación del alginato considera el uso de alginato liasas que producen oligómeros de 

ácido urónico. Dichos oligómeros son posteriormente escindidos por oligoalginato liasas para la 

producción de monosacáridos fermentables (uronato insaturado). Dichas enzimas han sido aisladas 

a partir de variadas fuentes, incluyendo algas marinas, moluscos marinos, bacterias, bacteriófagos, 

hongos marinos y virus [53]. 

2.2.4 Sacarificación del alginato presente en M. pyrifera a escala piloto 

 

Existen variedad de artículos que han desarrollado metodologías de liberación de azúcares 

fermentables desde algas pardas. Dicha información es necesaria para diseñar un proceso que 

permita utilizar el recurso algal en diferentes áreas asociados a la fermentación de los azúcares. El 
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presente trabajo se basará en la información de la sacarificación de azúcares de M. pyrifera 

desarrollada en el artículo de Camus et al. (2016) [56]. 

 

En el artículo “Scaling up bioetanol production from the farmed brown macroalga Macrocystis 

pyrifera in Chile” desarrollan una tecnología de transformación rentable para procesar grandes 

cantidades de macroalga fresca a escala piloto de 75 [L].  

Previo a la fermentación, se deben desarrollar tres pretratamientos: lixiviación ácida para remover 

grandes cantidades de cloruro de potasio y liberar manitol, depolimerización para digerir 

enzimáticamente el alginato y sacarificación para degradar oligoalginatos en DEHU, que es el 

monómero del alginato. El proceso comienza con 100 [kg] de M. pyrifera recolectada en Calbuco, 

y transportada inmediatamente para evitar su descomposición. Posteriormente es lavada con agua 

potable y se remueven organismos de manera manual para proceder a moler el tejido a fracciones 

de menos de media pulgada (en un moledor de martillo hecho a medida). Una vez obtenido 

comienza la lixiviación ácida.  

Para la lixiviación se mezclan 100 [kg] de alga molida con 200 [L] de HCl al 0,3%, los que se 

mezclan en un reactor agitado a 25°C, a 200 rpm por una hora. Completado el tiempo el líquido es 

drenado y se repite el procedimiento dos veces más. El volumen de líquido pasa a una separación 

por membrana para recuperar el manitol, el que se purifica mediante micro, nano y ultrafiltración 

y se concentra mediante osmosis inversa. Se reporta que las membranas utilizadas corresponden a 

GR95PP-101204, UFXpht-522577, NF-517820 y RO98pht-100457 para la microfiltración, 

ultrafiltración, nanofiltración y osmosis inversa respectivamente. La solución final es almacenada 

hasta la fermentación. 

Se procede con la depolimerización, donde el alga lixiviada se mezcla con 200 [L] de agua de la 

llave en un reactor agitado a pH 5,5 ajustado con KOH. Se agregan 160 [mL] de Htec2 y 16 [mL] 

de Ctec2 de Novozymes y se agita a 200 rpm y 50°C por 20 horas. Luego de ese periodo la mezcla 

se enfría a 25°C y el pH se ajusta a 5,5 para agregar 800 [mL] de M9 buffer 10x que contiene 7,5 

mg/mL de alginato liasas, se agita nuevamente a 200 rpm por 20 horas. Finalmente, el alga 

depolimerizada fue centrifugada por 10 min. para eliminar el líquido a 5500 rpm y 4°C. 

Por último, se toman 34 [L] del líquido depolimerizado obtenido y se transfieren a un fermentador 

previamente esterilizado de 75 [L]. Se configura la temperatura a 25°C y la agitación a 500 rpm 

para proceder a agregar 510 [mL] de crudo de oligo alginato liasa y operar por 20 horas.  

Los resultados reportados en el artículo indican que, en la etapa de lixiviación, se produjeron 380 

[L] de lixiviado y 48 [kg] de alga lixiviada (rendimiento de un 48% peso en relación con el alga 

fresca utilizada). Se obtuvo líquido con un 0,63% de manitol, el que fue concentrado a 1.67% en 

la separación por membrana. Por otro lado, en la etapa de depolimerización, luego de la 

centrifugación se obtienen 210 [L] de solución con 2,6 [g/L] de glucosa (tanto el manitol como el 

DEHU no fueron detectados). Además, se obtuvieron 2,5 [kg] de alga depolimerizada que 

contienen 35,77% de proteína, 27,55% de carbohidrato, 9,85% de fibra cruda, un 6,51% de 

humedad y 13,55% de cenizas, junto con 3,17 [kcal/g]. Finalmente, se reporta que se produjeron 

34,5 [L] de líquido sacarificado conteniendo 1,54 [g/L] de glucosa y 22,3 [g/L] de DEHU.  

2.2.5 Caracterización de contaminantes y organismos presentes en las frondas de M. pyrifera 

 

Existen estudios, como el del Dr. Andrés Mansilla titulado “Bases biológicas para el manejo de 

macroalgas pardas en la XII región”, en donde realizan análisis para determinar la fenología 

morfológica y reproductiva de M. pyrifera en praderas ubicadas en el sector norte, centro y sur de 
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la XII región. Para lograrlo, realizan una evaluación de los organismos presentes en frondas y 

discos de dicha macroalga [57]. 

 

La metodología descrita en el estudio indica que se recolectan individuos de macroalga durante las 

4 estaciones del año en distintos sectores de la región. A cada individuo se le realiza un muestreo 

dividiendo cada fronda en tres segmentos: basal, medio y apical. Además, indican que cada trozo 

estudiado tiene una masa de 10 [g]. Con estos datos en consideración, presentan tablas como la que 

se muestra en la Tabla 8, en donde informan el mínimo, promedio y máximo de organismos 

encontrados en N trozos de alga, según la sección de la fronda y estación del año desde la que se 

recolectó [57]. 

Tabla 8: Cantidad de organismos encontrados en N trozos de 10 [g] c/u de M. pyrifera, según el mes del año y sección de la 

fronda desde el que se recolectó [57] 

 

Por ejemplo, en otoño se encontró un promedio de 243 organismos en la zona media de las frondas 

por cada 10 trozos de 10 [g] cada uno. Además, entregan información sobre el porcentaje de cada 

tipo de organismo presente en el total organismos encontrados (ver Figura 8). 

 

Figura 8: Porcentaje de isópodos, ostrácodos y copépodos encontrados en el total de organismos presentes en el mes de otoño, 

en secciones de M. pyrifera de la isla Carlos III [57] 

Con esta información, se realiza una caracterización de la cantidad de masa de organismos en las 

frondas de M. pyrifera, asumiendo los datos promedio de organismos del mes de otoño y de la zona 

media de las frondas para cuatro praderas de la XII región [ver Anexo 2 sobre la caracterización 

de los organismos en M. pyrifera]. 
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Figura 10: Etapas a estudiar para la confección del diseño del proceso 

 Metodología 

3.1 Metodología general 

Para el diseño conceptual de una planta de producción de proteína unicelular, es necesario realizar 

el estudio técnico de prefactibilidad de la planta que permita obtener las operaciones unitarias del 

proceso, los flujos a trabajar, el tamaño de los equipos, la potencia requerida para realizar el trabajo 

y las corrientes de servicio que permitan el correcto funcionamiento de la planta. Es por esto que 

se definen las siguientes etapas metodológicas (ilustradas en la Figura 9) para obtener su diseño 

conceptual: 

 

 

 

Figura 9: Resumen etapas metodológicas generales 

a) Diseño del proceso  

La producción de proteína unicelular a partir de Yarrowia lipolytica depende directamente de que 

la levadura sea capaz de asimilar los azúcares complejos provenientes del alga parda Macrocystis 

pyrifera cuya fuente de carbono es el alginato y el manitol. Para lograrlo, es necesario realizar una 

búsqueda bibliográfica que permita definir las operaciones unitarias con sus respectivas 

condiciones de operación. Dicha búsqueda, se realiza dividiendo el proceso en las etapas que se 

ilustran en la Figura 10. 

 

 

 

 

Una vez definido el proceso, se procede a la realización del diagrama de bloques utilizando la 

herramienta de diagramación Lucidchart.  

b) Cálculo de flujos de trabajo 

En esta etapa se define el caso base de producción y el límite de batería del proceso para proceder 

al cálculo de los flujos de trabajo de cada operación unitaria definida en la etapa anterior. Dicha 

información se sustenta en una búsqueda bibliográfica que permita definir proporcionalidades y 
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concentraciones de reactivos en cada operación. Se obtiene así el balance de masa global del 

proceso utilizando el software Excel. 

c) Cálculo de dimensión de equipos  

Aquí se definen los equipos que llevaran a cabo cada una de las operaciones unitarias y se obtienen 

sus dimensiones mediante ecuaciones específicas para cada equipo. Se logra obtener el flowsheet 

de la planta que ilustra los flujos y equipos seleccionados utilizando el software Lucidchart. 

Además, se obtiene la diagramación tentativa de la planta con el tamaño de los equipos 

seleccionados mediante la confección del Layout con el software AutoCAD.  

d) Cálculos energéticos, equipos auxiliares y corrientes de servicio 

En esta sección, se define la energía requerida para mantener las condiciones de operación deseadas 

en cada equipo mediante el cálculo de los balances de energía en cada uno de ellos. Una vez 

obtenidos los valores, se calculan los flujos y equipos auxiliares necesarios para mantener la 

estabilidad del proceso.  

e) Análisis de sensibilidad y análisis de resultados 

Finalmente, se realiza el análisis de los resultados obtenidos considerando los supuestos aplicados 

en su desarrollo y se efectúa el análisis de sensibilidad sobre los parámetros seleccionados para la 

fermentación. Dicho análisis de sensibilidad, realizado mediante el software Excel, permitirá 

conocer cuanto varía la productividad de proteína unicelular al variar parámetros de la 

fermentación que fueron estimados dada la falta de información bibliográfica.  

3.2 Materiales 

Los materiales utilizados para la realización de las etapas metodológicas definidas son los 

siguientes: 

• Licencia universitaria Microsoft Office 365 ProPlus (incluye software Excel y Word). 

• Licencia individual software de diagramación Lucidchart. 

• Licencia universitaria Software AutoCAD 2018. 
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 Resultados  

4.1 Proceso productivo 

4.1.1  Límite de batería 

Se definen los alcances del presente estudio, dada la complejidad del análisis completo de un 

proceso de producción. Por tanto, se considera que la planta productiva abarca desde la recepción 

del alga fresca recién cosechada desde granjas productivas ubicadas en Puerto Montt, pasando por 

un posterior pretratamiento y uso como sustrato, hasta la obtención de células secas de Y. lipolytica 

para su uso como proteína unicelular. No se considerará en el análisis el tratamiento de RILes y 

RISes que serán enviados a plantas externas ni el almacenamiento y posible destinación de los 

subproductos obtenidos en el proceso.  

4.1.2 Descripción del proceso 

El diseño del proceso de producción se realiza considerando tres líneas. La primera consiste en la 

preparación y sacarificación del alga para obtener azúcares fermentables asimilables por la 

levadura. La segunda consiste en el cultivo de la levadura en el sustrato obtenido para la producción 

de grandes volúmenes de biomasa rica en proteínas. Finalmente, la tercera línea consiste en el 

tratamiento de la biomasa obtenida para su posterior uso como proteína unicelular segura para 

consumo animal. 

A continuación, se describe cada una de las etapas definidas para cada línea de producción: 

4.1.2.1 Línea de pretratamiento 

 

Las operaciones unitarias y condiciones de operación definidas en esta línea de producción siguen 

los lineamientos de pretratamiento de M. pyrifera para su uso en la producción de bioetanol, 

presentados en el artículo de Camus et al. (2016) [56]: 

 

Se comienza con el lavado del alga, cuyo objetivo es remover con agua potable el exceso de agua 

de mar, piedras, conchas y organismos adheridos a sus frondas. A continuación, se realiza una 

molienda con el fin de disminuir el tamaño del alga a fracciones de dimensión inferior a media 

pulgada, para favorecer la manipulación y el área de trabajo. Luego, se realiza una lixiviación 

ácida con el uso de HCl para remover grandes cantidades de KCl y liberar uno de los azúcares de 

fermentación: el manitol. Dicha etapa tiene una duración de una hora y se repite 3 veces a 25°C en 

un reactor agitado. Posteriormente, se realiza una separación por membrana con el líquido 

obtenido desde la lixiviación, considerando micro, nano y ultrafiltración para eliminar 

contaminantes y una osmosis inversa para concentrar el manitol en el líquido. Por otro lado, el alga 

lixiviada obtenida en la lixiviación ingresa a una etapa de depolimerización por 20 horas a 25° C 

y luego 20 horas a 50°C, ambas a pH 5,5 que permitirá digerir enzimáticamente el alginato con el 

uso de alginato liasas (AL) y celulasas comerciales (CTec2, HTec2) para obtener oligoalginatos. 

Desde dicho proceso se obtiene como subproducto el alga depolimerizada con la composición 

mencionada en el apartado 2.2.4 y se recupera el líquido depolimerizado para proceder a la 

sacarificación. Esta última etapa tiene una duración de 20 horas, a 25°C y pH 7,5 y su objetivo es 

degradar oligo alginatos a su monómero con ayuda de oligo alginato liasas (OAL), para obtener 

líquido sacarificado rico en DEHU que será utilizado como el principal medio de cultivo del alga.   
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4.1.2.2 Línea de cultivo 

 

Las operaciones consideradas para esta línea de producción siguen los lineamientos de Zhao et al. 

(2013) [41], Cui et al. (2011) [22], Jach et al. (2019) [34], Juszczyk et al.  (2013) [33] y Yan et al.  (2018) 

[40] sobre producción de SCP con Y. lipolytica, el artículo de Li et al. (2019) [47] sobre el crecimiento 

de Y. lipolytica en manitol y glucosa de alga parda y el artículo de Takagi et al. (2017) [42] sobre 

cultivo de adaptación de S. cerevisiae modificada en alginato. 

 

En primer lugar, se considera integrar un cultivo de adaptación en DEHU que permita al 

microorganismo adaptarse al nuevo sustrato en baja presencia de glucosa y mejorar su asimilación 
[42], utilizando una fracción del líquido sacarificado obtenido en la línea anterior. Se define un 

tiempo de 5 horas que permita la adaptación al sustrato, pero no el crecimiento del microorganismo. 

Posteriormente, se cultiva el inóculo de Y. lipolytica en medio YPD hasta obtener un DO 600 igual 

a 5 (como el utilizado en el inóculo del artículo de Li (2019) [47]) a pH 5,0 y 30°C [34]. Finalmente, 

se utiliza todo el concentrado de manitol y el líquido sacarificado restante, junto con un 5 [%p/v] 

de sulfato de amonio como fuente de nitrógeno [22] y una oxigenación de 1[vvm] [33] para realizar 

la fermentación definitiva a un pH 5,0 y 30°C (considerado óptimo para la producción de SCP 

[ver Tabla 6]). El tiempo máximo al que se puede operar esta fermentación se calcula en el apartado 

del 4.2 sobre balances de masa, mediante ecuaciones de diseño de fermentadores. 

4.1.2.3 Línea de obtención proteína unicelular (SCP) 

 

Las operaciones consideradas en esta línea siguen los lineamientos del artículo de Jach et al.  (2017) 

[34] para la obtención de SCP segura para alimentación a partir de Y. lipolytica. 

En primer lugar, es necesario centrifugar el contenido obtenido en la fermentación a 8000xG para 

recolectar las células de levadura producidas [34]. Posteriormente, la biomasa obtenida se transfiere 

a una operación de secado a una temperatura de entre 165 °C a 175 °C [34] para reducir la humedad 

de las células desde un 80% [58] a valores entre un 2% y un 8%, relevante en la textura y 

estabilización del alimento. El proceso de secado a altas temperaturas destruye la pared celular, 

obteniendo como resultado una mejora en la digestibilidad [34]. Sin embargo, el tratamiento de calor 

también podría degradar componentes celulares valiosos para posteriores purificaciones (que no 

son efectuadas en el proceso planteado) [59]. El secado es una de métodos más comúnmente 

utilizados en la conservación de alimentos, ya que permite obtener productos alimenticios con una 

mayor vida útil [34].  

Dada la capacidad de Y. lipolytica para producir sus propias nucleasas endógenas al final de la fase 

estacionaria de crecimiento y reducir los niveles de ácidos nucleicos a concentraciones bajo el 1% 

(según los datos obtenidos en todos los lotes de biomasa seca del estudio de Jach et al. (2017) [34]), 

es que no se considera una etapa de remoción de ácidos nucleicos en el diseño del proceso.  El 

consumo de biomasa proteica con altas concentraciones de ácidos nucleicos en indeseable tomando 

en cuenta que eleva los niveles de ácido úrico en sangre e induce desórdenes como cálculos renales 

o gota. Sin embargo, valores inferiores al 1% son aceptables incluso para el consumo humano [34].  

Finalmente, el valor de cenizas promedio de Y. lipolytica (8%) es comparable con el valor de otras 

fuentes de proteína como la harina de soya (7,1%) y la harina de canola (7,8%) [32]. Además, 

considerando que el producto final no es calcinado si es un hidrolizado, no existiría riesgo de 

formación de sales riesgosas para la salud en las cenizas que se deban eliminar. Por dichas razones 

es que tampoco se considera una operación de remoción de cenizas en el proceso.  
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A modo de resumen, en la Figura 11 se presenta el diagrama de bloques con cada una de las 

operaciones unitarias mencionadas y sus respectivas entradas y salidas.  

 

Figura 11: Diagrama de bloques del proceso de producción de SCP de Y. lipolytica (en azul la línea de pretratamiento, en rojo la 

línea de cultivo y en verde la línea de obtención de SCP) 

4.1.3 Caso base  

Se considera procesar toda el alga fresca producida en una granja piloto de 4 hectáreas ubicada en 

Puerto Montt con una producción anual de 200 [ton/ha]. Se definen jornadas de trabajo de 24 horas 

al día, siete días a la semana, con un mes de paro anual por mantención. Además, se estima un 

plazo de procesamiento de lote con los tiempos de operación de cada etapa del proceso (incluyendo 

tiempos de limpieza). Así, con un tiempo de lote de tres días resulta posible procesar 111 lotes de 

~7200 [kg] c/u [ver Anexo 3 sobre caso base y tiempos de procesamiento]. 

 

4.2 Balances de masa 

A continuación, se presentan los balances de masa de cada operación con sus respectivos supuestos, 

resultados e información de cada corriente [para mayor detalle revisar Anexo 4]. Los cálculos 

expuestos están expresados por lote de producción.  

4.2.1 Lavado 

 

En esta etapa ingresa el alga fresca recién cosechada junto con el agua fresca a gran velocidad con 

el fin de remover la sal y los organismos adheridos a las frondas, obteniendo agua residual y alga 

lavada. Se estima una duración de 1 [h] para esta operación. En la Figura 12 se presenta el diagrama 

de flujos: 
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Figura 12: Diagrama de flujos de la etapa de lavado 

Los supuestos considerados en el lavado son los siguientes: 

• Se asume una razón de alga/agua de 1:1 v/v 

• Se considera una densidad experimental del alga fresca de 1,15 [g/ml] 

• Se asume el retiro de un 75% de los sólidos adheridos 

• Se define un porcentaje de sólidos en el alga del 12,1%, según la caracterización de 

organismos realizada (Ver Anexo 2) 

Una vez aplicados los supuestos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 9 (ver cálculo en 

Anexo 4.1): 

Tabla 9: Flujos másicos por corriente en etapa de lavado 

Etapa: Lavado  

  Flujo Nombre   Composición Cantidad [kg] 

Entradas 
F1 Alga cosechada 

Alga 6334,7 

Sólidos en alga  872,5 

F2 Agua Agua  6267,1 

Salidas 
F3 Agua residual 

Agua 6267,1 

Sólidos 654,4 

F4 Alga lavada  Alga 6552,8 

 

4.2.2 Molienda 

 

Una vez obtenida el alga lavada, esta ingresa a una etapa de molienda con la finalidad de reducir 

el tamaño del alga a fracciones inferiores a media pulgada [56] para favorecer la manipulación y el 

pretratamiento, obteniéndose alga molida y agua residual. En la Figura 13 se presenta el diagrama 

de flujos: 

 
Figura 13: Diagrama de flujos de la etapa de molienda 
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Cabe destacar que comúnmente, para producir un sustrato homogéneo que pueda ser utilizado en 

ensayos enzimáticos, la biomasa algal es secada y posteriormente molida. Sin embargo, con el 

objetivo de mantener los rendimientos obtenidos en el artículo de Camus [56], se opta por mantener 

el diseño del proceso y trabajar con alga húmeda. En relación con esto, se conoce que la T° de 

secado puede afectar la accesibilidad enzimática del sustrato. Por esta razón se ha estudiado la 

disponibilidad de azúcares fermentables de alga parda obtenidos a diferentes rangos de temperatura 

de secado comparados con el secado en frío y el alga húmeda.  La teoría indica que la cantidad de 

puentes de hidrógeno aumenta con el aumento de T° en los procesos de secado, haciendo a la 

biomasa seca a altas temperaturas menos accesible para la degradación enzimática. Los resultados 

muestran que la mayor concentración de azúcares liberados se alcanza cuando se trata 

enzimáticamente alga secada a 30°C, mientras que con el alga húmeda se obtienen concentraciones 

alrededor de un 15% más bajas (al igual que el secado en frío), lo que se atribuiría al largo de las 

partículas en la biomasa húmeda [60].  

Los datos y supuestos considerados en la molienda son los siguientes: 

• Contenido promedio de agua en alga es del 85% [54] 

• Se asume una pérdida de un 1% del agua contenida en el alga 

 

Una vez aplicados los datos y supuestos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 10 (ver 

cálculo en Anexo 4.2): 

Tabla 10: Flujos másicos por corriente en etapa de molienda 

Etapa: Molienda 

  Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entradas F4 Alga lavada  
Agua 5569,9 

Alga 982,9 

Salidas 
F5 Agua residual Agua residual 55,7 

F6 Alga molida Alga  6497,1 

 

4.2.3 Lixiviación ácida 

 

El alga molida obtenida en la etapa anterior pasa a una etapa de lixiviación ácida con el objetivo 

de liberar parte del manitol contenido en el alga y eliminar grandes cantidades de cloruro de potasio 

(KCl). Para esto recibe un tratamiento con HCl al 0,3% y agitación a 55 [rpm]1 durante una hora, 

se drena el líquido y se repite esta etapa dos veces más. En la Figura 14 se presenta el diagrama de 

flujos: 

 

 
1 Las velocidades de agitación presentadas en adelante en el documento corresponden al escalamiento de modelos a 

escala piloto de los reactores usados en Camus [56] y el fermentador de 5 [L] presentado en el artículo de Juszczyk 

(2013) [33]. Se utiliza el criterio de mantención de la velocidad tangencial (exceptuando el fermentador 3, cuya 

velocidad se estimó a partir de su potencia). El cálculo se presenta en el Anexo 6, apartado 10.6.1.2. 
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Figura 14: Diagrama de flujos de la etapa de lixiviación ácida 

 

Los datos considerados en la lixiviación ácida son los siguientes: 

• Cada 200 [kg] de alga se utilizan 100 [L] de HCl al 0,3% por etapa [56] 

• El rendimiento en peso del alga lixiviada es de 480 [
𝑔 𝑎𝑙𝑔𝑎 𝑙𝑖𝑥𝑖𝑣𝑖𝑎𝑑𝑎

𝑘𝑔 𝑎𝑙𝑔𝑎 𝑚𝑜𝑙𝑖𝑑𝑎
] [56] 

 

Una vez aplicados los datos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 11 (ver cálculo en Anexo 

4.3): 

Tabla 11: Flujos másicos por corriente en etapa de lixiviación ácida 

Etapa: lixiviación ácida 

  Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entradas 

F6 Alga molida Alga 6497,1 

F7 HCl 0,3% 
HCl  116,9 

Agua destilada  38865,6 

Salidas 

F8 Alga lixiviada Residuos de alga 3118,6 

F9 Líquido lixiviado  
Solvente 42094,2 

Manitol  266,9 

 

4.2.4 Separación por membrana 

 

El líquido lixiviado obtenido entra a esta etapa con el objetivo de concentrar el manitol liberado y 

eliminar contaminantes presentes, entre ellos el KCl. Para esto se utiliza un sistema de cuatro 

separaciones por membrana (microfiltración, ultrafiltración, nanofiltración y osmosis inversa), las 

que disminuyen el tamaño de poro a medida que se avanza en la separación. La operación es 

continua y tiene una duración de 2 horas por cada una de las etapas de drenado de la lixiviación 

ácida. En la Figura 15 se presenta el diagrama de flujos: 

 

 
Figura 15: Diagrama de flujos de la etapa de separación por membrana.  

 

Los supuestos considerados en la separación por membrana son los siguientes: 
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• Dado que se desconoce la composición exacta del líquido lixiviado, se asume que en cada 

etapa se obtiene un concentrado correspondiente al 10% del flujo de entrada de cada etapa 

• La operación permite concentrar el manitol desde un 0,63% a un 1,67% en masa [56] 

• La presión a la que opera la microfiltración y ultrafiltración será entre 1 y 10 [bar] [61], 

mientras que la operación de nanofiltración operará a 9 [bar] y la osmosis inversa a 16 [bar], 

según los flujos cruzados típicos entregados por catálogo [62]. 

 

Una vez aplicados los supuestos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 12 (ver cálculo en 

Anexo 4.4): 

Tabla 12: Flujos másicos por corriente en etapa de separación por membrana 

Etapa: separación por membrana 

Microfiltración 

  Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entrada  F9A Líquido lixiviado 
Solvente 42094,2 

Manitol 266,9 

Salidas 

F10A Concentrado 1 Contaminantes 4236,1 

F9B Permeado 1 
Solvente  37858,1 

Manitol 266,9 

Ultrafiltración 

  Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entrada  F9B Permeado 1 
Solvente 37858,1 

Manitol 266,9 

Salidas 

F10B Concentrado 2 Contaminantes 3812,5 

F9C Permeado 2 
Solvente  34045,6 

Manitol 266,9 

Nanofiltración 

  Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entrada  F9C Permeado 2 
Solvente  34045,6 

Manitol 266,9 

Salidas 

F10C Concentrado 3 Contaminantes 3431,2 

F9D Permeado 3  
Solvente  30614,3 

Manitol 266,9 

Osmosis Inversa  

Entrada  F9D Permeado 3  
Solvente  30614,3 

Manitol 266,9 

Salidas 
F11 Concentrado de manitol 

Solvente  15713,7 

Manitol 266,9 

F12 Agua  Agua  14900,7 
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4.2.5 Depolimerización 

 

En esta operación ingresa el alga lixiviada obtenida desde la lixiviación ácida para ser tratada con 

enzimas comerciales (Ctec2 y Htec2, Novozymes, Bagsvaerd, Dinamarca) y alginato liasas (AL) 

(Sigma Aldrich, Saint Louis, USA) con el fin de degradar el alginato a oligo alginato. Para esto se 

divide la operación en dos fases: primero ingresa el alga, el agua y el KOH para mantener el pH a 

5,5 durante todo el procedimiento, luego se agregan las enzimas comerciales y se opera con 

agitación de 55 [rpm] a 50°C por 20 horas. Posteriormente, en la segunda fase, la mezcla se enfría 

a 25°C y se ajusta el pH a 7,5 con KOH, se agrega el M9 buffer 10x (𝑁𝑎2𝐻𝑃𝑂4 −
2𝐻2𝑂,𝐾𝐻2𝑃𝑂4, 𝑁𝑎𝐶𝑙, 𝑁𝐻4𝐶𝑙) que contiene las oligo alginato liasas (OAL) y se opera con 

agitación de 55[rpm] por 20 horas más [56]. Finalmente, se extrae el líquido depolimerizado 

obtenido. En la Figura 16 se presenta el diagrama de flujos: 

 

 
Figura 16: Diagrama de flujos de la etapa de depolimerización 

 

Los datos considerados en la depolimerización son los siguientes: 

• Se utiliza la proporción de agua, enzima y M9 buffer indicadas en el artículo de Camus 

(2016) [56], que corresponden a 200[L] de agua, 160 [ml] de Htec2, 16 [ml] de Ctec2 y 800 

[mL] de M9 buffer por cada 48 [kg] de alga lixiviada.  

• Se utiliza una densidad de 1,22 [g/ml] para la enzima Ctec2 y de 1,20 [g/ml] para la enzima 

Htec2 [63] 

• Razón liquido depolimerizado/agua utilizada es 1,05 [L/L]  

• Se asume que se logra extraer un 95% del líquido depolimerizado presente en la 

sedimentación  

 

Una vez aplicados los datos y supuestos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 13 (ver 

cálculo en Anexo 4.5): 
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Tabla 13: Flujos másicos por corriente en etapa de depolimerización  

Etapa: depolimerización 

  Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entradas 

8 Alga lixiviada Residuos de alga 3118,6 

13 Agua Agua 12994,2 

14 KOH KOH 1,9 

15 Enzimas  
HTec2 12,6 

CTec2 1,3 

16 M9 buffer con AL 

Agua  45,6 

Na2HPO4 3,9 

KH2PO4 1,6 

NH4Cl 0,3 

NaCl 0,3 

AL 0,4 

17 KOH KOH 0,1 

Salidas 

18 
Alga 

depolimerizada 

Alga 

depolimerizada 
3218,9 

19 
Líquido 

depolimerizado 

Líquido 

depolimerizado 
12961,7 

4.2.6 Sacarificación 

Consiste en la última etapa de la línea de pretratamiento y tiene como objetivo obtener monómeros 

de alginato (DEHU) como azúcar fermentable para utilizar como sustrato en la fermentación. Para 

esto, ingresa el líquido depolimerizado, se ajusta el pH a 7,5 y la temperatura a 25° y se agita. 

Finalmente, se agrega el crudo de oligoalginato liasa y se mantienen las condiciones por 20 horas. 

En la Figura 17 se presenta el diagrama de flujos: 

 

 
Figura 17: Diagrama de flujos de la etapa de sacarificación. 

 

Los datos considerados en la sacarificación son los siguientes: 

• Se utiliza la proporción de lisado crudo de oligoalginato liasa presentado en Camus (2016), 

que corresponde a 510 [ml] de crudo de OAL por cada 34 [L] líquido depolimerizado [56] 

• Se asume que la densidad del crudo de OAL es similar a la del agua, considerando que 

corresponde a un lisado crudo de enzimas y no a un extracto purificado de estas.  

• La concentración de glucosa en el líquido sacarificado es de 1,54 [g/L] [56] 
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• La concentración de DEHU en el líquido sacarificado es de 22,3 [g/L] [56] 

Una vez aplicados los datos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 14 (ver cálculo en Anexo 

4.6): 

Tabla 14: Flujos másicos por corriente en etapa de sacarificación 

Etapa: sacarificación 

 Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entradas 
19 

Líquido 

depolimerizado 
Líquido depolimerizado 12961,7 

20 Oligo AL cruda Oligo AL cruda 194,4 

Salidas 21 Líquido sacarificado 

Solvente 12842,5 

Glucosa 20,3 

DEHU 293,4 

 

4.2.7 Cultivo de adaptación 

 

Una fracción del líquido sacarificado es introducida al fermentador para generar un cultivo de 

adaptación de Y. lipolytica. En primer lugar, se esteriliza el medio a 121°C por 15 minutos, luego 

se disminuye la T° a 30°C, se ajusta el pH a 5,5, la aireación a 1[vvm], la agitación a 158 [rpm] 

(ver detalle en Anexo 6.1) y se inocula. La duración estimada de esta etapa es de 5 horas, tomando 

en cuenta la duración de la fase lag (de adaptación) en el crecimiento de Y. lipolytica en manitol 

del artículo de Li (2019) [47], como muestra la Figura 18.  

 

 
Figura 18: perfil de crecimiento y consumo de sustrato en de la levadura Y. lipolytica en medio compuesto de glucosa y manitol 

[47]. 

Dicho supuesto corresponde a una aproximación, dado que se desconoce el perfil de crecimiento 

de Y. lipolytica y el sustrato del artículo de Li (2019) [47] es uno de los más similares encontrados 

en bibliografía. 

En la Figura 19 se presenta el diagrama de flujos: 
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Figura 19: Diagrama de flujos de la etapa de cultivo de adaptación. 

Los supuestos considerados en el cultivo de adaptación son los siguientes: 

• Se asume que no existirá crecimiento de la levadura en esta etapa, según la duración de la 

fase lag expresada en la 𝐷𝑂600 observada en la Figura 18 

• Despreciando los requerimientos de mantención se tiene que no existe consumo de sustrato. 

• El inóculo corresponde a un 11% del volumen de trabajo del fermentador siguiente 

Una vez aplicados los datos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 15 (ver cálculo en Anexo 

4.7): 

Tabla 15: Flujos másicos por corriente en etapa del cultivo de adaptación 

Etapa: cultivo de adaptación  

  Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entradas 
22 Liquido sacarificado  

Solvente  351,4 

DEHU 8,0 

Glucosa 0,5 

24 Biomasa  Biomasa  1,6E-04 

Salidas 25 Inóculo 1  

Solvente 351,4 

DEHU 8,0 

Glucosa 0,5 

Biomasa  1,6E-04 

 

Cabe destacar que se desconoce la efectividad de incorporar una etapa de adaptación en el diseño 

del proceso, dado que no fue posible realizar un ensayo en laboratorio que demuestre su efectividad. 

Sin embargo, estudios relacionados al crecimiento de levaduras en alginato incorporan cultivos de 

adaptación previos a la propagación en el inóculo con el objetivo de aumentar la asimilación de 

alginato al incorporar genes de asimilación a las levaduras, lo que se realiza por un determinado 

número de generaciones [42]. Por esto, se espera lograr adaptar a la cepa en una serie de adaptaciones 

previas a pequeña escala para luego ser utilizada en el proceso. 
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4.2.8 Precultivo en medio YPD 

 

En esta etapa se busca proliferar la levadura para servir de inóculo en la fermentación con medio 

algal. En primer lugar, se incorpora el 1% de extracto de levadura y 2% peptona al agua del medio 

YPD y se ajusta el pH a 5,5. Luego, se esteriliza el medio a 121°C por 15 minutos y se disminuye 

la T° a 30°C. Una vez lograda la temperatura señalada, se añade el 2% de dextrosa estéril con el 

fin de asegurar su calidad y evitar la caramelización. Posteriormente, se fija la aireación a 1[vvm] 

y la agitación a 76 [rpm] (ver detalle en Anexo 6.1). Finalmente, se inocula con el contenido del 

fermentador anterior y se opera hasta obtener una 𝐷𝑂600 igual a 5 [47], como muestra la Figura 18, 

que ilustra la cantidad de biomasa que debe existir para comenzar con la fermentación principal. 

En la Figura 20 se presenta el diagrama de flujos: 

 

 

Figura 20: Diagrama de flujos de la etapa de cultivo en medio YPD. 

Los supuestos considerados en el cultivo en medio YPD son los siguientes: 

• Se asume un rendimiento en glucosa de 0,6 [
𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎

𝑔 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜
] y una tasa de crecimiento específica 

máxima de 0,24  [ℎ−1] 
• El volumen de trabajo del fermentador corresponde a un 11% del volumen de trabajo del 

fermentador siguiente 

 

Una vez aplicados los datos y supuestos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 16 (ver 

cálculo en Anexo 4.8): 
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Tabla 16: Flujos másicos por corriente en etapa del precultivo en medio YPD 

Etapa: precultivo en medio YPD 

  Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

Entradas 

25 Inoculo 1 

Solvente 351,4 

DEHU 8,0 

Glucosa 0,5 

Biomasa  0,0 

26 Dextrosa Glucosa 57,7 

27 Medio YPD 

Peptona  57,7 

Extracto de levadura  28,9 

Agua 2599,0 

Salidas 28 Inoculo 2 

Solvente 2950,4 

DEHU  8,0 

Glucosa 46,3 

Peptona  45,9 

Extracto de levadura  22,9 

Biomasa  7,20 

 

4.2.9 Cultivo en medio algal 

 

Corresponde a la etapa final de cultivo, en donde se obtendrá la biomasa húmeda que pasará a 

formar proteína unicelular para alimentación. En primer lugar, ingresa el líquido sacarificado 

restante, el concentrado de manitol y un 0,5% (p/v) de la fuente de nitrógeno seleccionada, que 

corresponde a sulfato de amonio. Posteriormente se esteriliza el contenido a 121°C por 15 minutos, 

luego se disminuye la T° a 30°C, se ajusta el pH a 5,5, la aireación a 1[vvm] y la agitación a 135 

[rpm] (estimado con la potencia de agitación típica de cultivos celulares de alrededor de 25 

[𝑚3] [64], ver Anexo 6.1). Finalmente, se inocula el contenido del fermentador anterior y se deja 

fermentar por un tiempo de 15 horas, calculado en esta misma etapa. En la Figura 21 se presenta 

el diagrama de flujos: 

 

Figura 21: Diagrama de flujos de la etapa de cultivo en medio algal. 

Los supuestos considerados en el cultivo en medio algal son los siguientes: 
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• Se considera un rendimiento en DEHU promedio de 0,4 [
𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎

𝑔 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜
] y una tasa de 

crecimiento específica máxima de 0,24  [ℎ−1] 
• Se asume que todos los sustratos presentes muestran el mismo comportamiento cinético. 

• Se opera la fermentación hasta acabar por completo el sustrato (dado que en ausencia de 

sustrato la levadura aún es capaz de sobrevivir consumiendo sus propios lípidos para 

obtener la energía de mantención y que se debe operar hasta finales de la fase estacionaria 

para eliminar ácidos nucleicos indeseados. Sin embargo, esto no asegura que al mismo 

tiempo se puedan consumir proteínas intracelulares que disminuyan el contenido proteico 

total, razón por la que sería útil conocer en que punto comienza a decrecer la concentración 

de proteína). 

• El consumo de nitrógeno se calcula según el consumo de la fermentación [ver Anexo 5] 

 

Una vez aplicados los datos y supuestos se obtienen los flujos presentados en la Tabla 17 (ver 

cálculo en Anexo 4.9) 

 
Tabla 17:Flujos másicos por corriente en etapa de la fermentación en medio algal 

Etapa: fermentación 

Entradas 

Flujo Nombre Composición Cantidad [kg] 

23 Liquido sacarificado  

Solvente 12494,1 

Glucosa 19,7 

DEHU 285,4 

11 
Concentrado de 

manitol 

Solvente  15713,7 

Manitol 266,9 

28 Inóculo 2 

Solvente  2950,4 

DEHU 8,0 

Glucosa 46,3 

Peptona  45,9 

Extracto de levadura  22,9 

Biomasa  7,2 

29 Nitrógeno Sulfato de amonio 159,9 

Salidas 30 Medio algal 

Solvente  31158,2 

Glucosa 0,0 

DEHU 0,0 

Manitol 0,0 

Peptona  45,9 

Extracto de levadura  22,8 

Biomasa  1227,6 

Sulfato de amonio 60,8 
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4.2.10 Centrifugación 

 

En esta etapa se realiza una operación de separación sólido/fluido que permite obtener una corriente 

de biomasa húmeda. Se centrifuga el contenido de la fermentación a 8000xG [56], siendo una 

operación continua que debe ser mantenida a 4°C. Se define el uso de dos centrifugas tubulares 

industriales en paralelo que permitan procesar grandes flujos de medio algal, como es el caso de 

las centrífugas CEPA Zentrifugen (Modelo Z101 GP) [65], obteniéndose una operación de 5,2 horas 

[ver Anexo 6.1]. En la Figura 22 se presenta el diagrama de flujos: 

 

 

Figura 22: Diagrama de flujos de la etapa de centrifugación. 

El dato considerado en la centrifugación es el siguiente: 

• Se define el uso de una centrífuga tubular con una eficiencia de un 80%. 

 

Una vez aplicado se obtienen los flujos presentados en la Tabla 18 (ver cálculo en Anexo 4.10): 

Tabla 18: Flujos másicos por corriente en etapa de centrifugación 

Etapa: centrifugación  

  Flujo Nombre   Composición Cantidad [kg] 

Entradas 30 Medio algal  
Solvente  31226,9 

Biomasa 1227,6 

Salidas 

31 Sobrenadante 
Solvente  31226,9 

Biomasa 245,5 

32 Biomasa Biomasa humeda 982,1 

 

4.2.11 Secado 

 

Corresponde a la última etapa del proceso de producción de proteína unicelular para alimentación 

animal. Permite disminuir la humedad de la biomasa desde un 80% a un 5%, permitiendo su 

preservación y mejorando sus características organolépticas. Es una etapa continua conjunta a la 

centrífuga (dada la descarga intermitente de la centrífuga se considera un tanque de 

almacenamiento y bombeo), y se define que su duración corresponderá a las últimas 4 horas de 

trabajo de la centrífuga previa. En la Figura 23 se presenta el diagrama de flujos: 
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Figura 23: Diagrama de flujos de la etapa de cultivo de secado. 

Realizando los balances de masa, se obtienen los flujos presentados en la Tabla 19 (ver cálculos en 

Anexo 4.11): 

Tabla 19: Flujos másicos por corriente en etapa de secado 

Etapa:  Cámara de secado 

  Flujo Nombre   Composición Cantidad [kg] 

Entrada 32 Biomasa húmeda Biomasa húmeda 982,1 

Salidas 

34 Biomasa seca  Biomasa seca  206,7 

33 Agua evaporada  Agua evaporada  775,3 

 

4.2.12 Balance de masa global  

 

A continuación, en la Tabla 20 se presenta el balance de masa global del proceso, con sus 

respectivas entradas y salidas. Destaca la formación de 206,75 [kg/lote] de biomasa seca como 

producto principal; la generación de 3218,9 [kg/lote], 11479,9 [kg/lote] y 14.900,7 [kg/lote] de 

alga depolimerizada, concentrado con KCl y agua filtrada respectivamente como subproductos y 

la demanda de 60.771,5 [kg/lote] de agua (sin incluir servicios y lavado), junto con 14,2 [kg/lote] 

de enzimas comerciales (Htec2, Ctec2 y alginato liasa) y 194,4 [kg/lote] de lisado crudo de 

oligoalginato liasa.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



36 

 

Tabla 20: Corrientes de entrada y salida del proceso productivo global. 

Balance global 
 

Flujo Composición Cantidad [kg] Total [kg] 

Entradas F1 Alga fresca 6334,66 67743,99 

F2 Agua 6267,14 

F7 HCL 0,3% 38982,58 

F13 Agua 12994,19 

F14 KOH 1,90 

F15 Enzimas 13,84 

F16 M9 con AL 51,98 

F17 KOH 0,06 

F20 Crudo de Oligo AL 194,43 

F24 Biomasa 0,0002 

F26 Dextrosa 57,7483 

F27 Medio YPD 2685,60 

F29 Fuente de nitrógeno 159,86 

Salidas F3 Agua lavado 6267,14 68131,18 

F5 Agua de alga (interior) 55,70 

F10 Filtrado con KCl 11479,85 

F12 Agua 14900,70 

F18 Alga depolimerizada 3218,88 

F31 Sobrenadante 31226,87 

F33 Agua evaporada 775,31 

F34 Biomasa seca 206,75 
   

error 0,6 

 

4.2.13 Rendimientos 

 

En función de los balances de masa presentados, se calcularon los rendimientos del proceso que se 

presentan en la Tabla 21. Se obtuvieron rendimientos de biomasa seca en alga fresca y alga seca, 

junto con rendimientos de proteína en alga seca y alga fresca. Para el rendimiento de proteína se 

asume una concentración promedio de bibliografía de 39% [proteína/peso seco], mientras que para 

el peso seco del alga se considera la ausencia de un 85% de agua en peso. 

 
Tabla 21: Rendimientos de biomasa seca y proteína en alga fresca y alga seca 

 
 

32,3 215,6 79,9 12,6 84,1

Rendimientos 

[
     𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑠  𝑎

𝑘𝑔 𝑎𝑙𝑔𝑎  𝑟 𝑠 𝑎
] [

     𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑠  𝑎

𝑘𝑔 𝑎𝑙𝑔𝑎 𝑠  𝑎
] [

𝑘𝑔  𝑟𝑜𝑡   𝑎

 𝑜𝑡 
] [

𝑔  𝑟𝑜𝑡   𝑎

𝑘𝑔 𝑎𝑙𝑔𝑎  𝑟 𝑠 𝑎
] [

𝑔  𝑟𝑜𝑡   𝑎

𝑘𝑔 𝑎𝑙𝑔𝑎 𝑠  𝑎
] 

32,6 84,9 12,7 80,6 217,6 
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4.3 Dimensionamientos 

4.3.1 Selección de equipos 

 

Considerando que la mayor parte del proceso se realiza de forma batch, a excepción del 

centrifugado, el secado y la separación por membrana, se escogen los siguientes equipos por etapa. 

Para el lavado se escoge un tanque que permita la entrada de agua a gran velocidad y tenga un 

volumen adecuado para el volumen de trabajo. Mientras que, para la molienda, se escoge un molino 

de martillos utilizado comúnmente para molienda gruesa a media.  

Para las reacciones de lixiviación ácida, depolimerización y sacarificación se seleccionaron 

reactores batch de tanque agitado. Estos deben estar equipados con chaquetas eléctricas que 

permitan calentamiento y enfriamiento, con un sistema de aireación, un sistema de agitación y 

sistemas de control de T° y pH (uso de sensores). Considerando los volúmenes de trabajo y 

condiciones de operación, se decide que se utilizará el mismo reactor para la lixiviación ácida y la 

depolimerización, el que estará equipado con un sistema de drenado. Cabe destacar que el proceso 

original consideraba una operación de centrifugación luego del depolimerizado. Sin embargo, el 

tamaño de los trozos de alga considerado (inferior a ¼ de pulgada, asumiendo que el 

depolimerizado solo agujerea los trozos de alga) permite recurrir a una sedimentación dentro del 

mismo tanque, dada la velocidad de sedimentación igual a 2,2 [m/s]. 

Para las fermentaciones se ocuparán fermentadores con sistemas de calentamiento eléctrico e 

intercambiadores de calor que permitan la esterilización dentro del equipo y la remoción del calor 

de fermentación. Además, deben contar con sistemas de aireación, agitación y control de pH y T° 

(sensores). 

La separación por membrana será realizada por membranas en espiral que permitan procesar el 

flujo en las 2 horas de operación por cada drenado de la lixiviación. Estas serán las ya probadas en 

el artículo de Camus (2016) [56] para las condiciones de pretratamiento, que corresponden a la 

GR95PP para la microfiltración, GR61PP para la ultrafiltración, NF para la nanofiltración y RO98 

pHtTM para la osmosis inversa, todas de ALFA LAVAL. Por lo que resta realizar el escalamiento 

según el flujo de operación. Cabe mencionar que, además de las membranas, se hace necesario el 

uso de equipos auxiliares como una bomba, válvulas y sistemas de control que no fueron 

considerados en los cálculos. 

La centrifugación será llevada a cabo por dos centrífugas tubulares, dado que es la de más alta 

eficiencia para flujos de escala industrial, pero aún así los límites de flujo no cubren los 

requerimientos del proceso con un solo equipo. Dichos equipos deben contar con un sistema de 

enfriamiento que permita operar a 4°C dado el calor producido por la velocidad de giro del equipo. 

Además, dada su descarga intermitente debe contar con un sistema de bombeo, válvulas y tanque 

de almacenamiento que permitan el flujo constante de fluido altamente viscoso hacia el secador, 

los que no se consideraron en los cálculos. Cabe destacar que existen bombas especializadas en 

vaciado de bidones que permiten trasportar productos altamente viscosos de hasta 120.000 [cps] 

denominadas de husillo eléctrico, entre otras [66]. 
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Finalmente, para la operación de secado se seleccionó un secador spray, el que permitirá un secado 

de las gotas asperjadas en segundos evitando la descomposición de la biomasa. Para este equipo se 

debe integrar un separador ciclónico como equipo auxiliar, que no fue considerado en los cálculos.   

4.3.2 Dimensiones 

 

A continuación, se explica brevemente la metodología de cálculo de cada uno de los equipos 

mencionados en la sección anterior y se presentan sus dimensiones características. Para el detalle 

completo del dimensionamiento de cada equipo ver Anexo 6. 

 

En el caso del tanque de lavado, los reactores y los fermentadores se hizo uso de relaciones entre 

la altura y el diámetro del tanque (
𝐻

𝐷
), entre el diámetro del tanque y diámetro del impeler (

𝐷𝑖

𝐷
)  y 

márgenes de seguridad para el cálculo de las dimensiones características. Dichos valores 

corresponden a (
𝐻

𝐷
) = 1.5 y 𝑚𝑎𝑟 𝑒𝑛 = 10% para el tanque, (

𝐻

𝐷
) = 1.5, (

𝐷𝑖

𝐷
) =

1

3
  y 𝑚𝑎𝑟 𝑒𝑛 =

20% para los reactores  y (
𝐻

𝐷
)=3, (

𝐷𝑖

𝐷
) =

1

3
  y 𝑚𝑎𝑟 𝑒𝑛 = 20% para los fermentadores. Además, 

se calcularon las revoluciones por segundo para mantener el nivel de agitación con el uso del 

“escalamiento mediante mantención de la velocidad tangencial (𝑁𝐷𝑖) 𝑠 𝑎𝑙𝑎1 = (𝑁𝐷𝑖) 𝑠 𝑎𝑙𝑎2”. Por 

último, se calculó la potencia de agitación necesaria en [kW]. Los resultados obtenidos se presentan 

en la Tabla 22 (para más detalle ver Anexo 6). 

Tabla 22: Dimensiones de tanque, reactores y fermentadores. 

Dimensiones características      

Nombre Tag 
Volumen   

[m^3] 

Altura 

[m] 

Diámetro 

[m] 

Diámetro 

impeler 

[m] 

Potencia 

[kW] 

Tanque de lavado  TQ1 13,79 3,41 2,27 - - 

Reactor lixiviación y 

depolimerización 
SR1 22,37 4,00 2,67 0,89 2,14 

Reactor 

sacarificación  
SR3 15,79 3,56 2,38 0,79 4,28 

Fermentador 1 FM1 0,43 1,70 0,57 0,19 0,01 

Fermentador 2 FM2 3,89 3,55 1,18 0,39 0,06 

Fermentador 3 FM3 38,70 7,63 2,54 0,85 3,99 

 

Para conocer las dimensiones de las membranas se calculó el flujo volumétrico a procesar según 

los requerimientos del proceso y se hizo una búsqueda en catálogos de ALFA LAVAL a partir del 

flujo cruzado típico de membranas en espiral, obteniendo sus dimensiones y el modelo de cada una 

de estas (ver detalle en Anexo 6). En cambio, tanto las centrífugas como el secador fueron 

dimensionados con ecuaciones de diseño a partir de los flujos a procesar, corroborando las 

dimensiones de las centrífugas con valores de catálogo [65]. Las dimensiones características de los 

equipos continuos se presentan en la Tabla 23. 

 



39 

 

Tabla 23: Dimensiones características equipos continuos. 

Dimensiones características     

Nombre Tag 

Flujo 

de 

trabajo   

[m3/h] 

Altura 

[m] 

Diámetro 

[m] 
Modelo/ observación 

Membrana 

microfiltración 
MF 7,06 0,965 0,095 GR95PP 516825 

Membrana 

microfiltración 
NF 6,35 0,965 0,095 GR61PP 516495 

Membrana 

microfiltración 
UF 5,72 0,965 0,095 NF 530979 

Membrana osmosis 

inversa 
OI 5,15 0,965 0,095 RO98 pHt™ 516645 

Centrífuga CF1  3 0,75 0,15 CEPA Z101 GP 

Centrífuga CF2  3 0,75 0,15 CEPA Z101 GP 

Secador spray CS1  0,219 1,57 1,05 - 

 

4.4 Balances de energía  
El estudio de los balances de energía considera la cantidad de calor que es necesario remover o 

agregar a cada equipo para mantener las condiciones de operación. Este cálculo se realiza 

asumiendo una temperatura ambiente promedio de 15°C, dado que la ubicación de la planta se 

encontraría en la región de Los Lagos, desde donde se extrae el alga fresca.  

Los balances se dividen en tres grupos: calentamientos, enfriamientos y mantenciones. Dentro de 

los calentamientos se encuentran las operaciones de lixiviación ácida, depolimerización y 

sacarificación (que deben operar a temperaturas mayores que la ambiente) y las tres fermentaciones 

cuyos medios deben ser esterilizados a 121°C por 15 minutos. Para los enfriamientos se considera 

la disminución de la temperatura del reactor de depolimerización, la disminución de temperatura 

de los medios de cultivo hasta su T° de operación y el enfriamiento del flujo que va a las centrífugas 

a 4°C. Mientras que, para las mantenciones, se consideran los tiempos y las temperaturas de 

operación cada reacción y fermentación. 

Con los resultados obtenidos se define que los reactores 1 y 3 poseerán chaquetas eléctricas que 

tengan la capacidad de realizar calentamientos y enfriamientos. En cambio, los calentamientos de 

los fermentadores serán realizados por resistencias eléctricas y los enfriamientos por 

intercambiadores de calor, que corresponden a chaquetas enfriadoras para los fermentadores 1 y 2 

y a un intercambiador interno para el fermentador 3. Por otro lado, se define que el flujo que ingresa 

a la centrífuga será enfriado por un intercambiador externo previo, debido a que corresponde a una 

operación continua y no batch como el resto de los equipos (ver Anexo 7 para más detalle). 

Cabe destacar que no se considera la capacidad de refrigeración propia de la centrífuga para 

mantener los cambios de temperatura en su interior (provocados por el calor liberado por la 

velocidad de giro del equipo). Para esto se debe observar el consumo eléctrico de las centrífugas 

tubulares en la mantención de la operación, el que corresponde a 2,2 [kW] [65] con una duración de 

5,2 horas.  
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En la Tabla 24 se muestran los resultados obtenidos para los calentamientos. Se presentan las 

temperaturas a las que se debe calentar cada flujo y la cantidad de calor por lote (Q total) que será 

entregada por las resistencias en cada uno los equipos.  

Tabla 24: Calor requerido para las operaciones de calentamiento (entregado por resistencias eléctricas) 

 

Por otro lado, dado que todos los enfriamientos (excepto el del reactor de depolimerización) se 

realizan con intercambiadores, es necesario calcular la masa (o flujo en el caso de la centrífuga) de 

enfriamiento que permita el intercambio. Para esto se define el uso de flujos de agua fría (obtenida 

desde un sistema de enfriamiento) a excepción del refrigerante utilizado en la centrífuga. Así, en 

la Tabla 25, se muestra la cantidad de calor que debe ser removido (Q total), el flujo de servicio 

necesario, el área del intercambiador (A) y el tiempo necesario para lograrlo (t) (esto dado que la 

mayoría de los enfriamientos son batch). 

 

 

Calentamientos 
Lixiviación ácida Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Q[kJ/lote] Q total [kJ/lote]

F6: alga 6.497 15 25 114.349 1.746.160

F7: HCl 0,3% 38.983 15 25 1.631.811

Depolimerización Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Q[kJ/lote] Q total [kJ/lote]

F8: alga lixiviada 3.119 25 50 137.219 1.497.061

F13:agua 12.994 25 50 1.359.842

Sacarificación Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Q[kJ/lote] Q total [kJ/lote]

F20: líquido depolimerizado 12.962 15 25 536.626 544.764

F21: Crudo Oligo AL 194 15 25 8.139

Fermentador 1 Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Q[kJ/lote] Q total [kJ/lote]

F25: líquido sacarificado 360 15 121 157.953 157.953

Fermentador 2 Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Q[kJ/lote] Q total [kJ/lote]

F25: líquido sacarificado 360 15 121 157.953 1.361.868

F26: medio YPD 2.743 15 121 1.203.915

Fermentador 3 Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Q[kJ/lote] Q total [kJ/lote]

F24: L. sacari. 12.799 15 121 5.616.943 14.064.123

F11: c. mannitol 15.981 15 121 7.036.331

F27: inóculo 2 3.103 15 121 1.361.799

F29: sulf. De amonio 160 15 121 49.051

F27: medio YPD 

F28: inóculo 2 
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Tabla 25: Calor removido por las operaciones de enfriamiento (Q total), flujos de servicio, área de intercambiadores (A) y 

tiempo de enfriamiento (t). 

 

Posteriormente, se estudia la cantidad de calor a remover o ceder a los equipos para mantener las 

condiciones durante todo el tiempo de operación. Para esto se calcula el calor de mantención  (𝑄𝑚)  

considerando la entalpía de reacción  (𝛥𝐻𝑟𝑥 ), la potencia de agitación  (𝑤𝑠)  y el calor cedido al 

ambiente por convección (𝑄 ). Los resultados se muestran en la Tabla 26. 

Enfriamientos 

Depolimerización Flujos [kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q[kJ/lote]

Q total 

[kJ/lote] 

F8: alga lixiviada 3.119 50 25 -137.219 -1.502.501

F13:agua 12.994 50 25 -1.359.842

F16: M9 buffer 52 50 25 -5.439

Fermentador 1 Flujos [kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q[kJ/lote]

F25: liq sacarificado 360 121 30 -135.601

FE1 Flujos (Kg/lote)

Temperatura 

Inicial (°C)

Temperatura 

Final (°C) Q total [kJ/lote] A [m^2] t [min]

Agua 1.800 10 28 135.601 3 8

Fermentador 2 Flujos [kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q[kJ/lote]

F25: líquido sacarificado 360 121 30 -135.601

F26: medio YPD 2.743 121 30 -1.033.550

FE2 Flujos [kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q total [kJ/lote] A [m^2] t [min]

Agua 15.517 10 28 1.169.151 13 17

Fermentador 3 Flujos [kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q[kJ/lote]

F24: L. sacari. 12.799 121 30 -4.822.092

F11: c. mannitol 15.981 121 30 -6.040.623

F27: inóculo 2 3.103 121 30 -1.169.092

F29: sulf. De amonio 160 121 30 -42.110

FE3 Flujos [kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q total [kJ/lote] A [m^2] t [min]

Agua 160.242 10 28 12.073.917 357 6

Centrifuga 1 Flujos [kg/s]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q[kJ/s]

F31: medio algal 2 30 4 -245

FE4 Flujos [kg/s]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q total [kJ/lote] A [m^2]

Refrigerante 12 -10 -2 245 1.735

F27: medio YPD 

F28: inóculo 2 

F30: medio algal 



42 

 

Tabla 26: Calor de mantención (Qm) a remover según los valores de calor cedido al ambiente por convección (𝑄 )., 

potencia de agitación (𝑤𝑠)  y entalpía de reacción (𝛥𝐻𝑟𝑥 ). 

 

Debido a la falta de datos correspondientes a la caracterización de los flujos, no fue posible calcular 

el calor de reacción de las etapas de lixiviación ácida y depolimerización en el reactor 1. Sin 

embargo, dado el orden de magnitud bajo que se obtiene para el calor cedido y potencia de agitación 

en relación con la entalpía de reacción obtenida para la reacción que si se pudo calcular 

(sacarificación), se asume que el calor de mantención de la lixiviación ácida y de la 

depolimerización será inferior y que de todos modos hay que enfriar el reactor 1 (con chaqueta 

eléctrica como se mencionó anteriormente), junto con el reactor 3. Los fermentadores 1 y 2 deben 

ser calentados por las resistencias eléctricas que los componen, mientras que al fermentador 3 se 

le debe remover el calor generado por el metabolismo de la levadura utilizando el intercambiador 

interno considerado. En la Tabla 27, se muestra el flujo de servicio necesario para mantener al 

fermentador 3.  

Tabla 27: Flujo de servicio requerido para la mantención del fermentador 3. 

 

Finalmente, se calcula la cantidad total de agua de servicio (FE1, FE2, FE3 y FE5) y refrigerante 

requerido (FE4) y se estudia la cantidad de energía [kW] que debe utilizar el sistema de 

enfriamiento para entregarla. Los resultados se muestran en la Tabla 28. 

Tabla 28: Flujos de servicio totales y energía requerida para producirlos. 

 

 

Mantenciones 

Equipo Q_p [kW] w_s [kW]  ΔHrxn [kW] Q_m [kJ/s]

Lixiviación ácida (reactor 1) 8,1 -2,1 - 10,2

Depolimerización fase 1(reactor 1) 28,3 -2,1 - 30,4

Depolimerización fase 2 (reactor 1) 8,1 -2,1 - 10,2

Sacarificación (reactor 3) 6,4 -4,3 -63,7 -53,0

Fermentación 1 1,1 0,0 0,0 1,1

Fermentación 2 4,8 -0,1 0,0 4,8

Fermentación 3 22,0 -0,3 -129,3 -107,0

Mantención fermentador Flujos [kg/s]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q[kJ/s]

F31: medio algal - 30 30 -107

FE5 Flujos [kg/s]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Q[kJ/s] A [m^2]

Agua 460 10 28 107 357

SE1 Flujos (Kg/lote)

Temperatura 

Inicial (°C)

Temperatura 

Final (°C) Q(KJ/lote)

Agua 59.831.921 15 10 -1.252.282.113

SE2 Flujos (Kg/lote)

Temperatura 

Inicial (°C)

Temperatura 

Final (°C) Q(KJ/lote)

Refrigerante 178.921 15 -10 -18.724.070

F30: medio algal 
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4.5 Diagrama de flujos 

Considerando los flujos estudiados en el balance de masa, los equipos principales y auxiliares 

mencionados en el apartado de dimensionamiento y los intercambiadores de calor y flujos de 

servicio presentados en el apartado del balance de energía, se confecciona el diagrama de flujos de 

la planta de producción de proteína unicelular de Y. lipolytica a partir de M. pyrifera. El resultado 

se muestra en la Figura 24. 
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Figura 24: Diagrama de flujo de la planta de producción de proteína celular de Y. lipolytica a partir de M. pyrifera 
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4.6 Análisis de sensibilidad  

Con el fin de determinar la influencia de los parámetros cinéticos de Y. lipolytica sobre la 

producción total de biomasa seca (proteína unicelular), se realiza un análisis de sensibilidad de los 

valores del rendimiento en glucosa, DEHU y la tasa de crecimiento específica máxima µ𝑚𝑎𝑥 

asumidos en las fermentaciones diseñadas. 

En el caso del rendimiento, su valor afecta directamente los niveles de producción de biomasa, 

mientras que la tasa de crecimiento influye en el tiempo de procesamiento de los lotes (asumiendo 

que el fermentador en medio algal opera hasta agotar el sustrato), por lo que su valor modifica el 

tamaño de los equipos considerados para procesar todo el caso base en un año. A continuación, en 

la Tabla 29 se muestra la influencia del rendimiento biomasa/sustrato, considerando el menor valor, 

el mayor valor y un valor medio reportados para dicho parámetro en la literatura y mostrados en la 

Tabla 7 del marco teórico. Mientras que en la Tabla 30, se muestra la influencia de la tasa de 

crecimiento específico en los tiempos de fermentación y la dimensión de los equipos, considerando 

el mayor y el menor valor reportados para dicho parámetro en la literatura.  

Tabla 29: Variación de la producción al modificar el rendimiento 

 

Tabla 30: Variación de tiempos de procesamiento y tamaño de reactores al modificar la tasa de crecimiento 

Sensibilidad tasa de crecimiento 

Tasa de 

crecimiento [1/h] 

% variación 

tasa 

crecimiento  

t 

fermentación 

[h]    

% variación t 

fermentación  

t 

procesamiento/lote 

[días] 

% variación 

t lote  

% variación 

tamaño 

reactores 

Base= 0,24 [1/h] 0% 15 0% 3 0% 0% 

0,12 [1/h] -50,0% 30 100% 4 66,6% 18% 

0,38 [1/h] 58,3% 9 -40% 1 -66,6% -31% 

 

 

 

% variación 

rendimiento  
kg biomasa/lote

kg biomasa/kg 

alga humeda 

% variación 

producción 

Base 0,0% 204,8 32,3 0,0%

-75,0% 51,2 8,1 -75,0%

-42,5% 117,8 18,6 -42,5%

62,5% 332,8 52,5 62,5%

Sensibilidad rendimientos 

   𝑔𝑙𝑢 = 0, 
 (  𝐷 𝐻 ) = 0, 

   𝑔𝑙𝑢 = 0,1

   𝑔𝑙𝑢 = 0,2 

   𝑔𝑙𝑢 = 0, 5

 (  𝐷 𝐻 ) = 0,1

 (  𝐷 𝐻 ) = 0,2 

 (  𝐷 𝐻 ) = 0, 5

206,7 
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4.7 Disposición de la planta (layout) 

Por último, se realizó un diseño preliminar de la planta a través de un layout en el software 

AutoCAD, el que se presenta en la Figura 25. Para su confección se consideraron los equipos 

seleccionados y su posible ubicación espacial dentro de la planta.  

Dentro de las consideraciones del diseño se encuentra la instalación de una zona de comedor de 

oficinas y una de planta, laboratorio, oficinas del jefe de planta, control de calidad, recursos 

humanos, prevención de riesgos y sala de reuniones. Además de una zona de bodega de productos 

y una zona de cambio para los trabajadores de planta con duchas y baños (separados por sexo). 

Esta última zona fue sobredimensionada, dado que la cantidad de trabajadores de la planta escapa 

del análisis del presente informe. Sin embargo, su ubicación sigue los lineamientos del artículo 25 

del D.S 594 (2019) [67]. Todas las zonas mencionadas fueron ideadas con aforos reducidos y 

espacios suficientes para un eventual contexto de trabajo en pandemia.  

La disposición de los equipos sigue un orden lógico que permita el flujo de materia en su interior, 

considerando pasillos de desplazamiento de distancia superior a 1,5 [m] (como indica el artículo 8 

del D.S. 594), distancias mínimas de 2 [m] entre equipos y de 3 [m] entre los equipos y las paredes. 

Se incluyen tanques de almacenamiento de productos intermedios del proceso.  

Finalmente, se considera la ubicación de zonas de seguridad y una zona exclusiva para la 

generación de vapor a partir de la caldera según el artículo 9 del D.S. 10 (2017) [68]. Cabe destacar 

que el área total de la planta no es definitiva, dado que su finalidad es sólo mostrar una posible 

ubicación de los equipos. Sin embargo, para el diseño se utilizó un área aproximada de 2.000 [𝑚2].  
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Figura 25: Diseño preliminar de la planta productiva de proteína unicelular desde Y. lipolytica. 
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 Discusiones  

El objetivo del presente estudio consiste en el diseño conceptual de una plata de producción de Y. 

lipolytica para su uso como proteína unicelular a partir de la utilización de alga fresca M. pyrifera 

como sustrato. En términos generales fue posible realizar cada una de las tareas planteadas en la 

metodología. Sin embargo, existen gran cantidad de supuestos en diferentes etapas de la confección 

que deben ser discutidos para tener una idea del alcance del diseño planteado: 

 

Diseño del proceso 

Debido a que toda la fase del pretratamiento diseñada proviene de estudios previos realizados en 

la misma alga en análisis, se espera que dicha parte del proceso tenga los menores niveles de 

incertidumbre de todo el diseño. Mientras que la fase de cultivos corresponde a la etapa más 

variable dado el desconocimiento del crecimiento del microorganismo en el sustrato.  

Una de las variaciones del diseño propuesto y el diseño original del pretratamiento corresponde a 

la eliminación de la centrífuga que separa el líquido depolimerizado del alga depolimerizada, dado 

que se asumió un tamaño de alga depolimerizada obtenida que al calcular su velocidad de 

sedimentación arrojó valores que permiten sedimentarla sin ayuda de fuerza centrífuga, solo 

sedimentación.  

 

Balances de masa  

En primer lugar, para la operación de lavado se toma como supuesto una caracterización de conchas 

en frondas de Macrocystis pyrifera que corresponden a la región de Magallanes, mientras que la 

ubicación de la planta está en Puerto Montt, región de Los Lagos. En ese sentido, dada la posible 

diferencia de corrientes de temperatura en el agua es posible que los organismos presentes en la 

región original sean muy distintos a los propuestos. Sin embargo, permiten ponerse en el peor de 

los casos dado que se consideró uno de los periodos con mayor presencia de organismos en el alga, 

lo que permitiría evaluar la producción que se logra con la menor disponibilidad posible de alga. 

En cuanto a las reacciones de lixiviación, sacarificación y depolimerización, se toma como 

supuesto la aplicación directa de las proporciones obtenidas a escala piloto en el estudio desde el 

que se extrajo el procedimiento [56], por lo que se piensa que dichas producciones pueden variar a 

escala industrial. Sin embargo, son la mejor aproximación posible al estudio escalado. 

La cantidad de enzimas comerciales utilizadas, como ya se mencionó, sigue la proporción del 

estudio de Camus (2016) [56], por lo que la cantidad de enzima obtenida es razonable en 

comparación a la escala piloto desde donde se obtienen las proporcionalidades. Por otro lado, las 

grandes cantidades de lisado crudo de oligo alginato liasa se justifican considerando que se 

desconoce la real proporción de enzima dentro del crudo, que no ha sido purificado para obtener la 

enzima. Por esta razón, se asume que grandes cantidades de solvente vienen incluidas en el crudo. 

Así, la cantidad y procedencia del crudo de oligoalginato liasa utilizado en el proceso podría variar 

significativamente la producción de monómeros de alginato en el líquido sacarificado, al 

desconocer el procedimiento de obtención del lisado y su composición de enzima.  
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En cuanto a las cantidades de alginato liasas y oligo alginato liasas utilizadas en el proceso, existe 

la posibilidad de optimizarlas según las investigaciones realizadas en el artículo de Gimpel et al. 

(2018) [69]. En el se demuestra que arreglos de endo y exo alginato liasas combinados pueden 

mejorar los resultados de la sacarificación. Además, el tipo de alginato liasa puede ser seleccionado 

basado en las condiciones de operación del paso previo, evitando los costos de mantener 

condiciones para enzimas puntuales.  

Por otro lado, existe la opción de purificar el crudo de lisado de OAL, lo que permitiría tener un 

mayor control en las cantidad de enzima que se está utilizando (estandarización del proceso) y 

evitando desperdicios al utilizar cantidades óptimas. Sin embargo, traería consigo la incorporación 

de una línea con equipos de purificación de enzimas.  

En cuanto a los supuestos tomados en el desarrollo de los fermentadores, se considera que son los 

que tienen más incidencia en el diseño completo de la planta, principalmente porque se toman 

parámetros cinéticos del hongo a escala de laboratorio o piloto, que además fueron estudiados en 

sustratos diferentes al sustrato algal. En este estudio se escogieron principalmente parámetros 

relacionados al metabolismo de glucosa. En este sentido puede que el crecimiento real sea mayor 

o menor al considerado, pero se toma en cuenta que la glucosa, aun cuando es un sustrato de fácil 

asimilación, no es el sustrato preferente del hongo, el cual presenta mejores parámetros cinéticos 

en sustratos de tipo oleaginoso como el glicerol y mezclas de aceites vegetales. Por esto se piensa 

que el uso de parámetros de la glucosa puede representar una aproximación de lo que sería la 

asimilación del alginato por parte del hongo, en el caso de que posea las rutas metabólicas para 

incorporarlo.  

Se compara además el tiempo de la fermentación del medio algal obtenido (15 horas) con los 

tiempos de fermentaciones obtenidos en los estudios de Ravanal (2017) [48] y Li (2019) [47] (42 

horas y 48 horas respectivamente). En ambos se operan fermentaciones hasta que se consume por 

completo el sustrato; en el primero se estudia el crecimiento de Candida utilis en monómeros del 

alginato, mientras que en el segundo se estudia el crecimiento de Y. lipolytica en glucosa y manitol 

de alga parda. Las variaciones de los resultados pueden deberse a que se consideró un crecimiento 

en estado estacionario de la levadura (constante) para determinar el tiempo de fermentación, lo que 

deja fuera del análisis las fases de adaptación y de crecimiento exponencial.  

El diseño realizado permite que el consumo de nutrientes varíe si varía el crecimiento del hongo, 

dado que se incorporó el estudio de la fórmula estequiométrica, el rendimiento en el sustrato y los 

balances de masa en el diseño del fermentador batch. Por esto, se espera que la aproximación de 

esta variable sea cercana al consumo real del hongo. Sin embargo, dichas aproximaciones presentan 

simplificaciones, dado que se realizan asumiendo cinéticas que no incluyen la formación de 

metabolitos o productos secundarios, ni mantenciones, ni el crecimiento diferenciado por cada tipo 

de sustrato presente. 

Se desprende que la producción del proceso desarrollado depende en proporción directa del 

rendimiento considerado para la biomasa en el sustrato, por lo que es el parámetro al que más hay 

que entregarle holgura y analizar en posibles estudios posteriores.  
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Dimensionamiento 

Las principales aproximaciones de los dimensionamientos corresponden a las características físicas 

de los medios y del alga (densidades y viscosidades) que se desconocen, principalmente por la falta 

de composición detallada del líquido lixiviado y del líquido depolimerizado. Además, existen otros 

parámetros como la densidad del alga o del hongo (se asume la densidad de S. cerevisiae) que son 

aproximados. Por lo tanto, se espera que sus valores sobre dimensionen las medidas entregadas en 

esta sección, pensando en que se utilizaron en su mayoría densidades de alga fresca para obtener 

los volúmenes de los equipos, y que los residuos de alga deberían tener densidades mayores a la 

considerada.  

Para las dimensiones de las membranas, se presentaron los valores que fue posible obtener a partir 

de los catálogos de ALFA LAVAL para las dimensiones, los que corresponden a alturas y 

diámetros de los cilindros en espiral a utilizar. Por dicha razón, no se presentan valores relacionados 

al área de la membrana.  

En cuanto a las potencias de agitación obtenidas con el criterio de escalamiento de mantención de 

la velocidad tangencial. Se considera que dicho criterio no es adecuado para escalamientos a nivel 

de metros cúbicos, dado que disminuye en gran proporción la velocidad de agitación y el cultivo 

realizado no corresponde a células animales que requieran ese tipo de cuidados. Por esto, se 

consideró la utilización de potencias de agitación tipo para el fermentador de gran tamaño. 

Balances de energía  

Para los balances de energía no fue posible calcular la entalpía de reacción de las reacciones de 

lixiviación y depolimerización llevadas a cabo en el reactor uno. Sin embargo, dadas las 

características del depolimerizado se puede asumir que la reacción es exotérmica y necesitará 

enfriamiento, dados los bajos niveles de calor emitido al ambiente en comparación con la liberación 

de calor de la reacción siguiente (sacarificación). Por esta razón, el calor calculado en la mantención 

de la depolimerización se encontraría más alejado de la realidad que el resto de los cálculos 

realizados y se espera que su incremento de calor sea similar al calculado para la sacarificación, al 

ser procesos de catabolismo de azúcares complejos. 

Dado que el estudio se realizó bajo simplificaciones y que es importante mantener las condiciones 

de temperatura para el trabajo de las enzimas y de la levadura en su temperatura óptima de 

producción de SCP, es que se recalca la importancia del uso de sensores de temperatura presentes 

en los tanques, teniendo en cuenta que la mayoría de los catálogos de fermentadores y reactores 

industriales los incorporan (como el catálogo de la marca Inoxpa [70]). 

De la mano de los balances de energía se encuentra la utilización de servicios de enfriamiento, en 

relación a esto se considera que los volúmenes de agua utilizados en la teoría para mantener la 

temperatura son elevados, debido principalmente a los requerimientos necesarios para reducir la 

temperatura de las esterilizaciones de los fermentadores. Sin embargo, debido a que el análisis no 

considera costos, se podría pensar en incluir los enfriamientos en las chaquetas eléctricas, lo que 

permitiría disminuir el consumo de agua fresca, pero aumentaría el consumo eléctrico y de este 

modo el costo del proyecto.  Otra opción para reducir el consumo de agua en sistemas de 

enfriamiento evaporativos sería la presentada en el estudio de Pfromm (2008) [71] que describe la 

implementación de sistemas de enfriamiento “seco”. Esto consiste en que ventiladores accionados 
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eléctricamente dirijan aire ambiente sobre un intercambiador de calor para que el aire reciba el 

calor del proceso rechazado por el agua de enfriamiento circulando en un circuito cerrado. Los 

enfriamientos en seco esencialmente no consumirían agua, pero aumentarían los costos de capital 

quizás en 10 o 15 veces en comparación con el enfriamiento evaporativo. Por lo tanto, sería 

importante hacer un trade-off entre el consumo de agua y la sustentabilidad del proceso y el costo 

económico del proyecto. 

Sensibilidad 

En el apartado de análisis de sensibilidad se presentaron los principales resultados de la influencia 

de los parámetros cinéticos sobre la producción de proteína unicelular, los tiempos de 

procesamiento por lote y la dimensión de los equipos.  

Estos análisis muestran que el rendimiento es el parámetro más importante por estudiar para lograr 

conocer la verdadera capacidad de producción de biomasa de la planta. La variación de este valor 

afecta de forma directamente proporcional y en la misma magnitud la productividad de la planta, 

independiente del cambio en la tasa de crecimiento específica máxima de Y. lipolytica. 

Diagrama de flujo y de organización de la planta  

El diseño del diagrama de flujo incorpora todos los equipos que se espera encontrar en la planta, a 

excepción de los sistemas de piping (tuberías y bombas) para trasladar las masas de un equipo a 

otro y los tanques de almacenamiento. Mientras que el layout presentado es menos riguroso, ya 

que está fuera de los objetivos de este estudio conocer la cantidad de personal o la estructura 

organizacional de la planta, información que permitiría definir correctamente la cantidad de 

oficinas, baños y zonas de seguridad. Sin embargo, su confección permite visualizar como sería 

una posible planta piloto y la relación de tamaño de los equipos con el resto de los objetos presentes 

en el diagrama, además de visualizar posibles espacios dentro de la planta en donde se puedan 

incluir más equipos.  
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 Alcances 

• Dada la falta de información de parámetros concretos de crecimiento de Yarrowia lipolytica 

en sustrato rico en alginato, que no pudieron ser estudiados en el laboratorio previo a la 

realización de este trabajo, es que el contenido del informe representa una aproximación 

del posible escalamiento a nivel industrial de la generación de la levadura para producir 

proteína unicelular y se espera que sea útil para estudios posteriores una vez que se 

investigue la capacidad del microorganismo de metabolizar el alga.  

• Las dimensiones entregadas en el informe no tienen como objeto ser utilizadas directamente 

en la creación de una planta, si no que entregar una aproximación de la magnitud de los 

equipos que permitirían desarrollar el proceso, esperando corroborar la mayor cantidad de 

supuestos antes de llevarlo a un nivel de aplicación. En ese sentido, el presente trabajo 

permitiría tener en consideración las condiciones que se deben evaluar para lograr una 

producción industrial y serviría de insumo para luego corregir ciertos valores que se vayan 

definiendo.  
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 Conclusiones  

Fue posible realizar el diseño conceptual a escala industrial del cultivo de la levadura Yarrowia 

lipolytica ocupando como sustrato alga fresca Macrocystis pyrifera, con el fin de ser utilizado como 

proteína unicelular para alimento animal, cumpliéndose los objetivos planteados en el informe. 

Entre ellos: Se definen las operaciones unitarias del procesamiento de alga fresca, cultivo y 

obtención de proteína unicelular de Y. lipolytica con un diseño consistente en 10 operaciones 

unitarias, las que se dividen en tres líneas de producción. Además, se logra plantear un caso base 

de procesamiento de ~7.200 [kg alga/lote], obteniéndose un nuevo lote de biomasa cada 3 días.  

Se establecen los balances de masa de cada equipo, determinándose la cantidad de insumos, 

productos y nivel de producción de proteína unicelular a partir del consumo de alga parda M. 

pyrifera. Entre estos destaca la producción de 204 [kg/lote] de proteína unicelular (SCP) con un 

rendimiento de 217,6 [g biomasa/kg alga seca], la producción de 3.219 [kg/lote] de alga 

depolimerizada y la producción de 293 [kg/lote] de DEHU en solución. 

Se expone la posibilidad de optimizar parte de la cantidad de enzimas utilizadas por medio del uso 

de arreglos de exo y endo alginato liasas, las que permitan mejorar los niveles de sacarificación del 

alga.  

También, se dimensionar los equipos seleccionados en el diseño que compondrán la planta 

productora de proteína unicelular , con reactores que van desde los 15,8 [𝑚3] hasta los 22,4 [𝑚3] 
y fermentadores que van desde los 0,43 [𝑚3] a los 38,7 [𝑚3], junto con dos centrífugas tubulares 

de 15 [cm] de diámetro y 75 [cm] de largo y un secador spray de 1,05[m] de diámetro.  

Se determinan las potencias de agitación necesarias para cada uno de los equipos agitados por 

medio de criterios de escalamiento, siendo el criterio de velocidad tangencial inadecuado para 

escalas de decenas de metros cúbicos, para lo que se utiliza la potencia típica.  

Se determinan los requerimientos energéticos de la planta productora de SCP a partir de alga fresca, 

definiendo el tipo de intercambiador o resistencia eléctrica para cada equipo que permita seguir las 

condiciones de operación, más la cantidad de servicio de agua (cinco corrientes) y de refrigerante 

(una corriente) requerido por lote, igual a 59.831 [ 𝑚3 𝑙 𝑡𝑒] y 178.921 [kg/lote] respectivamente. 

Finalmente, se logra determinar el tamaño y disposición (layout) de una planta productora de 

proteína unicelular a partir de alga fresca, obteniéndose un área tentativa de 2.000 [𝑚2] que 

considera oficinas administrativas, zonas de seguridad, estacionamiento, bodegas, camarines y la 

zona de planta productiva.  

En definitiva, fue posible desarrollar el diseño de un proceso de producción industrial de Y. 

lipolytica con datos bibliográficos de crecimiento en sustrato diferente al algal. Sin embargo, no se 

puede asegurar la factibilidad del proceso hasta que no se conozcan parámetros cinéticos de Y. 

lipolytica en sustrato con monómeros de alginato. Siendo el parámetro de rendimiento de biomasa 

en sustrato ( 
(
𝑥

𝑠
) 
) crítico para la producción de la planta. 
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 Recomendaciones  

Debido a la gran cantidad de supuestos tomados por el desconocimiento de valores propios de Y. 

lipolytica creciendo en sustrato algal rico en alginato, se recomienda y proyecta la investigación en 

laboratorio del crecimiento de la levadura en variados residuos de alga y tipos de pretratamiento. 

Para así tener certeza de la capacidad del Y. lipolytica de metabolizar los monómeros del alginato 

y conocer la factibilidad del proceso analizando sus parámetros cinéticos. En este sentido, los 

valores más inciertos que deben estudiarse son: 

• Perfil de crecimiento del hongo estudiado en el sustrato algal (duración de la fase lag, 

exponencial y estacionaria). 

• Punto del crecimiento al que se obtiene el mayor número de proteínas intracelulares. 

• Parámetros cinéticos del hongo en el sustrato (rendimiento en monómeros de alginato y 

tasa máxima de crecimiento).  

Luego de conocer la factibilidad del crecimiento del hongo en el sustrato algal, se proyecta una 

posible modificación genética de la levadura con el fin de poder prescindir de las cantidades de 

enzimas utilizadas en el proceso y mejorar los niveles de rendimiento en el sustrato.  

Finalmente, dados los altos niveles de uso de agua en el tratamiento y la mantención del proceso, 

se recomienda evaluar el uso de agua de mar, tanto para medios de cultivo como para servicios o 

un cambio en el tipo de flujo refrigerante considerado para las mantenciones, junto con un posible 

estudio de integraciones energéticas que se encuentra fuera de los alcances de este estudio. Lo que 

permitiría reducir los niveles de uso de agua fresca en el proceso global.  
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 Anexos  

10.1 Anexo 1: Estadísticas sernapesca año 2017 

A continuación, en las Tablas A1 y A2, se presentan estadísticas por región y mes del desembarco 

de algas en el año 2017. 

 

 

ESPECIE XV I II III IV V VI VII VIII IX XIV X XI XII RM AI BF Total 

ALGAS MIXTAS - - - - - 4 - - - - - - - - - - - 4 

CAROLA - - - - - - - - 1 - - 1 - - - - - 2 

CHASCA - - - - 27 7 186 5 2 - - 1 - - - - - 228 

CHICOREA DE MAR - - - 185 68 - - - 808 - - 209 - - - - - 1.270 

COCHAYUYO - - - - 570 138 1.825 732 2.276 29 991 2.633 - - - - - 9.194 

HAEMATOCOCCUS - 29 - - 6 - - - - - - - - - - - - 35 

HUIRO 31 341 1.272 9.986 3.531 2.334 206 213 167 12 39 11.735 1 2 - - - 29.870 

HUIRO NEGRO  163 16.030 55.266 86.078 31.502 5.070 569 834 7.590 - - 747 1 - - - - 203.850 

HUIRO PALO 21 452 4.947 16.965 31.622 2.434 - 110 358 - 1 8 - - - - - 56.918 

LECHUGUILLA - - - - 81 - - - - - - 37 - - - - - 118 

LIQUEN GOMOSO - - - 610 - - - - - - - - - - - - - 610 

LUCHE - - - - 9 - - 27 62 - 10 36 14 - - - - 158 

LUGA CUCHARA  - - - - - 12 352 104 492 - 104 363 - - - - - 1.427 

LUGA NEGRA  - - - - - - 2 1 3.090 1 419 17.745 2 - - - - 21.260 

LUGA-ROJA - - - - - - - - - 1 2 9.742 1.923 8.390 - - - 20.058 

PELILLO - - 843 1.975 4.796 4 - 12 896 - 562 55.001 - - - - - 64.089 

SPIRULINA - 39 - - - - - - - - - - - - - - - 39 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Tabla A 1: Desembarque total de algas año 2017 por especie y región (Fuente: sernapesca (2017)) 
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Tabla A 2: Desembarque total de algas año 2017 por especie y mes (Fuente: sernapesca, 2017) 

ESPECIE ENE FEB MAR ABR MAY JUN JUL AGO SEP OCT NOV DIC Total 

ALGAS MIXTAS - - - - 4 - - - - - - - 4 

CAROLA  - 1 - - - - - - - - - 1 2 

CHASCA  64 28 16 17 23 - - - 5 17 17 41 228 

CHICOREA DE MAR 131 136 226 118 49 18 17 52 86 174 146 117 1.270 

COCHAYUYO 1.582 1.170 1.248 946 495 202 167 243 384 452 711 1.594 9.194 

HAEMATOCOCCUS 4 8 7 5 3 1 1 2 - 1 2 1 35 

HUIRO 3.726 4.179 2.709 2.884 2.772 2.052 1.862 1.297 948 2.146 2.723 2.572 29.870 

HUIRO NEGRO O 

CHASCON 
18.989 20.915 23.774 18.753 13.095 12.201 14.643 14.533 15.086 15.913 15.363 20.585 

203.850 

HUIRO PALO 4.994 4.839 3.743 4.482 3.421 2.317 5.467 4.618 3.455 7.613 8.068 3.901 56.918 

LECHUGUILLA 30 38 20 2 2 3 5 4 3 4 4 3 118 

LIQUEN GOMOSO - - - - 30 52 54 82 89 60 100 143 610 

LUCHE 9 9 10 24 28 14 12 9 11 10 13 9 158 

LUGA CUCHARA O 

CORTA 
345 271 278 163 29 16 1 6 7 17 60 234 

1.427 

LUGA NEGRA O CRESPA 4.806 6.098 4.539 2.842 1.408 578 132 3 4 10 117 723 21.260 

LUGA-ROJA 2.409 2.882 2.923 1.536 856 135 - 1 555 1.921 3.470 3.370 20.058 

PELILLO 8.741 5.804 5.768 4.435 3.231 3.090 3.064 3.443 2.969 4.822 9.655 9.067 64.089 

SPIRULINA - - - - 13 1 3 4 2 6 6 4 39 
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10.2 Anexo 2: Caracterización de organismos en frondas de M. pyrifera 

Se utilizan los datos presentados en el estudio de Mansilla para determinar la cantidad de gramos 

de organismos presentes en 10 [gr] de alga. Para esto, se toman en consideración sólo los datos 

promedio del mes de otoño y de las zonas medias de las frondas para una caracterización general 

de un individuo de M. pyrifera.  

Se decide obtener el promedio de masa de individuos de cuatro praderas diferentes de la XII región, 

estas son Isla London, Isla Carlos III, Seno Duntze y Bahía El Águila. Los datos utilizados se 

muestran en la Tabla A3 y en la Figura A1. 

Tabla A 3: Cantidad de individuos encontrados en N segmentos de 10 gramos, según ubicación geográfica, mes del año y zona de 

la fronda desde donde se extrajo. 
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Figura A 1:Abundancia porcentual de organismos en el total de organismos encontrados en el mes de otoño, por ubicación 

geográfica. 

El último dato que conocer para obtener la caracterización de organismos en el alga es la masa 

promedio de cada tipo de organismo presente. Para esto se realiza una búsqueda bibliográfica, 

obteniendo los siguientes valores.  

Tabla A 4: Peso de organismos presentes en algas de la XII región. 

 

Con los datos presentados se calcula el número de organismos cada 10[g] de alga: 

 

𝑁°  𝑟 𝑎𝑛 𝑠𝑚 𝑠 𝑒𝑛 10 [ ] =
𝑁° 𝑑𝑒  𝑟 𝑎𝑛 𝑠𝑚 𝑠 𝑝𝑟 𝑚𝑒𝑑  

𝑁
                  (1) 

Organismo gr/individuo 

Copedópodo 0,0001152

Isópodo 0,008

Ostracodo 0,00006

Anfípodo 0,38

Gastropodo 3

Molusco gaimardia 9

Peso promedio por individuo (gr)
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También el número de organismos de cada especie: 

𝑁° 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑒 𝑥 = 𝑁°  𝑟 𝑎𝑛 𝑠𝑚 𝑠 𝑒𝑛 10 [ ] ∗ % 𝑎 𝑢𝑛𝑑𝑎𝑛𝑐 𝑎 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑒 𝑥           (2) 

 

Y finalmente la cantidad de gramos de cada especie en 10 [g] de alga: 

 𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑒 𝑥

10 [ 𝑟]𝑎𝑙 𝑎
= 𝑁° 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑒 𝑥 ∗ [ ] 𝑝 𝑟  𝑛𝑑 𝑣 𝑑𝑢                ( ) 

 

En la Tabla A5 se ordenan los datos manejados obteniendo una cantidad promedio de 1,2 

[
[𝑔𝑟]𝑜𝑟𝑔𝑎 𝑖𝑠𝑚𝑜𝑠

10 [𝑔𝑟]𝑎𝑙𝑔𝑎
]. 

Tabla A 5: Cálculo de la cantidad de gramos de organismos cada 10 gramos de alga 

Organismo/región  

Isla London Isla Carlos III Seno Duntze Bahía El Águila 

% 
N° 
ind. 

gr/10 
gr alga % N°ind 

gr/10 
gr alga % N° ind 

gr/10 
gr alga % 

N° 
ind 

gr/10 
gr 
alga 

Total 100 12,3 - 100 24,3 - 100 2,1 - 100 9,6 - 

Copedópodo 54 6,66 0,0008 12 2,92 0 4 0,084 1E-05 11 1,06 1E-04 

Isópodo 21 2,59 0,0207 65 15,8 0,13 59 1,239 0,01 31 2,98 0,024 

Ostracodo 18 2,22 0,0001 23 5,59 0 13 0,273 2E-05 55 5,28 3E-04 

Anfípodo 4 0,49 0,1875 0 0 0 5 0,105 0,04 3 0,29 0,109 

Gastropodo 3 0,37 1,11 0 0 0 3 0,063 0,189 0 0 0 

Molusco gamardia  0 0 0 0 0 0 16 0,336 3,024 0 0 0 

Peso en 10 gramos 
de alga      1,3     0,1     3,3     0,1 

Peso promedio en 
10 gr alga  1,2 
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10.3 Anexo3: Tiempos de procesamiento y caso base  

A continuación, en la Figura A2 se presenta la distribución de los tiempos de trabajo estimados 

para cada etapa del proceso, en ella se observa que es posible obtener un nuevo lote cada 3 días. 

Con este valor, es posible calcular el caso base de producción. 

 

Figura A 2: Distribución de los tiempos de trabajo de cada equipo para conocer el tiempo de procesamiento por lote. 

En primer lugar, se calcula la cantidad total de alga a procesar al año, considerando una producción 

anual de 200 [ton/ha] en 4 hectáreas: 

                                 200 [
𝑡

ℎ𝑎 ∗ 𝑎ñ 
] ∗   [ℎ𝑎] = 800 [

𝑡

𝑎ñ 
]                                      (1) 

Luego, considerando jornadas de trabajo 7 días a la semana, un año de 365 días y un mes (30 días) 

de paro, se estima que el tiempo de trabajo anual es de 335 días. Con este valor se obtiene la 

cantidad de lotes a procesar al año. Cabe destacar que se deben considerar solo los lotes enteros 

procesados: 

                                                   
  5 [

𝑑 𝑎𝑠
𝑎ñ ]

  [
𝑑 𝑎𝑠
𝑙 𝑡𝑒

]
= 111,  [

𝑙 𝑡𝑒

𝑎ñ 
] = 111 [

𝑙 𝑡𝑒𝑠

𝑎ñ 
]                                       (2) 

Finalmente, se calculan los kilos a procesar por lote, dividiendo la producción anual en los lotes 

totales como sigue: 

                            
800 [

𝑡
𝑎ñ ]

111 [
𝑙 𝑡𝑒𝑠
𝑎ñ ]

=  7,207 [
𝑡

𝑙 𝑡𝑒
] ∗ 1000 [

𝑘 

𝑡
] = 7.207 [

𝑘 

𝑙 𝑡𝑒
]                    ( ) 

 

 

  

Proceso/Días 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

Pre-cultivo

Lavado

Molienda

Lixiviación ácida

Filtración por membranas 

Depolimerización

Sedimentación

Sacarificación

Fermentación

Centrifugación

Secado

Tiempos de trabajo
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10.4 Anexo 4: Balances de masa 

A continuación, se presentan las memorias de cálculo realizada para obtener los balances de masa 

por equipo. 

10.4.1 Lavado 

 

La masa de agua (F2) necesaria para lavar el alga se obtiene asumiendo una razón 1:1 en volumen. 

Para esto, es necesario calcular el volumen de la masa de alga: 

    𝑉𝐹1 = 𝑉𝐹2     (1) 

     𝑉𝐹1 =
𝐹1

𝜌𝑎𝑙𝑔𝑎
    (2) 

𝑉𝐹1 =  .7 7,1 [𝐿] 

Donde: 

𝑉𝐹1: 𝑣 𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑎𝑙 𝑎 𝑓𝑟𝑒𝑠𝑐𝑎   

𝜌𝑎𝑙𝑔𝑎: 𝑑𝑒𝑛𝑠 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑙 𝑎 𝑓𝑟𝑒𝑠𝑐𝑎 = 1,15 [
𝑘𝑔

 
]    

𝐹1:𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑙 𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑎𝑠   𝑎𝑠𝑒 = 7.207 [𝑘 ]  

Luego, se calcula F2 asumiendo la densidad del agua: 

                      𝐹2 = 𝑉𝐹2 ∗  𝜌𝑎𝑔𝑢𝑎                 (2) 

𝐹2 =  .7 7,1 [𝑘 ] 

Donde: 

𝐹2:𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑎 𝑢𝑎 𝑝 𝑡𝑎 𝑙𝑒  

𝜌𝑎𝑔𝑢𝑎: 𝑑𝑒𝑛𝑠 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑎 𝑢𝑎 = 1,0 [
𝑘𝑔

 
]    

Después, se calcula la cantidad de alga y de solido en F1, sabiendo que la concentración de sólidos 

en el alga fresca es de 12,1%: 

                      𝐹1𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 = 𝑥𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 ∗ 𝐹1                   ( ) 

𝐹1𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 = 872,5 

                   𝐹1𝑎𝑙𝑔𝑎 = (1 − 𝑥𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜) ∗ 𝐹1                ( ) 

𝐹1𝑎𝑙𝑔𝑎 =  .   ,7 [𝑘 ] 

Se realiza el balance de sólido: 

          𝐹1𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 = 𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 + 𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜         (5) 

El balance de alga: 
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                        𝐹1𝑎𝑙𝑔𝑎=𝐹 𝑎𝑙𝑔𝑎                      ( ) 

Y el balance de agua: 

                        𝐹2 = 𝐹 𝑎𝑔𝑢𝑎               (7) 

 

Sabiendo que en el agua residual (F3) se retira un 75% de los sólidos presentes y que el resto de 

los sólidos se mantiene en el alga lavada (F4), se tiene: 

                 𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 = 0,75 ∗ 𝐹1𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜            (8) 

𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 =  5 ,  [𝑘 ] 

                   𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 = 𝐹1𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 − 𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜                (9) 

𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜 = 218,1  [𝑘 ] 

Finalmente,  

                                                                 𝐹 = 𝐹 𝑎𝑔𝑢𝑎 + 𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜             (10)    

𝐹 =  2 7,1 +  5 , =  .921,5 [𝑘 ] 

                       𝐹 = 𝐹 𝑎𝑙𝑔𝑎 + 𝐹 𝑠𝑜𝑙𝑖𝑑𝑜                   (11) 

𝐹 =     ,7 + 218,1 =  .552,8 [𝑘 ] 

 

10.4.2 Molienda 

 

Realizando el balance de masa en el equipo se tiene que:  

              𝐹 = 𝐹5 + 𝐹              (1) 

Asumiendo que el 85% de la composición del alga es agua: 

          𝐹 𝑎𝑔𝑢𝑎 = 0,85 ∗ 𝐹         (2) 

Se asume que un 1% de la masa de agua del alga se pierde en el proceso (agua residual=F5): 

          𝐹5 = 0,1 ∗  𝐹 𝑎𝑔𝑢𝑎        ( ) 

𝐹5 = 55,7 [𝑘 ] 

Finalmente, la masa de alga molida (F6) es: 

           𝐹 = 𝐹 − 𝐹5       ( ) 

𝐹 =  . 97,1 [𝑘 ] 
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10.4.3 Lixiviación ácida 

 

Se utiliza una proporción de HCl 0,3% de 2 [L/kg de alga] por cada etapa de lixiviado: 

                                              𝑉𝐹7 = 2 [
 

𝑘𝑔 𝑎𝑙𝑔𝑎 
] ∗ 𝐹 ∗   𝑒𝑡𝑎𝑝𝑎𝑠     (1)    

𝑉𝐹7 =  8.982,  [𝐿] 

Para calcular F7, se asume que la densidad del HCl 0,3% es igual a la densidad del agua: 

𝐹7 = 𝑉𝐹7 ∗ 𝜌𝑎𝑔𝑢𝑎               (2) 

𝐹7 =  8.982,   [𝑘 ] 

Además, la composición de F7 es: 

                        𝐹7 = 𝐹7𝐻𝐶𝑙 + 𝐹7𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑑 𝑠𝑡𝑖𝑙𝑎𝑑𝑎             ( ) 

Si la concentración de HCl es de un 0,3% se calcula 𝐹7𝐻𝐶𝑙  como: 

0,00 ∗ 𝐹7 = 𝐹7𝐻𝐶𝑙            ( ) 

𝐹7𝐻𝐶𝑙 = 11 ,9 [𝑘 ] 

Y, por lo tanto, despejando de (3) se obtiene: 

𝐹7𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑑 𝑠𝑡𝑖𝑙𝑎𝑑𝑎 =  8.8 5,  [𝑘 ] 

Para calcular la masa de alga lixiviada, se ocupa el rendimiento en peso del alga molida, que 

corresponde a un 48%:  

                                                                      𝐹8 = 0, 8 ∗ 𝐹             (5)   

𝐹8 =  .118,  [𝑘 ] 

Realizando el balance de masa global en el equipo y despejando F9 se obtiene que la masa de 

líquido lixiviado obtenida es:  

               𝐹 + 𝐹7 = 𝐹8 + 𝐹9            ( )  

𝐹9 =  2.  1,1 [𝑘 ] 

Finalmente, se conoce que el % de manitol en el líquido lixiviado es de un 0,63%. Por lo tanto,  

           𝐹9𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 = 0,00  ∗ 𝐹9         (7) 

𝐹9𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 = 2  ,9 [𝑘 ] 
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10.4.4 Separación por membrana 

 

En la separación por membrana, se asume que en cada etapa se elimina un 10% de la masa de 

entrada en el concentrado. Por lo tanto, la masa de permeado en cada etapa es un 90% de la masa 

de permeado de la etapa anterior: 

𝐹9𝐴 = 𝐹9       (1) 

𝐹9𝐵 = 𝐹9𝐴 ∗ 0,9       (2) 

𝐹9𝐵 =  8.125,0 [𝑘 ] 

𝐹9𝐶 = 𝐹9𝐵 ∗ 0,9       ( ) 

𝐹9𝐶 =   . 12,5 [𝑘 ] 

𝐹9𝐷 = 𝐹9𝐶 ∗ 0,9         ( ) 

𝐹9𝐷 =  0.881,2 [𝑘 ] 

Por lo tanto, las masas de concentrado son los siguientes: 

𝐹10𝐴 = 𝐹9𝐴 ∗ 0,1     (5) 

𝐹10𝐴 =  .2  ,1 [𝑘 ] 

𝐹10𝐵 = 𝐹9𝐵 ∗ 0,1     ( ) 

𝐹10𝐵 =  .812,5 [𝑘 ] 

𝐹10𝐶 = 𝐹9𝐶 ∗ 0,1     (7) 

𝐹10𝐶 =  .  1,2 [𝑘 ] 

Se considera además que como el manitol tiene un diámetro inferior a las membranas de 

microfiltración, ultrafiltración y nanofiltración, este mantiene su masa en cada permeado y 

conforma íntegramente el concentrado de la osmosis inversa (que solo permite el paso de agua a 

través de ella): 

𝐹9𝐴𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 = 𝐹9𝐵𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 =  𝐹9𝐶𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 =  𝐹9𝐷𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 = 𝐹11𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 = 2  ,9 [𝑘 ]    (8) 

Finalmente, en la etapa de la osmosis inversa se concentra el manitol presente a un 1,67%. Por 

tanto, la masa de concentrado de manitol F11 es igual a: 

𝐹11 ∗ 0,01 7 = 𝐹11𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙          (9) 

𝐹11 = 15.980,5 [𝑘 ] 

Realizando en balance global en la última etapa y despejando F12 se obtiene la masa de agua 

obtenida en la osmosis inversa: 

𝐹9𝐷 = 𝐹11 + 𝐹12            (10) 

𝐹12 = 1 .900,7 [𝑘 ] 
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10.4.5 Depolimerización 

 

En la Tabla A6 se presentan los datos a utilizar para calcular los balances de masa en este equipo: 

Tabla A 6: Datos utilizados para obtener los balances de masa en la depolimerización 

Datos depolimerización 

Razón agua alga lixiviada 4,167 L/kg 

Razón Htec2 por kg alga lixiviada 0,003 L/kg 

Razón Ctec2 por kg alga lixiviada 0,0003 L/kg 

Relación M9 buffer con alga lixiviada  1,67E-02 L/kg 

Densidad Htec2 1,209 Kg/L 

Densidad Ctec2 1,226 Kg/L 

Densidad M9 buffer  1,0 Kg/L 

Concentración de AL en M9 buffer (𝑃𝐴 ) 7,5 g/L 

Concentración Na2HPO4 (𝑃𝑁𝑎2𝐻𝑃𝑂4) 75,2 g/L 

Concentración KH2PO4 (𝑃𝐾𝐻2𝑃𝑂4) 30 g/L 

Concentración NH4Cl (𝑃𝑁𝐻4𝐶𝑙) 5 g/L 

Concentración NaCl 5 g/L 

Peso molecular HCl 36,46 g/mol 

Densidad aparente del alga 1,15 kg/L 

Capacidad de retención de agua 157 [g/L] 

Peso molecular KOH 56,11 g/mol 

 

En primer lugar, se calculan los litros de agua (𝑉𝐹13) necesarios en la operación. Para esto se 

considera la razón agua/alga lixiviada presentada: 

𝑉𝐹13 = 𝐹8 ∗  ,1 7        (1) 

𝑉𝐹13 = 𝐹1 = 12.99 ,2 

A continuación, es necesario calcular la cantidad de KOH a agregar para obtener un pH=5,5. La 

que se calcula como sigue: 

𝑝𝐻 = − log10[𝐻
+]                (2) 

[𝐻+] = 105.5 

[𝐻+] =  ,1 ∗ 10−6 

Escribiendo la reacción ácido-base: 

𝐾𝑂𝐻 + 𝐻𝐶𝑙 = 𝐾𝐶𝑙 + 𝐻2𝑂 

[𝐻+] = [𝐻𝐶𝑙] − [𝐾𝑂𝐻] 

[𝐾𝑂𝐻] = [𝐻𝐶𝑙] − [𝐻+]               ( ) 



72 

 

Por lo tanto, es necesario conocer la concentración molar del HCl para poder obtener el flujo de 

KOH (F14). Primero, se calcula la cantidad de moles de HCl en la lixiviación:  

𝐹7𝐻𝐶𝑙 ∗ 1000 [
 𝑟

𝑘 
] ∗ 𝑃𝑀𝐻𝐶𝑙 =  .207, 5 [𝑚 𝑙 𝐻𝐶𝑙] 

Luego, se calcula la concentración molar del HCl en la lixiviación: 

 .207, 5 [𝑚 𝑙 𝐻𝐶𝑙]

𝑉𝐹17  
= 0,082 [

𝑚 𝑙

𝐿 
] 

Posteriormente, se calcula el volumen de HCl retenido en el alga: 

(
𝐹8
𝜌𝑎𝑙𝑔𝑎

∗ 𝑟𝑒𝑡𝑒𝑛𝑐 ó𝑛)

1000
=  25 [𝑘 ]~[𝐿] 

Y con la concentración molar se calculan los moles de HCl en el alga lixiviada, que son los moles 

que posteriormente ingresan en el alga a la etapa de depolimerizado: 

 25 [𝐿] ∗  0,082 [
𝑚 𝑙

𝐿 
] =  5,0  [𝑚 𝑙 𝐻𝐶𝑙] 

Finalmente, se obtiene la concentración molar de HCl en el depolimerizado, dividiendo los moles 

en el volumen total: 

 5,0  [𝑚 𝑙 𝐻𝐶𝑙]

 25 [𝐿] + 𝐹1 
= 0,002  [𝑀] 

Reemplazando los valores en (3) se obtiene que la concentración molar de KOH necesaria es de: 

[𝐾𝑂𝐻] = 2, 1 ∗ 103 [𝑀] 

Dividiendo por los litros de agua en que ingresa y multiplicado por su peso molar, se obtienen los 

kg de KOH (F14): 

2, 1 ∗ 103 [𝑀] ∗ 𝐹1 =   ,88 [𝑚 𝑙] 

(  ,88 [𝑚 𝑙] ∗ 𝑃𝑀𝐾𝑂𝐻)

1000
= 1,9 [𝑘 ] = 𝐹1  

 

Luego del procesamiento de la primera fase, se calculan las cantidades de enzima (F15) y de M9 

buffer (F16) requeridos con relaciones de proporción: 

𝐹15 = 𝐹15𝐻𝑡  2 + 𝐹15𝐶𝑡  2     ( ) 

𝐹15𝐻𝑡  2 = 0,00 ∗ 𝐹8 ∗ 𝜌𝐻𝑡  2  (5) 

𝐹15𝐶𝑡  2 = 0,000 ∗ 𝐹8 ∗ 𝜌𝐶𝑡  2      ( ) 

𝐹15𝐻𝑡  2 = 12,  [𝑘 ] 
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𝐹15𝐶𝑡  2 = 1,  [𝑘 ] 

𝐹15 = 1 ,9 [𝑘 ] 

𝐹1 = 𝐹8 ∗ 1, 7 ∗ 102 ∗ 𝜌𝑀9          (7) 

𝐹1 = 𝑉𝐹16  = 52 [𝑘 ]~[𝐿] 

Después, se calculan los [kg] de los reactivos que componen al M9 buffer: 

                                                   𝐹1 𝑁𝑎2𝐻𝑃𝑂4 = [𝑁𝑎2𝐻𝑃𝑂4] ∗ 𝐹1                   (8)  

𝐹1 𝐾𝐻2𝑃𝑂4 = 𝑃𝐾𝐻2𝑃𝑂4 ∗ 𝐹1               (9) 

𝐹1 𝑁𝐻4𝐶𝑙 = 𝑃𝑁𝐻4𝐶𝑙 ∗ 𝐹1                      (10) 

𝐹1 𝑁𝑎𝐶𝑙 = 𝑃𝑁𝑎𝐶𝑙 ∗ 𝐹1                                (11) 

𝐹1 𝐴 = 𝑃𝐴 ∗ 𝐹1                                (12) 

𝐹1 𝑁𝑎2𝐻𝑃𝑂4 =  ,9 [𝑘 ] 

𝐹1 𝐾𝐻2𝑃𝑂4 = 1,  [𝑘  

𝐹1 𝑁𝐻4𝐶𝑙 =  0,  [𝑘 ] 

𝐹1 𝑁𝑎𝐶𝑙 = 0,   ,9 [𝑘 ] 

𝐹1 𝐴 =0,  [𝑘 ] 

Se calcula, por último, la cantidad de agua necesaria en el M9 buffer: 

𝐹1 𝑎𝑔𝑢𝑎 = 𝐹1 −  𝐹1 𝑁𝑎2𝐻𝑃𝑂4 −  𝐹1 𝐾𝐻2𝑃𝑂4 −  𝐹1 𝑁𝐻4𝐶𝑙 −  𝐹1 𝑁𝑎𝐶𝑙 − 𝐹1 𝐴      (1 ) 

𝐹1 𝑎𝑔𝑢𝑎 =   5,  [𝑘 ] 

 

En la segunda fase es necesario regular el pH a valores de 7.5, para esto se calcula nuevamente la 

necesidad de KOH (F17): 

𝑝𝐻 = − log10[𝐻
+]                (1 ) 

[𝐻+] = 107.5 

[𝐻+] =  ,1 ∗ 10−8 

Escribiendo la reacción ácido-base: 

𝐾𝑂𝐻 + 𝐻𝐶𝑙 = 𝐾𝐶𝑙 + 𝐻2𝑂 

[𝐻+] = [𝐻𝐶𝑙] − [𝐾𝑂𝐻] 

[𝐾𝑂𝐻] = [𝐻𝐶𝑙] − [𝐻+]               (15) 
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Se calcula el [HCl] libre, según la neutralización: 

 5,  [𝑚 𝑙 𝐻𝐶𝑙] −   ,8 [𝑚 𝑙 𝐾𝑂𝐻] = 1,15 [𝑚 𝑙] 

Se calcula la concentración molar dividiendo en el volumen de la operación: 

 
1,5 [𝑚𝑜𝑙]

𝑉𝐹13+𝑉𝐹15+𝑉𝐹16
= [𝐻𝐶𝑙] = 1,1 8 ∗ 10−4[𝑀] 

Reemplazando en (15): 

[𝐻𝐶𝑙] − [𝐻+] = [𝐾𝑂𝐻] = 8,82 ∗ 10−5 [𝑀] 

Multiplicando por el volumen:  

8,82 ∗ 10−5 [𝑀] ∗ (𝑉𝐹13 + 𝑉𝐹15 + 𝑉𝐹16) = 1,152 [𝑚 𝑙 𝑑𝑒 𝐾𝑂𝐻] 

Multiplicando por el peso molar del KOH: 

1,15 [𝑚 𝑙 𝑑𝑒 𝐾𝑂𝐻] ∗ 𝑃𝑀𝐾𝑂𝐻

1000
= 0,0  [𝑘 ] = 𝐹17 

 

Para las salidas del equipo, se obtiene la masa de líquido depolimerizado producido (F19) con la 

relación entre el agua que ingresa al equipo (F13) y el líquido producido, que corresponde a 1,05 

[L/L], y se asume además que luego de sedimentar solo se logra recuperar un 95%: 

𝐹19 = 𝐹1 ∗ 1,05 ∗ 0,95                (1 ) 

𝐹19 = 12.9 1,7 [𝑘 ] 

Asumiendo una densidad del líquido depolimerizado igual a la del agua, se obtiene el volumen de 

la masa de líquido: 

𝑉𝐹19 = 𝐹19 ∗  𝜌𝑎𝑔𝑢𝑎         (17) 

𝑉𝐹19 = 12.9 1,7 [𝑘 ] 

Finalmente, la masa de alga depolimerizada se obtiene haciendo el balance de masa global en el 

equipo y despejando F18: 

𝐹8 + 𝐹1 + 𝐹1 + 𝐹15 + 𝐹1 + 𝐹17 = 𝐹18 + 𝐹19         (18) 

𝐹18 =  .218,9 [𝑘 ] 

 

10.4.6 Sacarificación 

 

Se obtiene el volumen de crudo de OAL (𝑉𝐹20) con la relación de 0,015 [
  𝑂𝐴 

  𝑙 𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑑  𝑜𝑙𝑖𝑚 𝑟𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜
]: 

𝑉𝐹20 = 0,015 [
𝐿 𝑂𝐴𝐿

𝐿 𝑙 𝑞𝑢 𝑑  𝑑𝑒𝑝 𝑙 𝑚𝑒𝑟 𝑧𝑎𝑑 
] ∗ 𝑉𝐹19              (1) 
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𝑉𝐹20 = 19 ,  [𝐿] 

Asumiendo que la densidad del crudo es similar a la densidad del agua: 

𝐹20 = 𝑉𝐹20 ∗ 𝜌𝑎𝑔𝑢𝑎          (2) 

𝐹20 = 19 ,  [𝑘 ] 

Luego, la masa de líquido sacarificado (F21) se obtiene realizando el balance de masa en el equipo 

y despejando: 

𝐹19 + 𝐹20 = 𝐹21       ( ) 

𝐹21 = 1 15 ,1 [𝑘 ] 

Se calculan, además, las cantidades de glucosa (𝐹21𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎) y de DEHU (𝐹21𝐷 𝐻 ) en el líquido 

según las concentraciones dadas 𝑃𝐷 𝐻 = 22,  [
𝑔

 
]  𝑦 𝑃𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = 1,5  [

𝑔

 
] . Asumiendo que la 

densidad del líquido sacarificado es similar a la densidad del agua: 

𝐹21 ∗ 𝜌𝑎𝑔𝑢𝑎 = 𝑉𝐹21      ( ) 

(𝑉𝐹21 ∗ 𝑃𝐷 𝐻 )

1000
=  𝐹21𝐷 𝐻      (5) 

(𝑉𝐹21 ∗ 𝑃𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎)

1000
=  𝐹21𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎    ( ) 

𝑉𝐹21 = 1 15 ,1 [𝐿] 

𝐹21𝐷 𝐻 =   29 ,  [𝑘 ]    

𝐹21𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = 20,  [𝑘 ] 

 

10.4.7 Cultivo de adaptación 

 

Se tienen 3 cultivos batch consecutivos en donde el cultivo anterior corresponde al inóculo del 

siguiente. Asumiendo que cada inóculo es un 11% del volumen del fermentador al que ingresa, se 

calculan los volúmenes del fermentador en medio YPD y el de adaptación. 

  

En primer lugar, el contenido volumétrico que compone el resto del fermentador en medio algal 

(sin inóculo), es la suma del líquido sacarificado (𝑉𝐹21) y el concentrado de manitol (𝑉𝐹11) y 

compone un 89% del volumen total. Así, realizando la proporción se obtiene que el volumen del 

inóculo 2 (𝑉𝐹27) es: 

𝑉𝐹27 = 𝑉𝑖 ó 𝑢𝑙𝑜2 =
(𝐹21 + 𝐹11) ∗ 0,11

0,89
                 (1) 

𝑉𝐹27 =  .2 0,9 [𝐿] 
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Luego, del volumen del inóculo 2, un 89% corresponde a medio YPD y un 11% corresponde al 

inóculo 1: 

𝑉𝐹26 = 𝑉𝑚 𝑑𝑖𝑜𝑌𝑃𝐷=0,89 ∗  𝑛ó𝑐𝑢𝑙  2                    (2) 

𝑉𝐹26 = 2887,  [𝐿] 

𝑉𝐹25 = 𝑉𝑖 ó 𝑢𝑙𝑜 1=0,11 ∗  𝑛ó𝑐𝑢𝑙  1             ( ) 

𝑉𝐹25 =  5 ,9 [𝐿] 

 

Asumiendo una densidad del inóculo 1 igual al líquido sacarificado, que es similar a la del agua, 

se obtiene la masa del inóculo 1  

𝐹25 = 𝑉𝐹25 ∗ 𝜌𝑎𝑔𝑢𝑎       ( ) 

𝐹25 =  5 ,9 [𝐿] 

 

Para el cálculo de la masa de biomasa (F24), se asume que la fermentación comienza con un 

𝑂𝐷600 = 0,001. Además, se asume la siguiente curva de calibración. 

1 𝑂𝐷600 = 0,    [
  𝑑𝑒  . 𝑙 𝑝 𝑙𝑦𝑡 𝑐𝑎

𝐿
]        (5) 

Se tiene entonces que la concentración inicial de levadura en el precultivo es de: 

[
  𝑙𝑒𝑣𝑎𝑑𝑢𝑟𝑎

𝐿
] = 0,   ∗ 0,001 = 0,000     

Se calcula entonces la masa de biomasa (F24) según el volumen del medio: 

𝐹2 =
0,000    [

 
𝐿] ∗ 𝐹22

1000
          ( ) 

𝐹2 = 1,58 ∗ 10−4 [𝑘 ] 

Finalmente, dado que se asume que no hay consumo de sustrato ni formación de biomasa nueva, 

las concentraciones de DEHU y manitol en el medio se mantienen, al igual que la masa de levadura. 

Por lo tanto, las masas de DEHU y glucosa son: 

𝐹22𝐷 𝐻 = 𝐹25𝐷 𝐻 = 
𝑃𝐷 𝐻 ∗ 𝐹22

1000
      (7) 

𝐹22𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = 𝐹25𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = 
𝑃𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 ∗ 𝐹22

1000
      (8) 

𝐹2 = 𝐹25𝑙 𝑣𝑎𝑑𝑢𝑟𝑎     (9) 

 

𝐹22𝐷 𝐻 = 8,0 [𝑘 ] 

𝐹22𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = 0,5 [𝑘 ] 
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𝐹25𝑙 𝑣𝑎𝑑𝑢𝑟𝑎 = 1,58 ∗ 10−4 [𝑘 ] 

 

10.4.8 Precultivo en medio YPD 

 

Los datos utilizados para obtener las masas de cada corriente se presentan en la Tabla A7: 

  
Tabla A 7: Datos utilizados en el balance de masa del precultivo en medio YPD. 

Dato Cantidad Unidad 

Densidad DEHU  1,56 [kg/L] 

Densidad Glucosa 1,56 [kg/L] 

Densidad Peptona 0,3 [kg/L] 

Densidad Ext. Levadura 0,49 [kg/L] 

Densidad Levadura 1,112 [kg/L] 

Densidad Manitol 0,45 [kg/L] 

Densidad Sulfato de amonio 1,77 [kg/L] 

Concentración glucosa en YPD (𝑃𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎) 20 [g/L] 

Concentración peptona en YPD (𝑃   𝑡𝑜 𝑎) 20 [g/L] 

Concentración extracto de levadura en YPD 

(𝑃 𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡𝑜) 
10 [g/L] 

 

A partir del volumen de medio YPD (𝑉𝐹26), se calculan las masas de glucosa, peptona y extracto 

de levadura en el medio YPD. 

(𝑉𝐹26 ∗ 𝑃𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎)

1000
= 𝐹2 𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎             (1) 

(𝑉𝐹26 ∗ 𝑃   𝑡𝑜 𝑎)

1000
= 𝐹2    𝑡𝑜 𝑎           (2) 

(𝑉𝐹26 ∗ 𝑃 𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡𝑜 )

1000
= 𝐹2  𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡𝑜              ( ) 

𝐹2 𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = 57,5 [𝑘 ] 

𝐹2    𝑡𝑜 𝑎 =  57,5 [𝑘 ] 

𝐹2  𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡𝑜 =  28 [𝑘 ] 

Utilizando las densidades de la glucosa, la peptona y el extracto de levadura, se obtienen los litros 

de agua que se deben agregar al medio. 

𝑉𝐹26𝑎𝑔𝑢𝑎 = 𝑉𝐹26 − 𝐹2 𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 ∗ 𝜌𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 − 𝐹2    𝑡𝑜 𝑎 ∗ 𝜌   𝑡𝑜 𝑎 − 𝐹2  𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡𝑜 ∗ 𝜌 𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡.  ( ) 
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𝑉𝐹26𝑎𝑔𝑢𝑎 = 𝐹2 𝑎𝑔𝑢𝑎 = 2599,0 [𝑘 ] 

Para calcular la cantidad de sustrato consumido y la biomasa producida se utilizan ecuaciones de 

balances de masa para el diseño de reactores batch, que se exponen a continuación:  

Balance de nutrientes: 

𝑡𝑏𝑎𝑡 ℎ =
1

µ𝑚𝑎𝑥
∗ ln

(

  
 
1 + 

𝑆0 − 𝑆 

(
1
  
𝑆

+
𝑞 

µ𝑚𝑎𝑥 ∗  𝑃
𝑆

+
𝑚𝑠

µ𝑚𝑎𝑥
) ∗ 𝑋0

)

  
 
            (5) 

Donde: 

µ𝑚𝑎𝑥: 𝑡𝑎𝑠𝑎 𝑚á𝑥 𝑚𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑟𝑒𝑐 𝑚 𝑒𝑛𝑡  𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑓 𝑐  [ℎ
−1]  

𝑆0: 𝑐 𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐 ó𝑛  𝑛 𝑐 𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  [
𝑔

 
]  

𝑆 : 𝑐 𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐 ó𝑛 𝑓 𝑛𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  [
𝑔

 
]  

𝑋0: 𝑐 𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐 ó𝑛  𝑛 𝑐 𝑎𝑙 𝑑𝑒    𝑚𝑎𝑠𝑎 [
𝑔

 
]  

 𝑋
𝑆
 
: 𝑟𝑒𝑛𝑑 𝑚 𝑒𝑛𝑡  𝑑𝑒    𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  [

𝑔 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎

𝑔 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜
]  

𝑞 : 𝑣𝑒𝑙 𝑐 𝑑𝑎𝑑 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑓 𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑓 𝑟𝑚𝑎𝑐 ó𝑛 𝑑𝑒 𝑝𝑟 𝑑𝑢𝑐𝑡  [
𝑔  𝑟𝑜𝑑𝑢 𝑡𝑜

𝑔   𝑙∗ℎ
]  

𝑚𝑠: 𝑣𝑒𝑙 𝑐 𝑑𝑎𝑑 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑓 𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑚𝑎𝑛𝑡𝑒𝑛𝑐 ó𝑛 [ℎ
−1]  

Si no se forma producto ligado al metabolismo energético y se desprecia la mantención, se obtiene 

lo siguiente:  

𝑡𝑏𝑎𝑡 ℎ =
1

µ𝑚𝑎𝑥
∗ ln

(

  
 
1 + 

𝑆0 − 𝑆 

(
1
  
𝑆

) ∗ 𝑋0
)

  
 
            ( ) 

Mediante esta ecuación es posible conocer la cantidad final de sustrato 𝑆 . Pero primero se debe 

obtener la expresión de 𝑆0 y 𝑋0: 

 𝑆0 = 
(𝐹26𝑔𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎+𝐹27𝑔𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎)

𝑉𝐹25+𝑉𝐹26
∗ 1000        (7) 

𝑆0 = 17,97 [
 

𝐿
] 

𝑋0 =
𝐹25𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 ∗ 1000

𝑉𝐹25 + 𝑉𝐹26
                 (8) 
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𝑋0 =  ,88 ∗ 10−5  [
 

𝐿
] 

Reemplazando los valores y despejando Sf: 

2  [ℎ] =
1

0,2  [ℎ−1]
∗ ln (1 + 

17,97 − 𝑆 

(
1
0, ) ∗  ,88 ∗ 10

−5
)             

𝑆 = 17,9  [
 

𝐿
] 

Con este valor, se calcula el % de consumo de sustrato: 

%𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡 =
𝑆0 − 𝑆 

𝑆0
∗ 100       (9) 

%𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡 = 0,1   

Además, se calcula la concentración de biomasa producida con el balance de biomasa: 

𝑋 = 𝑋0 ∗ exp(µ𝑚𝑎𝑥 ∗ 𝑡)         (10) 

Donde  

𝑋: 𝑐 𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐 ó𝑛 𝑑𝑒    𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑒𝑛 𝑓𝑢𝑛𝑐 ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑡 𝑒𝑚𝑝  𝑑𝑒  𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐 ó𝑛 [
𝑔

 
]  

Reemplazando: 

𝑋 = 0,015 [
 

𝐿
] 

Con los valores de consumo de sustrato y concentración de biomasa obtenida se pueden calcular 

las masas a la salida del fermentador.  

Se calcula la masa de biomasa en el inóculo (𝐹27𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎): 

 

𝐹27𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 =
𝑋 ∗ (𝑉𝐹25 + 𝑉𝐹26)

100
        (11) 

𝐹27𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 = 5 ∗ 10−2 [𝑘 ] 

Se calculan las masas de los nutrientes finales con el % de consumo de sustrato. Se asume que el 

consumo es igual para los tres nutrientes presentes (sin contar el DEHU), aun cuando se calcularon 

los moles consumidos/ moles sustrato en el Anexo 5, dado que se desconoce la composición de la 

peptona y por tanto no se conoce su masa molar para obtener la relación directa de los gramos 

consumidos. Entonces: 

𝐹27𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = (𝐹25𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 + 𝐹2 𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎) ∗ (1 − (% 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡 ∗ 100))  (12) 

𝐹27   𝑡𝑜 𝑎 = (𝐹2    𝑡𝑜 𝑎) ∗ (1 − (% 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡 ∗ 100))       (1 ) 
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𝐹27 𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡𝑜 = (𝐹2  𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡𝑜) ∗ (1 − (% 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡 ∗ 100))      (1 ) 

𝐹27𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = 58,2 [𝑘 ] 

𝐹27   𝑡𝑜 𝑎 = 57,7 [𝑘 ] 

𝐹27 𝑥𝑡𝑟𝑎 𝑡𝑜 = 28,8 [𝑘 ] 

Finalmente, el DEHU no se consume, dado que aún queda glucosa disponible. 

𝐹25𝐷 𝐻 = 𝐹27𝐷 𝐻           (15) 

𝐹27𝐷 𝐻   = 0,8 [𝑘 ] 

NOTA: los kilogramos de biomasa reportados hasta el momento están expresados en biomasa seca 

(DW), dado que es el valor reportado por el rendimiento de biomasa. 

 

10.4.9 Fermentación en DEHU  

 

Se calcula la cantidad de sulfato de amonio necesaria, que corresponde a un 5%(p/v). 

𝐹28 = (
%
𝑝
𝑣

100
) ∗ (𝑉𝐹23 + 𝑉𝐹11 + 𝑉𝐹27) ∗ 1000          (1) 

𝐹28 = 1 0.118 [ ] = 1 0,1 [𝑘 ] 

Y el volumen de F28, VF28 se obtiene como: 

𝑉𝐹28 =
𝐹28

𝜌𝑠𝑢𝑙 𝑎𝑡𝑜
             (2) 

𝑉𝐹28 = 90,5 [𝐿] 

Posteriormente, se utilizan las ecuaciones de diseño del fermentador batch para obtener el tiempo 

máximo al que se puede operar la fermentación, considerando que el sustrato final es cero (𝑆 =

0). 

𝑡𝑏𝑎𝑡 ℎ =
1

µ𝑚𝑎𝑥
∗ ln

(

  
 
1 + 

𝑆0 − 𝑆 

(
1
  
𝑆

) ∗ 𝑋0
)

  
 
            ( ) 

Se calcula 𝑋0 y 𝑆0 para reemplazarlos: 

𝑆0 = 
(𝐹2 𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 + 𝐹2 𝐷 𝐻 + 𝐹11𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 + 𝐹27𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 + 𝐹27𝐷 𝐻 )

𝑉𝐹26 + 𝑉𝐹27 + 𝑉𝐹11
∗ 1000        ( ) 

𝑆0 = 19,92 [
 

𝐿
] 
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𝑋0 =
𝐹27𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 ∗ 1000

𝑉𝐹23 + 𝑉𝐹27 + 𝑉𝐹11
                 (5) 

𝑋0 = 0,00157 [
 

𝐿
] 

Reemplazando: 

𝑡𝑏𝑎𝑡 ℎ =
1

0,2  [ℎ−1]
∗ ln (1 + 

(19,92 − 0) [
 
𝐿]

(
1
0, ) ∗ 0,00157

)            ( ) 

 

𝑡𝑏𝑎𝑡 ℎ =  5,  [ℎ] 

Además, con el balance de biomasa se calcula la cantidad de biomasa que se puede obtener en la 

fermentación al trabajar en el tiempo calculado: 

𝑋 = 𝑋0 ∗ exp(µ𝑚𝑎𝑥 ∗ 𝑡)         (7) 

𝑋 = 7,97 [
 

𝐿
] 

Con Xf se calcula la biomasa producida en peso seco (DW): 

𝑙𝑒𝑣𝑎𝑑𝑢𝑟𝑎 𝑒𝑛 𝑝𝑒𝑠  𝑠𝑒𝑐 

𝑙 𝑡𝑒
=
𝑋 ∗ ( 𝑉𝐹23 + 𝑉𝐹11 + 𝑉𝐹27 + 𝑉𝐹28)

1000
          (8) 

𝑙𝑒𝑣𝑎𝑑𝑢𝑟𝑎 𝑒𝑛 𝑝𝑒𝑠  𝑠𝑒𝑐  = 25 ,0  [
𝑘 

𝑙 𝑡𝑒
] 

Este peso contiene un 5% de agua que queda disponible en la levadura. Por lo tanto, se retira 

teóricamente para calcular la materia seca de la levadura: 

𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑎 =  𝑙𝑒𝑣𝑎𝑑𝑢𝑟𝑎 𝑒𝑛 𝑝𝑒𝑠  𝑠𝑒𝑐 − (
5%

100
) ∗ 𝑙𝑒𝑣𝑎𝑑𝑢𝑟𝑎 𝑒𝑛 𝑝𝑒𝑠  𝑠𝑒𝑐      (9) 

𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑎 = 2  , 2  [𝑘 ] 

Asumiendo que la masa húmeda posee un 80% de masa en agua, el 20% restante es la materia seca. 

Haciendo la proporción: 

𝐵  𝑚𝑎𝑠𝑎 ℎú𝑚𝑒𝑑𝑎 =
𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑎 ∗ 100%

20%
        (10) 

𝐵  𝑚𝑎𝑠𝑎 ℎú𝑚𝑒𝑑𝑎 = 121 , 2 [𝑘 ] 

El resto de los valores de la salida se obtienen con el consumo de nutrientes. En primer lugar, se 

asumió que se consumían todos los sustratos, por lo que:  

𝐹29𝐷 𝐻 = 𝐹29𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = 𝐹29𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 = 0 [𝑘 ] 
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Por otro lado, la cantidad de fuente de nitrógeno consumida se calcula en el apartado de consumo 

en fermentaciones (Ver Anexo 5). En él se obtiene que se consumen 

0,209 [
𝑚𝑜𝑙 𝑠𝑢𝑙 𝑎𝑡𝑜  𝑜 𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜𝑠

𝑚𝑜𝑙 𝑑  𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜  𝑜 𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜𝑠
].  

Ponderando el valor de los moles consumidos por los pesos molares, se obtienen los 

[
𝑘𝑔 𝑠𝑢𝑙 𝑎𝑡𝑜  𝑜 𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜𝑠

𝑘𝑔 𝑑  𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜  𝑜 𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜𝑠
]. 

𝐶 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡 =  0,209 [
𝑚 𝑙 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠
] ∗

𝑃𝑀𝑠𝑢𝑙 𝑎𝑡𝑜 𝑑  𝑎𝑚𝑜 𝑖𝑜 

𝑃𝑀𝐷 𝐻 
   (11) 

𝐶 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡 = 0,158 [
𝑘  𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠

𝑘  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠
] 

 

Posteriormente, es necesario calcular los kilogramos de sustrato consumidos, como sigue: 

𝑘  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠 =  (𝐹2 𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 + 𝐹27𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎) − 𝐹29𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 + (𝐹2 𝐷 𝐻 +

𝐹27𝐷 𝐻 ) − 𝐹29𝐷 𝐻 + 𝐹11𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙 − 𝐹29𝑚𝑎 𝑖𝑡𝑜𝑙                  (12)  

𝑘  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠 =   2, 2 [𝑘 ] 

 

Se calculan entonces los kilogramos de sulfato consumidos: 

𝑘  𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠 =  𝐶 𝑛𝑠𝑢𝑚  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡 ∗ 𝑘  𝑑𝑒 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠    (1 ) 

𝑘  𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠 = 100,9 [𝑘 ] 

Por lo tanto, la masa de sulfato de amonio presente la salida del medio algal (𝐹29𝑠𝑢𝑙 𝑎𝑡𝑜) es: 

𝐹29𝑠𝑢𝑙 𝑎𝑡𝑜 = 𝐹28𝑠𝑢𝑙 𝑎𝑡𝑜 − 𝑘 . 𝑠𝑢𝑙𝑓𝑎𝑡  𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠     (1 ) 

𝐹29𝑠𝑢𝑙 𝑎𝑡𝑜 = 59,2 [𝑘 ] 

Y, por último, se asume que la fuente preferente de nitrógeno es el sulfato, por lo que la masa de 

peptona no varía: 

𝐹27   𝑡𝑜 𝑎 = 𝐹29   𝑡𝑜 𝑎 = 57,7 [𝑘 ] 

 

10.4.10 Centrífuga 

 

Dada la eficiencia de la centrifugación, se recupera un 80% del sólido en este equipo. Por lo que la 

masa de biomasa húmeda (F31) es: 

𝐹 1 = 0,8 ∗ 𝐹29𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎      (1) 

𝐹 1 = 97  [𝑘 ] 
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Realizando el balance de masa global en el equipo, se despeja la masa de sobrenadante (F30): 

𝐹29 + 𝐹 0 = 𝐹 1        (2) 

𝐹 0 =  1. 87,8 [𝑘 ] 

10.4.11 Secador  

 

Se calcula la cantidad de biomasa seca obtenida en el secador (F33), considerando que la biomasa 

posee un 80% de humedad y se requiere disminuirla a un 5%. Para esto, se calcula en primer lugar 

la materia seca presente en F31: 

𝑀𝑎𝑡𝑒𝑟 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑎 = 𝐹 1 ∗ 0,2    (1) 

𝑀𝑎𝑡𝑒𝑟 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑎 = 19 ,  [𝑘 ] 

Asumiendo el 5% de humedad, se tiene que un 95% de la masa corresponde a la materia seca. 

Realizando la proporción se obtiene la biomasa seca 𝐹  : 

𝐹  =
𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟 𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑎 ∗ 100%

95%
       (2) 

𝐹  = 20  [𝑘 ] 

Finalmente, realizando el balance de masa global en la cámara de secado, se obtiene la masa de 

vapor de agua evaporada en el secador (𝐹 2): 

𝐹 2 = 𝐹 1 − 𝐹          ( ) 

𝐹 2 = 7 8,1 [𝑘 ] 
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10.5 Anexo 5: Cálculo de consumo en fermentaciones 

Se realiza el cálculo del consumo molar de las fermentaciones con el fin de utilizar sus valores en 

el desarrollo del balance de masa y el balance de energía. Los datos utilizados para este cálculo son 

los siguientes: 

Tabla A 8: Datos para calcular el consumo de las fermentaciones 

Compuestos  Formula  

Peso molecular 

[g/mol] 

Glucosa C6H12O6 180,16 

Manitol C6H14O6 182,17 

DEHU C6H7O7 175,12 

Extracto de levadura  C19H14O  274,3 

Peptona - - 

Biomasa W29 CH1.675O0.523N0.153 25,57 

Sulfato de amonio (NH4)2SO4 132,14 

% Cenizas biomasa 5,7 - 

  

El peso molar de la biomasa se calcula según su fórmula estequiométrica, de la siguiente forma: 

𝑃𝑀𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 = (1 ∗ 𝑃𝑀 + 1, 75 ∗ 𝑃𝑀𝐻 + 0,52 ∗ PMO + 0,15 ∗ PMN) ∗ (1 + (
%𝑐𝑒𝑛 𝑧𝑎𝑠

100
)) 

𝑃𝑀𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 = 1 ∗ 12,01 + 1, 75 ∗ 1 + 0,52 ∗ 15,9 + 0,15 ∗ 1 ) ∗ (1 + (
5,7

100
)) 

𝑃𝑀𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 = 25,57 [
 

𝑚 𝑙
] 

Dado que en la primera fermentación se asume que no hay consumo, solo se realiza el cálculo para 

la fermentación en medio YPD y medio algal. 

 

• Medio YPD 

Se expresa la reacción de formación de biomasa: 

𝐺𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎 + 𝑎 𝑂2 +   𝑝𝑒𝑝𝑡 𝑛𝑎 → 𝑐 biomasa + 𝑑 CO2 + 𝑒H20  

 C6H12O6 + 𝑎 𝑂2 +   𝑁𝐻3 → 𝑐 CH1.675O0.523N0.153 + 𝑑 CO2 + 𝑒H20 

Cabe destacar que se desconoce la fórmula estequiométrica de la peptona, por lo tanto, se asume 

𝑁𝐻3. 

Se calcula en valor de 𝑐: 

𝑐 =    𝑆 ∗ 𝑃𝑀𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 ∗ 1 𝑃𝑀𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 



85 

 

𝑐 = 0, [
     𝑚𝑎𝑠𝑎

   𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] ∗ 180,1 [

   𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎

𝑚 𝑙  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] ∗

1

25,57
 [
𝑚 𝑙    𝑚𝑎𝑠𝑎

     𝑚𝑎𝑠𝑎
]  

𝑐 =  ,22 [𝑚 𝑙
   𝑚𝑎𝑠𝑎

𝑚 𝑙  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] 

Se hace el balance por elemento: 

𝐶:                = 𝑐 + 𝑑  

𝐻:              12 +   = 1, 75𝑐 + 2𝑒  

𝑂:                + 2𝑎 = 0,52 𝑐 + 2𝑑 + 𝑒  

𝑁:                = 0,15 𝑐  

Resolviendo el sistema de ecuaciones se obtiene el valor para cada constante: 

𝑎 = 1 ,157 [
𝑚 𝑙 𝑂2 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] 

 = 0,   [
𝑚 𝑙 𝑝𝑒𝑝𝑡 𝑛𝑎 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
]  

𝑑 = 1,77 [
𝑚 𝑙 𝐶𝑂2 𝑝𝑟 𝑑𝑢𝑐 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] 

𝑒 = 10,  [
𝑚 𝑙 𝐻2𝑂 𝑝𝑟 𝑑𝑢𝑐 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] 

• Medio algal  

Se expresa la reacción de formación de biomasa: 

 DEH + 𝑎 𝑂2 +   𝑠𝑢𝑙𝑓. 𝑑𝑒 𝑎𝑚 𝑛  → 𝑐 biomasa + 𝑑 CO2 + 𝑒 H20  

 C6H7O7 + 𝑎𝑂2 +  (𝑁𝐻4)2𝑆𝑂4 → 𝑐 CH1.675O0.523N0.153 + 𝑑 CO2 + 𝑒 H20  

 

Se calcula en valor de 𝑐: 

𝑐 =    𝑆 ∗ 𝑃𝑀𝐷 𝐻 ∗ 1 𝑃𝑀𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 

𝑐 = 0, [
     𝑚𝑎𝑠𝑎

  𝐷𝐸𝐻𝑈
] ∗ 175,12 [

  𝐷𝐸𝐻𝑈

𝑚 𝑙 𝐷𝐸𝐻𝑈
] ∗

1

25,57
 [
𝑚 𝑙    𝑚𝑎𝑠𝑎

     𝑚𝑎𝑠𝑎
]  

𝑐 = 2,7  [𝑚 𝑙
   𝑚𝑎𝑠𝑎

𝑚 𝑙 𝐷𝐸𝐻𝑈
] 

Se hace el balance por elemento: 

𝐶:                = 𝑑 + 𝑒  

𝐻:              7 + 8𝑐 = 1, 75𝑑 + 2𝑓  
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𝑂:               7 + 2 +  𝑐 = 0,52 𝑑 + 2𝑒 + 𝑓  

𝑁:               2𝑐 = 0,15 𝑑  

Resolviendo el sistema de ecuaciones se obtiene el valor para cada constante: 

𝑎 = 9,99 [
𝑚 𝑙 𝑂2 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] 

 = 0,21 [
𝑚 𝑙 𝑝𝑒𝑝𝑡 𝑛𝑎 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
]  

𝑑 =  ,2  [
𝑚 𝑙 𝐶𝑂2 𝑝𝑟 𝑑𝑢𝑐 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] 

𝑒 =  , 8 [
𝑚 𝑙 𝐻2𝑂 𝑝𝑟 𝑑𝑢𝑐 𝑑 𝑠

𝑚 𝑙 𝑑𝑒  𝑙𝑢𝑐 𝑠𝑎
] 
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10.6 Anexo 6: Dimensionamientos 

10.6.1 Tanque, reactores y fermentadores 

 

10.6.1.1 Dimensiones 

 

En primer lugar, se define el volumen de trabajo(𝑉𝑡𝑟𝑎𝑏𝑎𝑗𝑜) de cada equipo según la información 

entregada por el balance de masa, como se muestra en la Tabla A9: 

Tabla A 9: Volúmenes de trabajo por equipo 

Equipo TQ1 SR1 SR2 SR3 FM1 FM2 FM3 

Volumen de trabajo [m^3] 12,53 18,64 15,77 13,16 0,36 3,24 32,25 

 

Posteriormente, se seleccionan las relaciones altura/diámetro (𝑟𝑒𝑙𝐻 𝐷) y los márgenes de seguridad 

para cada equipo: 

• Tanque:  

o (𝑟𝑒𝑙𝐻
𝐷

) = 1,5  

o 𝑚𝑎𝑟 𝑒𝑛 = 0,1 

 

• Reactores: 

o (𝑟𝑒𝑙𝐻
𝐷

) = 1,5  

o 𝑚𝑎𝑟 𝑒𝑛 = 0,2 

o (𝑟𝑒𝑙𝐷𝑖
𝐷

) = 1   

• Fermentadores: 

o (𝑟𝑒𝑙𝐻
𝐷

) =   

o 𝑚𝑎𝑟 𝑒𝑛 = 0,2 

o (𝑟𝑒𝑙𝐷𝑖
𝐷

) = 1   

 

Con esto, se calcula el volumen de cada equipo (𝑉 𝑞𝑢𝑖 𝑜)  según la siguiente fórmula: 

(𝑉 𝑞𝑢𝑖 𝑜) = 𝑉𝑡𝑟𝑎𝑏𝑎𝑗𝑜 ∗ (1 +𝑚𝑎𝑟 𝑒𝑛)              (1) 

Luego, se calcula el diámetro de cada equipo asumiendo una configuración cilíndrica, recordando 

que el volumen de un cilindro es: 

𝑉 = 𝜋 ∗ (
𝐷

2
)
2

∗ 𝐻    (2) 

Reemplazando H:  
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𝑉 = 𝜋 ∗
𝐷2

 
∗ 𝑟𝑒𝑙𝐻

𝐷
∗ 𝐷      ( )   

Despejando D: 

𝐷 𝑞𝑢𝑖 𝑜 = √
𝑉 𝑞𝑢𝑖 𝑜

𝜋
∗  ∗ 𝑟𝑒𝑙𝐻

𝐷

3

                ( ) 

 

La altura se calcula directamente con 𝑟𝑒𝑙𝐻
𝐷

 como: 

𝐻 = 𝐷 ∗ 𝑟𝑒𝑙𝐻
𝐷
            (5) 

Finalmente, el diámetro del agitador se obtiene con: 

𝐷𝑖 = 𝐷 ∗ 𝑟𝑒𝑙𝐷𝑖
𝐷
          ( )   

Aplicando las ecuaciones 1, 4, 5 y 6 a cada uno de los volúmenes de trabajo, se obtienen los 

resultados expresados en la Tabla A10: 

Tabla A 10: Dimensiones características de tanque, reactores y fermentadores 

Parámetro TQ1 SR1 SR2 SR3 FM1 FM2 FM3 

Volumen de trabajo [m^3] 12,53 18,64 15,77 13,16 0,36 3,24 32,25 

Margen de seguridad 0,10 0,20 0,20 0,20 0,20 0,20 0,20 

Volumen reactor [L] 13,79 22,37 18,92 15,79 0,43 0,39 38,70 

Relación H/D 1,50 1,50 1,50 1,50 3,00 3,00 3,00 

Altura H [m] 3,41 4,00 3,78 3,56 1,70 3,55 7,63 

Diámetro D [m] 2,27 2,67 2,52 2,38 0,00 1,18 2,54 

Diámetro agitador [m] - 0,89 0,84 0,79 0,57 0,39 0,85 

 

Como se mencionó en el cuerpo del informe, dadas las similitudes de operación y de tamaño del 

reactor 1 (SR1) con el reactor (SR2), se decide ocupar el reactor 1 (SR1) tanto para la operación 

de lixiviación ácida como para la depolimerización. 

 

10.6.1.2 Velocidad de agitación 

 

Utilizando el criterio de escalamiento mediante mantención de la velocidad tangencial 

(𝑁𝐷𝑖) 𝑠 𝑎𝑙𝑎1 = (𝑁𝐷𝑖) 𝑠 𝑎𝑙𝑎2. Se calculan los rpm a los que debe operar cada equipo para mantener 

los niveles de agitación de su respectivo modelo en piloto, a excepción del fermentador 3. 

Para los reactores, se obtiene el volumen de trabajo (𝑉𝑡𝑟𝑎𝑏𝑎𝑗𝑜) de la escala piloto de la lixiviación 

ácida, depolimerización y sacarificación según (Camus, 2016) [54] y se sigue el procedimiento de la 

sección anterior para conocer el diámetro aproximado de su agitador. Además, se registran las rpm 

mencionadas en el artículo y se transforman a rpm del siguiente modo: 
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𝑟𝑝𝑠 =
𝑟𝑝𝑚

 0
     (7) 

Como ya se calculó el diámetro del agitador en la escala 2 (sección anterior), es posible obtener las 

nuevas rps con la siguiente formula: 

(𝑟𝑝𝑠 𝑠 𝑎𝑙𝑎1 ∗ 𝐷𝑖 𝑠 𝑎𝑙𝑎1)

𝐷  𝑠 𝑎𝑙𝑎2
= 𝑟𝑝𝑠 𝑠 𝑎𝑙𝑎2      (8) 

El mismo procedimiento se sigue para los fermentadores. Sin embargo, el modelo a escala piloto 

es un reactor de 5[L] con una agitación de 550 [rpm] y una aireación de 1 [vvm] para la producción 

de SCP utilizado en el artículo de (Juszczyk, 2013) [31]. 

Los resultados se resumen en la Tabla A11. 

Tabla A 11:Revoluciones por segundo (N) necesarias para mantener el nivel de agitación. 

 Escala 1 (original piloto) Escala 2 (industrial) 

Equipo V_trabajo 

[m^3] 

V_reactor 

[m^3] 

Di 

[m] 

 

[rpm] 

N [rps] Di [m] N 

[rps] 

[rpm] 

Reactor 1 0,38 0,456 0,24 200 3,33 0,89 0,91 55 

Reactor 2 0,24 0,290 0,21 200 3,33 0,84 0,83 50 

Reactor 3 0,034 0,075 0,13 500 8,33 0,79 1,40 84 

Fermentador 1 - 0,005 0,05 550 9,17 0,19 2,62 158 

Fermentador 2 - 0,005 0,05 550 9,17 0,39 1,26 76 

 

Para estimar la velocidad de agitación del fermentador 3, es necesario obtener primero su 

potencia, por lo que las rpm del equipo se presentan en la siguiente sección.  

10.6.1.3 Potencia (P) y potencia con gas (𝑃𝐺): 
 

Para calcular la potencia se debe conocer en primer lugar el número de Reynolds (𝑅𝑒) de cada 

equipo, el que se calcula como sigue: 

𝑅𝑒 =
𝑁 ∗ 𝐷𝑖

2 ∗ 𝜌

µ
      (9) 

Donde: 

𝑁 ∶ 𝑟𝑒𝑣 𝑙𝑢𝑐  𝑛𝑒𝑠 𝑝 𝑟 𝑠𝑒 𝑢𝑛𝑑   

𝐷𝑖 ∶ 𝑑 á𝑚𝑒𝑡𝑟  𝑑𝑒𝑙 𝑎  𝑡𝑎𝑑 𝑟 [𝑚]  

𝜌 ∶ 𝑑𝑒𝑛𝑠 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑒𝑑   [
𝑘𝑔

𝑚3]  

µ ∶ 𝑉 𝑠𝑐 𝑠 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑒𝑑   [
𝑘𝑔

𝑚∗𝑠
]  
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Los valores de densidad son los obtenidos en el balance de masa, mientras que la viscosidad es 

asumida como la viscosidad del agua a las T° de operación de cada equipo. En la Tabla A12 se 

muestra el resumen del cálculo del número de Reynolds: 

Tabla A 12: Número de Reynolds para cada reactor y fermentador 

Cálculo de Reynolds 

Equipo T° [°C] µ[kg/m*s] ρ[kg/m^3] N_Re 

Reactor 1 25 0,00089 1018,98734 8,2E+05 

Reactor 2 50 0,0005 1026,00976 1,2E+06 

Reactor 3  25 0,00089 1000 9,9E+05 

Fermentador 1 30 0,000798 1008,55839 1,2E+05 

Fermentador 2 30 0,000798 956,534568 2,3E+05 

Fermentador 3 30 0,000798 995,603154 - 

 

Con el número de Reynold calculado, se utiliza el siguiente diagrama (Figura A3) que correlaciona 

el n° de potencia con (Re). Se asume el uso de una turbina Rushton (curva 1), dada la amplia gama 

de viscosidades que trabaja y para ponerse en el peor caso. Como todos los (Re) obtenidos están 

en el régimen turbulento. El valor del n° de potencia (Np) para cada equipo es de ~5.  

 

Figura A 3: Correlación entre el número de Reynolds y el número de potencia para tres tipos de agitadores 

 

Finalmente, se despeja la potencia desde el número de potencia (Np), cuya ecuación en la siguiente: 

 

𝑁 =
𝑃 ∗  

𝜌 ∗ 𝑁3 ∗ 𝐷𝑖
5       (10) 
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Donde: 

𝑁 ∶ 𝑟𝑒𝑣 𝑙𝑢𝑐  𝑛𝑒𝑠 𝑝 𝑟 𝑠𝑒 𝑢𝑛𝑑   

𝐷𝑖 ∶ 𝑑 á𝑚𝑒𝑡𝑟  𝑑𝑒𝑙 𝑎  𝑡𝑎𝑑 𝑟 [𝑚]  

𝜌 ∶ 𝑑𝑒𝑛𝑠 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑒𝑑   [
𝑘𝑔

𝑚3]  

 ∶ 𝑎𝑐𝑒𝑙𝑒𝑟𝑎𝑐 ó𝑛 𝑑𝑒  𝑟𝑎𝑣𝑒𝑑𝑎𝑑 [
𝑚

𝑠2
] = 9,8  

Utilizando los datos de la Tabla A12, se obtienen los resultados expuestos en la Tabla A13: 

Además, en la misma tabla se muestra la potencia de agitación estimada para el fermentador 3, a 

través del valor típico reportado en bibliografía para cultivos celulares de volúmenes cercanos a 25 

[𝑚3] [64]: 

Tabla A 13: Cálculo de la potencia para cada reactor y fermentador 

Cálculo de potencia  

Equipo  Np (región 

turbulenta) 

g 

[m/s^2] 

Potencia 

[kgf*m/s] 

Potencia 

[kW] 

Reactor 1 5 9,8 218,31 2,14 

Reactor 2 5 9,8 125,07 1,23 

Reactor 3  5 9,8 436,41 4,28 

Fermentador 1 5 9,8 2,22 0,02 

Fermentador 2 5 9,8 9,18 0,09 

Fermentador 3 5 9,8 2551,02 25 

 

Luego, para calcular las RPM del fermentador 3, se utiliza la ecuación 10 del número de potencia 

y se despeja N, reemplazando: 

5 =
2551,02 ∗ 9,8

995, ∗ 𝑁3 ∗ 0,85
 

𝑁 = 2,2  [𝑟𝑝𝑠] 

𝑁  𝑚  𝑡𝑎𝑑𝑜𝑟3 = 1 5 [𝑟𝑝𝑚] 

Sin embargo, dado que los fermentadores poseen un flujo de gas, es necesario aplicar una 

corrección el número de potencia considerando que las burbujas de aire disminuyen la potencia 

consumida por el agitador. Para esto, se utiliza la siguiente relación: 

𝑃𝐺
𝑃
=

𝐹𝑎

𝑁 ∗ 𝐷𝑖
3 = 𝑁𝑎         (11) 

Donde: 

𝐹𝑎: 𝑓𝑙𝑢𝑗  𝑑𝑒 𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑐  𝑛 [
𝑚3

𝑠
]  
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𝑃𝐺: 𝑝 𝑡𝑒𝑛𝑐 𝑎 𝑐 𝑛  𝑎𝑠 [𝑘𝑊]  

𝑁𝑎: 𝑛ú𝑚𝑒𝑟  𝑑𝑒 𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑐 ó𝑛   

 

Se calcula el flujo de aireación considerando que los fermentadores poseen un sistema de aireación 

de 1[vvm] (volumen de aire por volumen de líquido por minuto) y que vvm es igual a: 

𝑣𝑣𝑚 =
𝐹𝑎

𝑉 𝑙 𝑞𝑢 𝑑 
 (12) 

Donde: 

𝑉𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 = 𝑉𝑡𝑟𝑎𝑏𝑎𝑗𝑜 𝑒𝑛 [𝑚
3]  

Por lo tanto, multiplicando el vvm por el volumen de trabajo de cada fermentador, y reemplazando 

los valores en la ecuación 11, se obtiene la relación  
𝑃𝐺

𝑃
 que permite calcular 𝑃𝐺 . Los resultados 

para los tres fermentadores se muestran en la Tabla A14: 

Tabla A 14: Resultados de la potencia consumida por la agitación con gas en los fermentadores 

Potencia con gas 

Equipo Aireación (vvm) Fa Na Potencia [KW] 

Fermentador 1 1 0,01 0,34 0,01 

Fermentador 2 1 0,05 0,70 0,06 

Fermentador 3 1 0,22 0,16 3,99 

 

10.6.2  Membranas 

 

Para realizar el dimensionamiento se realiza el escalamiento según el cross-flow típico de cada 

membrana en [𝑚3 𝑠]. Dicho valor se calcula con los volúmenes del balance de masa, donde: 

𝑉0𝑀𝐹 = 1 120,   [𝐿] 

𝑉0 𝐹 = 12708, 2 [𝐿] 

𝑉0𝑁𝐹 = 11  7, 9 [𝐿] 

𝑉0𝑂𝐼 = 1029 ,7  [𝐿] 

 

Cada uno de estos valores se transforma a 𝑚3, y se divide por las 2 horas de operación como sigue, 

obteniendo el Cros-Flow de cada etapa 

 

𝐶𝑟 𝑠𝑠𝐹𝑙 𝑤 = 𝑉0 ∗
1 [𝑚3]

1000 [𝐿]
∗ 2 [ℎ] ∗

  00 [𝑠]

1 [ℎ]
            (1) 
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𝐶𝑟 𝑠𝑠𝐹𝑙 𝑤𝑀𝐹 = 7,0  [
𝑚3

𝑠
] 

𝐶𝑟 𝑠𝑠𝐹𝑙 𝑤 𝐹 =  , 5 [
𝑚3

𝑠
] 

𝐶𝑟 𝑠𝑠𝐹𝑙 𝑤𝑁𝐹 = 5,72 [
𝑚3

𝑠
] 

𝐶𝑟 𝑠𝑠𝐹𝑙 𝑤𝑂𝐼 = 5,15 [
𝑚3

𝑠
] 

Con este valor, es posible realizar una búsqueda en el catálogo de la membrana [61]. Se ejemplificará 

con la membrana de osmosis inversa, y luego el procedimiento es análogo para el resto. 

Se necesita una membrana con un crossflow superior a 5,15 [
𝑚3

𝑠
]. Se realiza la búsqueda en la 

tabla de la Tabla A15 y se selecciona la que cumpla las condiciones, en este caso la de 6[
𝑚3

𝑠
]. La 

imagen informa que, con esa selección, se tiene un diámetro externo de entre 3.8’’/3.9’’ y un 

espesor de espaciado de 30 mil. 

Tabla A 15: Tabla de cross flows típicos de membranas espiral [membrana] 

 

Posteriormente, se observa el formato del código de designación de las membranas. Por lo que la 

membrana debe tener un código que comience en 38 o 39. 

 

 

Figura A 4: Formato de designación de las membranas 
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Se busca en la Tabla A16 el tipo de membrana que informa el artículo de (Camus,2016) para la 

nanofiltración. En este caso es RO98 pHt. Se ubica el espesor de espaciado (30) y se selecciona la 

que comience en 38 o 39. Por lo tanto, la membrana escogida en la 516645. 

Tabla A 16: Catálogo de tipo y código de membrana. 

 

Por último, se obtienen las dimensiones de la membrana desde la Tabla A17 que además se ilustran 

en la Figura A8. 

Tabla A 17:Dimensiones de la membrana según el diámetro externo de la  espiral. 

 

 

Figura A 5: Dimensiones características de las membranas espiral 

Realizando el mismo procedimiento con todas las membranas, se obtienen las siguientes 

dimensiones: 

Tabla A 18: Dimensiones características de las cuatro membranas seleccionadas para las condiciones de operación 

Dimensiones membranas 

alfa laval 

OD [mm] HD 

[mm] 

L1 

[mm] 

ID 

[mm] 

L2 [mm] Referencia 

GR95PP 516825 95-96,3 97,55 965 21,1 50 [61] 

UFX5pht 95-96,5 97,55 965 21,1 50 [61] 

NF 530979 95-96,5 97,55 965 21,1 50 [62] 

RO98 pHt™ 516645 95-96,5 97,55 965 21,1 50 [62] 
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10.6.3 Centrífuga  

 

Para dimensionar la centrífuga se utiliza la ecuación de diseño de una centrífuga tubular: 

𝑄 = 𝑉𝑔 ∗ {
2 ∗ 𝜋 ∗ 𝐿 ∗ 𝑅2 ∗ 𝛺2

 
} =   𝑉𝑔 ∗ 𝛴   (1) 

Donde: 

𝑉𝑔: 𝑉𝑒𝑙 𝑐 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑠𝑒𝑑 𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐 ó𝑛 𝑐𝑎𝑟𝑎𝑐𝑡𝑒𝑟 𝑠𝑡 𝑐𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑠ó𝑙 𝑑  𝑎 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑟 [
𝑚

𝑠
]  

𝐿: 𝑎𝑙𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟 𝑓𝑢 𝑎 [𝑚]  

𝑅: 𝑟𝑎𝑑   𝑐𝑎𝑟𝑎𝑐𝑡𝑒𝑟 𝑠𝑡 𝑐  𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟 𝑓𝑢 𝑎 [𝑚]  

 : 𝑎𝑐𝑒𝑙𝑒𝑟𝑎𝑐 ó𝑛 𝑑𝑒  𝑟𝑎𝑣𝑒𝑑𝑎𝑑 [
𝑚

𝑠2
]  

𝛺 = 𝑣𝑒𝑙 𝑐 𝑑𝑎𝑑 𝑎𝑛 𝑢𝑙𝑎𝑟 𝑑𝑒 𝑙𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡 𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 [
𝑟𝑎𝑑

𝑠
]   

También, se conoce la expresión para la velocidad de sedimentación: 

𝑉𝑔 = 
𝜌𝑃 − 𝜌 

18 ∗ µ
∗ 𝐷 

2 ∗            (2) 

Donde: 

𝜌𝑃: 𝑑𝑒𝑛𝑠 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑝𝑎𝑟𝑡 𝑐𝑢𝑙𝑎 𝑎 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑟 [
𝑘𝑔

𝑚3]   

𝜌 : 𝑑𝑒𝑛𝑠 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢 𝑑  [
𝑘𝑔

𝑚3]    

µ: 𝑣 𝑠𝑐 𝑠 𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢 𝑑  [
𝑘𝑔

𝑚∗𝑠
]  

𝐷 : 𝑑 á𝑚𝑒𝑡𝑟  𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑝𝑎𝑟𝑡 𝑐𝑢𝑙𝑎 𝑎 𝑠𝑒𝑝𝑎𝑟𝑎𝑟 [𝑚]  

Los datos utilizados para el dimensionamiento fueron los presentados en la Tabla A19: 

Tabla A 19: Datos para el dimensionamiento de la centrífuga 

Datos Bibliográficos  

Descripción  Símbolo  Magnitud Unidad Supuesto  Referencia 

G operación G 8000,0 - - [34] 

Volumen a tratar F29 31244,6 [L] - BM 

Diámetro partícula d 2,28 [m] - [72] 

Diámetro partícula d 2,28E-06 [μm] - [72] 

Aceleración de gravedad g 9,8 [m/s^2] - - 

Densidad sólido ρ_s 1112,0 [kg/m^3] S. cerevisiae [73] 

Densidad medio ρ 997,0 [kg/m^3] Agua a 4°C - 

Viscosidad medio  μ 0,00105 [kg/m*s] Agua a 4°C - 

Largo centrífuga industrial L 0,75 [m] - [65] 
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Radio centrífuga industrial R 0,075 [m] - [65] 

 

Reemplazando los datos en la ecuación 2, se obtiene el valor de la velocidad de sedimentación del 

hongo (𝑉𝑔): 

𝑉𝑔 =  ,1 ∗ 10−7  [
𝑚

𝑠
] 

Posteriormente, utilizando el radio y el largo conocido de la centrífuga CEPA Z101 GP [65] se 

calcula la capacidad de flujo a procesar por la centrífuga, utilizando la velocidad de sedimentación 

del hongo y la expresión para la velocidad angular (ecuación 2), se reemplaza en 1:  

𝛺2 =
𝐺 ∗  

𝑅
       (2) 

𝑄 =  ,1 ∗ 10−7 ∗ {2 ∗ 𝜋 ∗ 0,75 ∗ (0,075)2 ∗ 8000}   

𝑄 = 0,00087  [
𝑚

𝑠
] 

𝑄 =  155,  [
𝐿

ℎ
] 

Posteriormente, es necesario calcular el tiempo que tomará procesar todo el flujo necesario. Para 

esto, se revisa si los valores calculados del flujo a procesar y los valores informados en el catálogo 

del producto son coherentes, observándose según catálogo un flujo a procesar de 3000 [L/h], lo 

que indica que el producto existe.  

Se calcula entonces, el tiempo que tomaría procesar todo el flujo según la capacidad informada en 

catálogo.  

𝑡 =
𝐹 0

𝑄
     ( ) 

𝑡 = 10,   [ℎ] 

Dada la considerable cantidad de horas que demoraría el uso de una sola centrífuga, se decide 

dividir el flujo total en dos centrífugas paralelas que permitan reducir el tiempo de procesamiento 

y así evitar posibles descomposiciones dentro del proceso. Por lo tanto, el tiempo total de 

procesamiento dividido en dos centrífugas corresponde a: 

𝑡(2    𝑡𝑟  𝑢𝑔𝑎𝑠) = 5,2 [ℎ] 
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10.6.4  Secador 

 

Para el dimensionamiento del secador spray se siguió el procedimiento detallado en la tesis de L. 

A. Martínez titulada “dimensionamiento y simulación de un secador por aspersión de nivel piloto”. 

Los datos por utilizar en el dimensionamiento se presentan en la Tabla A19 (para más detalle de 

los supuestos tras cada dato ver Planilla SCP). 

Tabla A 20: Datos para el dimensionamiento del secador. 

Datos Bibliográficos 

Descripción Símbolo Magnitud Unidad Referencia 

Capacidad calórica del aire seco 𝐶 𝑎 1005 [J/kg*K] [74] 

Capacidad calórica del vapor de agua 𝐶𝑣 1884 [J/kg*K] [74] 

Humedad del aire a la entrada  1 0,01 [kg_agua/kg_gas] - 

Temperatura del aire a la entrada de la cámara 𝑇𝑎1 438,15 [K] [34] 

Temperatura de referencia 𝑇0 273,15 [K] [74] 

Calor latente de vaporización a T0 𝜆0 2502300 [J/kg] [74] 

Capacidad calorífica del sólido 𝐶 𝑠𝑠 3933 [J/kg*K] [75] 

Temperatura del sólido a la entrada de la cámara 𝑇𝑠1 277,15 [K] - 

Capacidad calórica del agua 𝐶 𝑤 4186 [J/kg*K] [74] 

Temperatura del sólido a la salida de la cámara 𝑇𝑠2 338,15 [K] [74] 

Humedad de la gota a la salida 𝑋2 0,05 [kg_agua/kg_sólidoseco] [32] 

Concentración en la alimentación 𝐶𝑎𝑙𝑖𝑚 1112 [kg sólido/m^3] - 

Densidad de la alimentación 𝜌𝑎𝑙𝑖𝑚  1112 [kg/m3] [73] 

Temperatura del aire a la salida de la cámara 𝑇𝑎2 348,15 [K] - 

Presión de trabajo en Puerto Montt 𝑃𝑡 102800 [Pa] [76] 

Peso molecular del aire 𝑀𝐵 28,97 [kg/mol] [74] 

Peso molecular del agua 𝑀𝐴 18,02 [kg/mol] [74] 

Cte. Antoine 𝐴𝐴 8 - [74] 

Cte. Antoine 𝐵𝐴 1730 - [74] 

Cte. Antoine 𝐶𝐴 233 - [74] 

Cantidad a secar F31 972,968183 [kg] BM 

Tiempo de trabajo T 4 [h] BM 

Flujo a trabajar 𝐹𝑚 0,06756723 [kg/s] BM 

Diámetro del atomizador 𝐷𝑟  5 [cm] [74] 

Altura de la paleta del atomizador ℎ𝑃 0,009525 [m] [74] 

N° de paletas del atomizador 𝑁  24 - [74] 

Velocidad angular N 833 [rps] [74] 

Viscosidad dinámica agua µ𝑎𝑔𝑢𝑎 0,00032 [N*s*m^2]  

Viscosidad dinámica levadura µ𝑙 𝑣𝑎𝑑𝑢𝑟𝑎 0,368 [N*s*m^2] [77] 

Viscosidad de la alimentación µ𝑆 0,45992 [N*s*m^2] - 
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Viscosidad de la alimentación µ𝑆 4,5992 [poise] - 

Densidad del solido seco 𝜌𝑠𝑠 1112 [kg/m3] [74] 

Densidad de la alimentación 𝜌𝑠 1112 [kg/m3] [74] 

Densidad del agua 𝜌𝑤 1000 [kg/m3] - 

Temperatura de bulbo seco del aire de secado 𝑡𝑏𝑠 311,15 [K] - 

Temperatura de la gota en el punto crítico 𝑡𝑠  311,15 [K] - 

Calor latente de vaporización a Tbh 𝜆𝑏ℎ 2410760 [J/kg] - 

Humedad de la gota en base húmeda en tiempo t 𝑋1 0,8 
[kg_agua/kg_sólido 

seco] 
[58] 

 

El dimensionamiento de divide en 4 partes: 

1) Cálculo de la humedad del aire a la salida de la cámara de secado para conocer la humedad 

relativa. La humedad relativa debe ser menor o igual a la humedad de equilibrio del 

producto (5%) para que el secador cumpla su función.  

 

2) Si se cumple la condición de 1) se procede al cálculo del diámetro de gota asperjada, 

diámetro crítico, humedad crítica y T° crítica (el punto crítico corresponde al momento en 

el que la gota permanece a un tamaño constante). 

 

3) Cálculo del tiempo se secado y tiempo de viaje desde la entrada al borde de la cámara. El 

tiempo se secado debe ser menor al tiempo de viaje para evitar que las gotas queden 

adheridas al borde. 

 

4) Cálculo de las dimensiones. 

NOTA: las descripciones y unidades de cada parámetro presente en las ecuaciones a continuación, 

se encuentran explicados en la Tabla A19. 

 

10.6.4.1 Calculo humedad relativa  

 

Se escribe el balance de materia y el balance de energía del sistema: 

                                                                             (1) 

  

                                                                               (2) 

 

Donde: 

𝑋1: humedad de la gota en la entrada [kg agua/kg sólido] 

𝑋2: humedad de la gota en la salida [kg agua/ kg sólido] 

 1: humedad del aire en la entrada [kg agua/kg gas] 
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 2: humedad del aire en la salida [kg agua/kg gas] 

ℎ𝑠2: entalpía del solido a la salida de la cámara [
𝐽

𝑘𝑔
] 

ℎ𝑠1: entalpía del sólido a la entrada de la cámara [
𝐽

𝑘𝑔
] 

𝐻𝑎1: entalpía del aire a la entrada de la cámara [
𝐽

𝑘𝑔
] 

𝐻𝑎2: entalpía del aire a la salida de la cámara [
𝐽

𝑘𝑔
]  

 

Se conocen también las expresiones de las entalpías: 

                                                                                                                           (3) 

 

                                                                                                                           (4) 

 

                                                                                                                           (5) 

  

                                                                                                                           (6) 

 

Reemplazando la ec. 6 en la ec. 2 e igualando con la ec. 1 se despeja   2 y se calcula: 

  

                                                                                                                           (7) 

 

𝐻𝑎1 = 19 .95 ,  [
𝐽

𝑘 
] 

ℎ𝑠1 = 29.127,2 [
𝐽

𝑘 
] 

ℎ𝑠2 = 2 9.2 9,5 [
𝐽

𝑘 
] 

 2 = 0,0 1 [
𝑘  𝑎 𝑢𝑎

𝑘   𝑎𝑠
] 

Luego, se calcula la humedad relativa con la siguiente ecuación: 

                                                                                                                            (8) 



100 

 

 

Donde: 

𝑃𝐴 = 𝑝𝑟𝑒𝑠 ó𝑛 𝑝𝑎𝑟𝑐 𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑎 𝑢𝑎 [𝑃𝑎] 

𝑃0= presión del vapor de agua a la T° del aire de salida [Pa]  

Los valores de 𝑃0 y 𝑃𝐴 se calculan como sigue: 

                                                                                                                           (9) 

Donde 𝑇𝑎𝑥 = 𝑇𝑎2 

 

                                                                                                                           (10) 

 

Reemplazando los datos entregados en la Tabla A19, se obtiene: 

𝑃0 = 1 0 17 0,  [𝑃𝑎] 

𝑃𝐴 =   70, 1  [𝑃𝑎] 

%𝐻𝑅 =  0,0 5 

El valor obtenido cumple con la condición de ser menor que la humedad de equilibrio del sólido, 

por lo tanto, el secado es factible en estas condiciones.  

Por último, se calcula el flujo de gas necesario reemplazando  2 en la ec.1: 

𝐺𝑚 = 1,   [
𝑘 

𝑠
] 

Se procede a la segunda fase de cálculo. 

 

10.6.4.2 Cálculo del diámetro de gota asperjada, diámetro crítico, humedad crítica y T° 

crítica. 

 

Existen correlaciones para calcular el diámetro de sauter, que se define como el diámetro de una 

gota que tiene la misma relación superficie-volumen que la de todas las gotas formadas por la 

aspersión. Dichas correlaciones dependen de las características del atomizador. En este caso, se 

escoge un atomizador rotatorio de diámetro entre 5 a 15 [cm], con altas velocidades periféricas, 

cuyas dimensiones se encuentran en la Tabla A19. La correlación es la siguiente: 

 

           (11) 

Donde  
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𝑀𝑃: flux másico de la alimentación por cada paleta del atomizador [
𝑔

𝑠∗ 𝑚
]: 

 

  

 

         (12) 

 

𝑀𝑃 = 2,9  [
 

𝑠 ∗ 𝑐𝑚
] 

𝐷𝑣𝑠 =  7,8 [µ𝑚] 

Finalmente, el dimensionamiento de la cámara se realizará según el 𝐷95, que corresponde al 

diámetro dentro del que se encuentra el 95% de las gotas asperjadas: 

 

                     (13) 

𝐷95 = 5  [µ𝑚] 

Se continua con la determinación de los parámetros críticos. El diámetro crítico (diámetro en el 

punto en que permanece constante) se calcula como sigue:  

                     (14) 

 

𝐷 =   ,  [µ𝑚] 

Luego, para calcular la humedad absoluta de la gota y del aire en el punto crítico (𝑋  ,   ),  se debe 

calcular la humedad removida de la gota (𝑎𝑟) y la humedad remanente de la gota (𝑎 ), según las 

siguientes ecuaciones: 

                     (15) 

 

                     (16) 

Donde 𝑋1ℎ : ℎ𝑢𝑚𝑒𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑙𝑎   𝑡𝑎 𝑒𝑛  𝑎𝑠𝑒 ℎú𝑚𝑒𝑑𝑎 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎 

𝑋1ℎ =
1

𝑋1 + 1
= 0,   [

𝑘  𝑎 𝑢𝑎

𝑘 𝑠ó𝑙 𝑑  ℎú𝑚𝑒𝑑 
] 

 

                     (17) 
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                     (18) 

 

𝑎𝑟 =  ,2 ∗ 10−11  [
𝑘  𝑎 𝑢𝑎

  𝑡𝑎
] 

𝑎𝑃 =  ,0 ∗ 10−12  [
𝑘  𝑎 𝑢𝑎

  𝑡𝑎
] 

𝑋 = 0,07 [
𝑘  𝑎 𝑢𝑎

𝑘  𝑠 𝑙 𝑑  𝑠𝑒𝑐 
] 

  = 0,0 [
𝑘  𝑎 𝑢𝑎

𝑘   𝑎𝑠
] 

 

Finalmente, se calcula la entalpía de los sólidos y la entalpía del aire en el punto crítico ( 

ℎ𝑠   𝑦 𝐻𝑎 ) para conocer la temperatura del aire en el punto crítico (𝑇 ): 

                     (19) 

 

                     (20) 

 

                     (21) 

 

ℎ𝑠 = 1 05 8,07 [
𝐽

𝑘 
] 

𝐻𝑎 = 188508,   [
𝐽

𝑘 
] 

𝑇𝑎 =  5 ,  2 [𝐾] 

Todos los valores calculados anteriormente son útiles para conocer el tiempo de secado de las gotas 

asperjadas dentro de la cámara.  

 

10.6.4.3 Cálculo del tiempo de secado y tiempo de viaje de la gota asperjada 

 

El tiempo de secado se divide en dos periodos: el secado a velocidad constante (𝑡 ) y el secado a 

velocidad decreciente (𝑡𝑑), la suma de ambos entrega el tiempo total (𝑡𝑇) de secado: 

𝑡𝑇 = 𝑡 + 𝑡𝑑             (22) 
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Las ecuaciones para calcular cada uno de los tiempos se presentan a continuación: 

 

                     (23) 

 

                     (24) 

 

 

Donde: 

𝑘𝑑1  :  conductividad térmica de la película de aire que rodea a la gota  [
𝐽

𝑠∗𝑚∗𝐾
] 

La conductividad se calcula con una ecuación polinómica a una temperatura promedio entre el aire 

a la salida de la cámara y el sólido a la salida de la cámara (𝑇(𝑘1)  = 343,15 [K]). Mientras que los 

deltas de temperatura medio logarítmico se calculan entre las temperaturas de entrada y el punto 

crítico (fase constante) y las temperaturas de salida y el punto crítico (fase decreciente). 

 

                     (24) 

 

                     (24) 

 

 

                     (24) 

 

Resolviendo cada ecuación se obtiene el tiempo total de secado: 

𝑘𝑑 = 0,0 8 [
𝐽

𝑠 ∗ 𝑚 ∗ 𝐾
] 

𝛥𝑇𝑚𝑙1 =   ,02 [𝐾] 

𝛥𝑇𝑚𝑙2 = 22, 8 [𝐾] 

𝑡 = 0,08  [𝑠] 

𝑡𝑑 = 0,0079 [𝑠] 

𝑡𝑇 = 0,092 [𝑠] 

Es decir, el tiempo de secado de cada gota es de aproximadamente 0,1 segundos. 
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Luego, es necesario calcular la velocidad de las gotas, para conocer si es posible secarlas antes de 

que lleguen a la pared de la cámara. Dicha velocidad se divide en tres componentes: axial (𝑉𝑉0), 

radial (𝑉𝑟0) y tangencial (𝑉𝑡0). Sin embargo, la velocidad axial se considera despreciable, por lo 

que se calculan las otras dos con las siguientes ecuaciones.  

  

                     (25) 

 

                     (26) 

 

 

Donde:  

𝑄𝑣: 𝑎𝑙 𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐 ó𝑛 𝑣 𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟 𝑐𝑎 𝑝 𝑟 𝑝𝑎𝑙𝑒𝑡𝑎  [
𝑚3

𝑠
] 

𝜔: 𝑣𝑒𝑙 𝑐 𝑑𝑎𝑑 𝑎𝑛 𝑢𝑙𝑎𝑟 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑡 𝑚 𝑧𝑎𝑑 𝑟  [
𝑟𝑎𝑑

𝑠
] 

𝑄𝑣 = 𝐹𝑚 ∗ 𝜌𝑠 ∗ 𝑁              (27) 

𝜔 = 2 ∗ 𝜋 ∗ 𝑁              (28) 

Reemplazando los datos en cada una de las ecuaciones se obtiene: 

𝑄𝑣 = 0,0000025  [
𝑚3

𝑠
] 

𝜔 = 52  ,89 [
𝑟𝑎𝑑

𝑠
]  

𝑉𝑉0 = 0 [
𝑚

𝑠
] 

𝑉𝑟0 = 0, 78 [
𝑓𝑡

𝑠
] = 0,207 [

𝑚

𝑠
] 

𝑉𝑡0 = 1 0,85 [
𝑚

𝑠
] 

 

Finalmente, la velocidad resultante de la gota (𝑉𝑟 𝑠) se calcula como: 

                     (29) 

 

𝑉𝑟 𝑠 = 1 0,85 [
𝑚

𝑠
] 
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Por último, se calcularán las dimensiones de la cámara de secado asumiendo que el tiempo de viaje 

es igual al tiempo total de secado. Es decir, al tiempo crítico en que la gota alcanza a secarse antes 

de tocar las paredes.  

10.6.4.4 Dimensiones  

 

La ecuación para calcular el radio de la cámara de secado es la siguiente: 

 

                     (30) 

 

Donde: 

 : 𝑎𝑛𝑐ℎ𝑢𝑟𝑎 𝑑𝑒 𝑢𝑛 𝑐ℎ 𝑟𝑟  𝑐 𝑛 𝑙𝑎 𝑚 𝑠𝑚𝑎 𝑣𝑒𝑙 𝑐 𝑑𝑎𝑑 𝑎𝑛 𝑢𝑙𝑎𝑟 𝑞𝑢𝑒 𝑙𝑎 𝑎𝑙 𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐 ó𝑛 [
𝑚

𝑠
]  

 

                     (31) 

 

Donde 

𝜌𝑎2: 𝑑𝑒𝑛𝑠 𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 𝑎 𝑙𝑎 𝑠𝑎𝑙 𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎 [
𝑘𝑔

𝑚3]   

 

                     (32) 

 

Donde:  

𝑉ℎ𝑥: 𝑣 𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 ℎú𝑚𝑒𝑑  𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 𝑎 𝑙𝑎 𝑠𝑎𝑙 𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐á𝑚𝑎𝑟𝑎  [
𝑚3

𝑘𝑔 𝑔𝑎𝑠 
] 

 

                     (33) 

 

Resolviendo: 

 =  0,00   [
𝑚

𝑠
] 

𝜌𝑎2 = 1,00  [
𝑘 

𝑚3
] 
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𝑉ℎ𝑥 = 1,0   [
𝑚3

𝑘   𝑎𝑠 
] 

𝑅 á𝑚𝑎𝑟𝑎 = 0,52 [𝑚] 

Finalmente, la proporción diámetro/radio de la cámara es la siguiente: 

 

                     (34) 

𝐷 á𝑚𝑎𝑟𝑎 = 1,0  [𝑚] 
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10.7 Anexo 7: Balances de energía 

10.7.1 Calentamientos 

 

En primer lugar, se calculan las necesidades de energía de los medios a los que se les debe aumentar 

su temperatura. Se asume que la ubicación de la planta es en Puerto Montt, por tanto, la temperatura 

ambiente promedio será de 15°C. Las reacciones que requieren aumentar su temperatura son las de 

lixiviación ácida, depolimerización, sacarificación y las fermentaciones. Para las fermentaciones 

se debe aumentar la temperatura desde 15°C a 121°C dentro del mismo tanque para esterilizar los 

medios de cultivo. Las fórmulas utilizadas para el balance de energía son: 

 

𝑄 = 𝑚𝑚 𝑑𝑖𝑜 ∗ 𝐶𝑝𝑚 𝑑𝑖𝑜 ∗ 𝛥𝑇    (1) 

Donde: 

𝑄 = 𝑐𝑎𝑙 𝑟 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟 𝑑  𝑝 𝑟 𝑒𝑙 𝑚𝑒𝑑   [𝑘𝐽]  

𝑚 = 𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑒𝑑   [𝑘 ]   

𝛥𝑇 = 𝑣𝑎𝑟 𝑎𝑐 ó𝑛 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑒𝑑   (𝑓 𝑛𝑎𝑙 −  𝑛 𝑐 𝑎𝑙) [°𝐶]  

𝐶𝑝𝑚 𝑑𝑖𝑜 = 𝑐𝑎𝑙 𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐 𝑓 𝑐  𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑒𝑑   [
𝑘𝐽

𝑘 ∗ 𝐾
] 

 

Para realizar el cálculo del calor requerido es necesario conocer el calor específico de cada medio. 

Para esto se realiza una ponderación de los componentes dentro del medio utilizando los Cp de 

cada componente. Los datos utilizados son los siguientes: 
 

Tabla A 21:Calores específicos de sustancias presentes en los medios. 

Datos de calores específicos 

Cp glucosa 2,26 [kJ/kg*K] 

Cp alga 1,76 [kJ/kg*K] 

Cp refrigerante  1,318 [kJ/kg*K] 

Cp sulfato amonio  2,89 [kJ/kg*K] 

Cp agua  4,189 [kJ/kg*K] 

 

Para el calor específico del alga se asumió el valor de la madera. Para los calores de cada tipo de 

azúcar se asume el 𝐶  de la glucosa. Se calcula el 𝐶   del líquido sacarificado y del concentrado de 

manitol dado que se conoce su composición de azúcar. Para el resto de los medios (YPD y líquido 

depolimerizado) se asume el 𝐶  del líquido sacarificado. Finalmente, el medio algal se asume como 

agua. Los resultados son los siguientes: 
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Tabla A 22: Valores de Cp asumidos y calculados para los medios trabajados. 

Valores de Cp de los medios 

Líquido sacarificado 4,140 [kJ/kg*K] 

Líquido depolimerizado 4,140 [kJ/kg*K] 

Concentrado manitol  4,154 [kJ/kg*K] 

Medio YPD 4,140 [kJ/kg*K] 

Medio algal  4,186 [kJ/kg*K] 

Inóculo 2 4,140 [kJ/kg*K] 

 

Los datos de masa de cada flujo y diferencias de temperatura se muestran en la Tabla A23. 

Reemplazando los valores en (1) se obtiene el calor total a transferir a cada medio.  

Tabla A 23: Cálculo del calor necesario para subir la T° de los medios 

 

Se considera que todos los calores de calentamiento son entregados por resistencias eléctricas 

ubicadas en los tanques.  

 

10.7.2 Enfriamientos 

 

Las masas por enfriar son: la segunda etapa del depolimerizado, los medios de cultivo de los 

fermentadores para esterilización y el flujo de entrada a la centrífuga que opera a 4°C. Los cálculos 

se realizan con la ecuación 1 y la ecuación de los intercambiadores de calor. Dado que la mayoría 

(excepto la centrífuga) son masas que enfriar y no flujos, se calcula el tiempo que demora el 

enfriamiento utilizando la ecuación 2. 

 

�̇� = 𝑈 ∗ 𝐴 ∗  𝛥𝑇𝑀      (2) 

Calentamientos 
Lixiviación ácida Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ] Q total [kJ]

F6: alga 6497 15 25 1,76 114348,91 1746159,85

F7: HCl 0,3% 38982,58 15 25 4,19 1631810,94

Depolimerización Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ] Q total [kJ]

F8: alga lixiviada 3119 25 50 1,76 137218,69 1497061,15

F13:agua 12994 25 50 4,19 1359842,45

Sacarificación Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ] Q total [kJ]

F20: líquido depolimerizado 12962 15 25 4,14 536625,66 544764,32

F21: Crudo Oligo AL 194 15 25 4,19 8138,66

Fermentador 1 Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ] Q total [kJ]

F25: líquido sacarificado 359,93 15 121 4,14 157953,13 157953,13

Fermentador 2 Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ] Q total [kJ]

F25: líquido sacarificado 359,93 15 121 4,14 157953,13 1361868,47

F26: medio YPD 2743,35 15 121 4,14 1203915,34

Fermentador 3 Flujos [kg/Lote] Temperatura Inicial [°C] Temperatura Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ] Q total [kJ]

F24: L. sacari. 12799,26 15 121 4,14 5616942,72 14064123,27

F11: c. mannitol 15980,52 15 121 4,15 7036330,52

F27: inóculo 2 3103,12 15 121 4,14 1361799,32

F29: sulf. De amonio 160,1185382 15 121 2,89 49050,71
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𝛥𝑇𝑀 =
(𝑇 ,𝑠 − 𝑇 ,𝑠 ) − (𝑇 , − 𝑇 ,  )

ln (
𝑇 ,𝑠 − 𝑇 ,𝑠 
𝑇 , − 𝑇 ,  

)

      ( ) 

Donde: 

�̇� =  𝑒𝑛𝑒𝑟  𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟 𝑑𝑎 𝑝 𝑟 𝑠𝑒 𝑢𝑛𝑑  [
𝑘𝐽

𝑠
]  

𝑈 = 𝑐 𝑒𝑓 𝑐 𝑒𝑛𝑡𝑒  𝑙  𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑒𝑛𝑐 𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑙 𝑟 [
𝑘𝐽

𝑚2∗𝑠
]  

𝐴 = á𝑟𝑒𝑎 𝑑𝑒 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑒𝑛𝑐 𝑎 𝑑𝑒𝑙  𝑛𝑡𝑒𝑟𝑐𝑎𝑚  𝑎𝑑 𝑟 [𝑚2]   

𝑇𝑥,𝑠 = 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢 𝑑  𝑓𝑟     𝑐𝑎𝑙 𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑎 𝑙𝑎 𝑠𝑎𝑙 𝑑𝑎 [°C] 

𝑇𝑥, = 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢 𝑑  𝑓𝑟     𝑐𝑎𝑙 𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑎 𝑙𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 [°𝐶]  

Para el enfriamiento del reactor de depolimerización se asume el uso de resistencias a través de una 

chaqueta eléctrica, por lo que no se calcula un flujo de servicio.  

Para el enfriamiento del fermentador 3 se utilizará el mismo intercambiador cuya área fue calculada 

en la sección de mantenciones (ver siguiente sección). Mientras que, para los otros dos 

fermentadores, se considera el uso de una chaqueta de enfriamiento del área del manto del tanque 

como intercambio. Finalmente, para el flujo de enfriamiento de la centrífuga se calcula el área 

necesaria del intercambiador para remover el flujo de calor.  

Se asume que el coeficiente de transmisión de calor del medio de cultivo es de 5.000 [
𝑊

𝑚2𝐾
] y el 

coeficiente del líquido frío es de 10.000 [
𝑊

𝑚2𝐾
]. Además de que las paredes del intercambiador son 

muy delgadas y conductores. Así, se calcula U como: 

1

𝑈
=

1

ℎ𝐶
+
1

ℎ 
     ( ) 

El procedimiento consiste en asumir la T° de salida del flujo frío, usar la ecuación (1) para 

determinar la masa de servicio de enfriamiento, calcular el 𝛥𝑇𝑀 , calcular el área de las chaquetas 

(excepto para el fermentador 3 y la centrífuga), calcular �̇� con la ecuación 2 y finalmente dividir 

Q en �̇� para conocer el tiempo. 

En la Tabla A24 se muestran los resultados para los flujos de servicio, áreas de intercambiadores 

y tiempos necesarios para la remoción de calor.  
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Tabla A 24: Flujos de calor a remover, kilogramos de flujo de servicio, tiempo de enfriamiento y cálculos de área de los 

intercambiadores. 

 

 

10.7.3 Mantenciones 

 

El flujo de calor necesario para las mantenciones se calcula como la suma de la entalpía de reacción 

(𝛥𝐻𝑟𝑥 ), el trabajo mecánico realizado por el sistema (𝑤𝑠) y el calor cedido al ambiente por 

convección (𝑄 ), como se muestra en la siguiente ecuación (se asume que no existe cambio de 

fase): 

𝑄𝑚 = (𝛥𝐻𝑟𝑥 ) + 𝑤𝑠 − 𝑄     (5) 

 

El trabajo mecánico realizado por el sistema corresponde a la potencia de los agitadores calculada 

en el dimensionamiento.  

El calor cedido por los sistemas se calculará con la ecuación 2, en donde 𝛥𝑇 = (𝑇 − 𝑇 ). Para eso 

es necesario estimar el valor de U, que se calcula con la siguiente formula de transferencia en 

paredes cilíndricas: 

 

1

𝑈
=

1

ℎ𝑡ℎ
+
1

ℎℎ
+
𝐵

𝑘
+
1

ℎ 
+

1

ℎ𝑡 
       ( ) 

Enfriamientos 

Depolimerización 

Flujos 

[kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ] Q[kJ] total 

F8: alga lixiviada 3118,61 50 25 1,76 -137218,69 -1502500,52

F13:agua 12994,19 50 25 4,19 -1359842,45

F16: M9 buffer 51,98 50 25 4,19 -5439,37

Fermentador 1 

Flujos 

[kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ]

F25: liq sacarificado 359,93 121 30 4,14 -135601,27

FE1

Flujos 

(Kg/lote)

Temperatura 

Inicial (°C)

Temperatura 

Final (°C) Cp (KJ/Kg*K) Q(KJ)

U 

[kW/m^2*°C] A [m^2]  ΔT [°C] Q [kJ/h] t [min]

Agua 1799,67 10 28 4,19 135601,27 3,30 3,02 27,14 974990,64 8,34

Fermentador 2

Flujos 

[kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ]

F25: líquido sacarificado 359,93 121 30 4,14 -135601,27

F26: medio YPD 2743,35 121 30 4,14 -1033549,96

FE2

Flujos 

[kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ]

U 

[kW/m^2*°C] A [m^2]  ΔT [°C] Q [kJ/h] t [min]

Agua 15516,69 10 28 4,19 1169151,23 3,30 13,17 27,14 4246577,85 16,52

Fermentador 3

Flujos 

[kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ]

F24: L. sacari. 12799,26 121 30 4,14 -4822092,33

F11: c. mannitol 15980,52 121 30 4,15 -6040623,37

F27: inóculo 2 3103,12 121 30 4,14 -1169091,87

F29: sulf. De amonio 160,12 121 30 2,89 -42109,57

FE3

Flujos 

[kg/Lote]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ]

U 

[kW/m^2*°C] A [m^2]  ΔT [°C] Q [kJ/h] t [min]

Agua 160242,04 10 28 4,19 12073917,15 3,30 356,81 29,64 125629178,07 5,77

Centrifuga 1 Flujos [kg/s]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ/s]

F31: medio algal 2,25 30 4 4,19 -245,34

FE4 Flujos [kg/s]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ/s] 

U 

[kW/m^2*°C] A [m^2]  ΔT [°C]

Refrigerante 12,43 -10 -2 2,41 245,34 3,75 1734,68 26,51
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Donde: 

hh : Coeficiente de transmisión de  calor en el fluido caliente = 5000 [
𝑊

𝑚2𝐾
] 

hc : Coeficiente de transmisión de  calor en el fluido frío = 26 [
𝑊

𝑚2𝐾
] 

htc :Factor de ensuciamiento por el lado del fluido frío =     0 [
𝑊

𝑚2𝐾
] 

hth : Factor de ensuciamiento por el lado del fluido caliente=   1700 [
𝑊

𝑚2𝐾
] 

k: Conductividad térmica; =16 (acero inoxidable) [
𝑊

𝑚 𝐾
] 

B: ancho de la pared= se asume de 5 [mm] para todos los reactores [𝑚] 
 

Reemplazando se obtiene  

𝑈 = 2 ,10 [
𝑊

𝑚2𝐾
] = 0,02 1 [

𝑘𝑊

𝑚2𝐾
] 

Utilizando el área (manto) de cada reactor como área de intercambio y las temperaturas calientes 

en cada operación, se obtienen los kW cedidos en la siguiente tabla: 

Tabla A 25: Cálculo del calor cedido por convección al ambiente. 

 

Una vez obtenido el calor cedido por la potencia de agitación y el calor cedido al ambiente, se 

calcula el 𝛥𝐻𝑟𝑥 . 

Para los fermentadores el valor corresponde a: 

𝛥𝐻𝑟𝑥 = −𝑎 ∗   0 [
𝑘𝐽

𝑚 𝑙 𝑂2𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚 𝑑 
]      (7) 

Para el fermentador 1 este valor es cero, dado que se asume que no hay consumo de sustrato, por 

lo que el valor de [
𝑚𝑜𝑙 𝑂2 𝑜 𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜

𝑚𝑜𝑙 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜  𝑜 𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑜 
 ]   es cero.  

Para el resto de los fermentadores se utiliza el valor de a calculado en la sección consumo de 

sustrato (ver Anexo 5). Dicho valor debe ser multiplicado por la cantidad de moles de sustrato 

consumidos, como sigue: 

𝛥𝐻𝑟𝑥 = −𝑎 [
𝑚𝑜𝑙 𝑂2

𝑚𝑜𝑙 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜
] ∗ 𝑐 𝑛𝑠𝑢𝑚  [  𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡  ] ∗

1

𝑃𝑀𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜
[
𝑚𝑜𝑙 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜

𝑔 𝑠𝑢𝑠𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜
] ∗   0    (8)  

Reemplazando: 

 

Equipo Tc °C Tf °C A_ext [m^2] U [KW/m^2*s] Q_p [kW]

Lixiviación ácida (reactor 1) 25,0 15,0 33,5 0,0 8,1

Depolimerización (reactor 1) 50,0 15,0 33,5 0,0 28,3

Depolimerización (reactor 1) 25,0 15,0 33,5 0,0 8,1

Sacarificación (reactor 3) 25,0 15,0 26,6 0,0 6,4

Fermentación 1 30,0 15,0 3,0 0,0 1,1

Fermentación 2 30,0 15,0 13,2 0,0 4,8

Fermentación 3 30,0 15,0 60,9 0,0 22,0
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𝛥𝐻𝑟𝑥 𝑓𝑒𝑟𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑑𝑜𝑟2 = −2.80 ,5 [𝑘𝐽] 

𝛥𝐻𝑟𝑥 𝑓𝑒𝑟𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑑𝑜𝑟3 = −1 7 115 ,  [kJ] 

Asumiendo un crecimiento en estado estacionario, se puede dividir el calor por el tiempo de 

mantención, que corresponde a 24 y 36 horas respectivamente, obteniéndose el flujo de calor de 

los fermentadores:  

𝛥𝐻𝑟𝑥 𝑓𝑒𝑟𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑑𝑜𝑟2 = −0,0  [𝑘𝑊] 

𝛥𝐻𝑟𝑥 𝑓𝑒𝑟𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑑𝑜𝑟3 = −129,   [kW] 

Para los reactores, la entalpía de reacción se calcula con la entalpía de combustión: 

𝛥𝐻𝑟𝑥 = −𝛥𝐻 𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖ó = 𝛴(𝛥𝐻 𝑜𝑚𝑏 ) 𝑟𝑜𝑑𝑢 𝑡𝑜𝑠 − 𝛴(𝛥𝐻 𝑜𝑚𝑏 )𝑟 𝑎 𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠    (9) 

Sin embargo, no se conocen con exactitud las reacciones que ocurren en cada reactor. Se sabe que 

en el primer reactor reacciona un compuesto de potasio con HCl y forma KCl, mientras que en la 

depolimerización se forman oligoalginatos desde alginato y en la sacarificación se forman 

monómeros de alginato desde oligo alginato. Además, no se conocen las composiciones de los 

medios (gramos o moles presentes) para poder transformar los [kJ/mol] en [kJ].   

Aun así, se estimará el valor de la reacción de sacarificación, asumiendo que el compuesto de 

mayor tamaño es sacarosa y el monómero glucosa. Luego, se utilizará la cantidad de gramos de 

DEHU y glucosa en la sacarificación para estimar el calor.  

El calor de combustión de la glucosa es: (𝛥𝐻 𝑜𝑚𝑏.)𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎 = −281 ,8 [
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
] 

De la sacarosa se conoce su entalpía de formación (𝛥𝐻°), por lo que se calcula su calor de 

combustión: 

𝐶12𝐻22𝑂11 +  12𝑂2 → 12𝐶𝑂2 + 11𝐻2𝑂 

(𝛥𝐻 𝑜𝑚𝑏.)𝑠𝑎 𝑎𝑟𝑜𝑠𝑎 = (12 ∗ − 9 ,5 + 11 ∗ −28 , 7) − −2221,2 [
𝑘𝐽

𝑚 𝑙
] 

(𝛥𝐻 𝑜𝑚𝑏.)𝑠𝑎 𝑎𝑟𝑜𝑠𝑎 = −5  2,17 [
𝑘𝐽

𝑚 𝑙
] 

(𝛥𝐻𝑟𝑥 ) = −(−281 ,8 − −5  2,17 ) [
𝑘𝐽

𝑚 𝑙
] 

(𝛥𝐻𝑟𝑥 ) =  −2815, 7 [
𝑘𝐽

𝑚 𝑙
] 

Ahora, multiplicando por los [kg] de azúcar presentes en el líquido sacarificado y el peso molar: 

𝛥𝐻𝑟𝑥 = −2815, 7 [
𝑘𝐽

𝑚 𝑙
] ∗

1

𝑃𝑀𝑔𝑙𝑢 𝑜𝑠𝑎
∗  𝑟.  𝑙𝑢𝑙𝑖𝑞.𝑠𝑎 𝑎𝑟𝑖 𝑖 𝑎𝑑𝑜  (9) 

𝛥𝐻𝑟𝑥 = − 585008, 8 [𝑘𝐽] 
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Finalmente, se divide por el tiempo de mantención de la etapa (20 horas) en segundos. 

𝛥𝐻𝑟𝑥 = −  , 8 [
𝑘𝐽

𝑠
] = [𝑘𝑊] 

 

Reemplazando todos los calores en la ecuación 5, se obtienen los resultados expuestos en la Tabla 

A26. 

Tabla A 26: Resultados del calor de mantención de cada etapa estudiada. 

 

Como se observa, el calor de mantención de las primeras reacciones tiene un orden de magnitud 

bajo, por lo que se asumirá que el calor de reacción será mayor al calor perdido y se hará necesario 

el enfriamiento. Sin embargo, este se realizará con una chaqueta eléctrica que tenga la posibilidad 

de realizar enfriamiento y calentamiento, junto con un sensor de temperatura.  

Por otro lado, el fermentador uno y dos requieren calentamiento, el que se realiza con las mismas 

resistencias eléctricas consideradas para la esterilización.  

Finalmente, el calor del fermentador de mayor tamaño deber ser removido, por lo que se 

dimensionará un intercambiador de calor. Se asume que el coeficiente de transmisión de calor del 

medio de cultivo es 5000 [
𝑊

𝑚2𝐾
] y del agua de enfriamiento es 10000 [

𝑊

𝑚2𝐾
]. Se asume también una 

T° de salida del fluido frío de 28°. Se obtiene entonces que se requiere un intercambiador de 

356,81 [𝑚2] (mismo intercambiador para el enfriamiento del fermentador 3) como muestra la 

Tabla A27. 

El 𝛥𝑇 del fermentador se calcula de la siguiente forma, ya que la temperatura del fermentador no 

varía. 

𝛥𝑇𝐴 =
2 ∗ 𝑇𝐹 − 𝑇 1 + 𝑇 2

2
                      (10) 

Tabla A 27: Cálculo del área del intercambiador interno del fermentador 3. 

 

En resumen: 

Equipo Q_p [kW] ws [kW]  ΔHrxn [kW] Qm [kW] Qm [kJ/s]

Lixiviación ácida (reactor 1) 8,08 -2,14 - 10,22 10,22

Depolimerización fase 1(reactor 1) 28,30 -2,14 - 30,44 30,44

Depolimerización fase 2 (reactor 1) 8,08 -2,14 - 10,22 10,22

Sacarificación (reactor 3) 6,41 -4,28 -63,68 -53,00 -53,00

Fermentación 1 1,09 -0,01 0,00 1,10 1,10

Fermentación 2 4,76 -0,06 -0,03 4,79 4,79

Fermentación 3 22,02 -0,27 -129,33 -107,04 -107,04

Mantención fermentador Flujos [kg/s]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ/s]

F31: medio algal - 30 30 4,19 -107,04

FE5 Flujos [kg/s]

Temperatura 

Inicial [°C]

Temperatura 

Final [°C] Cp [kJ/kg*K] Q[kJ/s] 

U 

[kW/m^2*°C] A [m^2] dT [°C]

Agua 460,30 10 28 4,19 107,04 3,30 356,81 11,00
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• Los reactores contarán con una chaqueta eléctrica que sea capaz de realizar tanto 

enfriamientos como calentamientos.  

• Los primeros dos fermentadores contarán con resistencias que permitan el calentamiento 

para la esterilización y para la pérdida de calor, junto con chaquetas enfriadoras con flujos 

de agua que permitan el enfriamiento luego de la esterilización. 

• Finalmente, el fermentador más grande contará con un intercambiador de calor interno que 

permita retirar el calor de mantención generado por el metabolismo de la levadura, que será 

el mismo utilizado para retirar el calor de esterilización. Para el calentamiento de 

esterilización contará con resistencias eléctricas.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 


