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Disefio de una planta para la produccion de vinagre de
manzana artesanal en la comuna de Purén

Se ha disefiado y cuantificado los costos de inversién para un proceso
productivo estandarizado para la produccidon de vinagre de manzana artesanal
en la planta de la Pyme Nahuelbuta Verde, considerando un caso base de 2.000
L mensuales. La metodologia utilizada consistié en realizar balances de masa
y energia a partir del caso base de produccion solicitado por la empresa, para
luego dimensionar los equipos requeridos y posteriormente cotizarlos en el
mercado nacional e internacional. Se establecieron ademas las principales
variables a controlar durante el proceso.

La planta se disefié con una capacidad para procesar 1.876 kg de manzana al
mes, generando como residuos 368 kg de pulpa seca, 109 kg de residuos de
filtracion y 10,7 kg de levaduras, los cuales son destinados a la comunidad
local como alimento para ganado. El proceso consiste en la extraccién del zumo
de la manzana, seguido de dos fermentaciones, alcohdlica y acética, para
finalizar con una filtracién. Para el desarrollo del proceso productivo, se
requiere la adquisicién de 11 equipos por una inversion de M$135 chilenos,
con un requerimiento de potencia eléctrica igual a 13,53 kW. Los equipos mas
importantes debido a su costo e importancia son el extractor de zumo y
fermentador acético, los cuales constituyen un 74% de los costos de inversion.

La linea de produccion resultante del diseno y cotizacién de equipos posee un
20% de holgura en la capacidad de produccion respecto al caso base,
alcanzando el tope a causa de las limitaciones del fermentador acético. En
cuanto al régimen de operacidn de la planta, se privilegié una programacién
de la producciéon que contempla un dia libre a la semana, sin embargo, la
empresa debe contar con un operario de turno 24/7, encargado de la
supervisidon de las fermentaciones en proceso.

Finalmente, se determind que el monto a invertir para una produccion de 2.000
L mensuales se recuperaria en un plazo no menor a 5 afos y medio, lo cual
no es aceptado por Nahuelbuta Verde SpA. Se recomienda, por lo tanto,
evaluar el proyecto para un volumen de produccion igual o mayor a los 8.000
L de vinagre mensuales, para un retorno de la inversion en un plazo de 2 anos.
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Capitulo 1
1 Introduccion

1.1 Nahuelbuta Verde Spa

Nahuelbuta Verde Spa es una pequena empresa familiar ubicada en la comuna
de Purén, regidon de la Araucania, dedicada a la fabricacién de vinagre de
manzana organico, el cual es comercializado en distintos emporios vy
mercados, desde la misma region de la Araucania hasta la region de
Valparaiso, concentrando el mayor numero de ventas en la RM [1].

Su sello distintivo es producir un vinagre de manzana natural, es decir, no
pasteurizado y sin preservantes, actividad que realizan desde hace mas de 50
anos, contando actualmente con una produccion de 2.000 L mensuales, los
cuales han aumentado sostenidamente debido al creciente interés de la
poblacién por dicho producto.

1.1.1Proceso productivo aplicado en la planta
El proceso productivo de la planta de Nahuelbuta Verde esquematizado en la
Figura 1 se caracteriza por poseer escasa utilizacion de tecnologias que
permitan automatizar o acelerar su produccién y utilizar manzanas organicas
de distintas variedades como Unica materia prima.

Pulpa de Borray
manzana levaduras

A 4

5 Fermentacion o
Lavado Molienda Prensado 7 Decantacion
SR Alcohdlica

\i

Y

Y

\

- L Fermentacion
Vinagre de Envasado |« Decantacion |« i -
manzana Acética

\i

Borray
levaduras

Figura 1: Diagrama de proceso simplificado para la produccion de vinagre de manzana en la planta de
Nahuelbuta Verde Spa.

Los principales ecotipos de manzana utilizada corresponden a Gravensteiner,
Limona y Reineta (ver Figura 2), de las cuales la empresa no contabiliza los
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kilogramos que ingresan a la planta, mas bien, se limitan a adquirir las frutas
desde proveedores a propietarios de quintas locales, quienes venden la
manzana por saco, pudiendo pesar entre 40-50kg. Por otro lado, la compaiiia
desconoce las caracteristicas distintivas de estas manzanas, ya sea, su
contenido de azucar, taninos y porcentaje de acidez.

Figura 2: Variedad de manzana Gravensteiner proveniente de huertos locales.

Estas manzanas ingresan a la etapa de lavado y molienda, para luego ser
prensadas y extraer el mosto dulce (ver Figura 3), donde se obtiene
aproximadamente un 65% de rendimiento en masa segun reportes de la
empresa, es decir, por cada 100 kg de manzana molida que ingresan a las
prensas, se extraen 65 kg de zumo. Posteriormente, este zumo rico en
azucares es llevado a toneles de madera o bidones plasticos de 220L donde
ocurre la fermentacién alcohdlica de forma espontanea, producto de la accion
de levaduras silvestres presentes en el ambiente y las propias manzanas, los
cuales transforman los azucares principalmente en etanol y CO> [2].

Figura 3:Prensa de acero inoxidable utilizada por Nahuelbuta Verde para extraer el zumo de manzana de
la pulpa.
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Luego de aproximadamente 5 semanas de fermentacidn y una etapa de
decantacién, el jugo fermentado pasa a convertirse en una sidra con
aproximadamente 6° de alcohol, lo cual puede variar levemente dependiendo
del contenido de azlcar de las manzanas, que a su vez varia en funcién de la
variedad utilizada. Cabe mencionar que el rendimiento de esta etapa, asi como
de la fermentacion acética es desconocido por la empresa.

Luego de un mes de maduracion la sidra es trasladada a estanques de acero
inoxidable recientemente adquiridos (ver Figura 4), donde se mezcla con
vinagre de batch anteriores, en un porcentaje que tampoco es fijo, sin
embargo, la mezcla ronda el 30-50(%vV/v) de vinagre. Al hacer esto, se inocula
la sidra con bacterias acéticas, ya que, estas se encuentran diluidas en el
vinagre, las cuales comienzan a acidificar la sidra al oxidar los alcoholes en
presencia de oxigeno, generando acido acético [2][3].

Figura 4: Estanques de acero inoxidable empleados en la fermentacion acética dentro de la planta
Nahuelbuta Verde.

La fermentacidon acética, llevada a cabo por microorganismos aerobios, toma
aproximadamente 6-8 meses dentro de la planta con la cual se trabajara,
donde al finalizar esta etapa se obtiene un vinagre de salida con un pH de 3,5.

Parte de este vinagre se utilizara para acidificar nuevamente batch posteriores
de sidra, perpetuando de esa manera un cultivo de bacterias acéticas propio
de la empresa. Por lo tanto, si bien corresponden a un insumo, no implican un
gasto de adquisicién o mantencién.

El procedimiento mediante el cual se lleva a cabo la fermentacion acética en
la planta Nahuelbuta Verde corresponde al Método Orleans (ver Figura 5),
consistente en llenar contenedores de 1.000 a 2.000 L. con sidra de manzana
abiertos al exterior con una malla protectora en el tope o simplemente
contenedores cerrados semi llenos que permitan la existencia de una camara
de aire en contacto con el liquido favoreciendo la transferencia de oxigeno. En

3



estos contenedores ocurre la fermentacién acética al mezclar sidra fresca con
un 30-50% de vinagre de lotes anteriores, donde a los pocos dias comenzara
a formarse un film en la superficie del estanque creado por las bacterias
acéticas que captan el oxigeno de la interfaz necesario para su metabolismo
[2][4]. Una vez el estanque alcanza un pH de 3,5 y posee las caracteristicas
organolépticas apropiadas, se descarga un 50-70% de su contenido el cual es
almacenado en estanques de decantacidn para su posterior envasado, por otro
lado, el estanque de fermentacidén acética se vuelve rellenar con sidra fresca
para comenzar un nuevo ciclo.

LOOSE-FITTING BUNG

NHEADSPACE
FLOATING LAYER OF

Acetobacter xylnum

CIDER STOCK
— r CONVERTING TO VINEGAR

Figura 5: Esquema explicativo del Método Orleans para la fermentacidn de vinagre de sidra de manzana.

Es importante mencionar que la empresa desconoce la o las especies
especificas de bacterias presentes en sus fermentadores acéticos, por lo cual,
solo estiman que se trataria de microorganismos del género Acetobacter,
particularmente Acetobacter aceti y Acetobacter xylinum basandose en la
literatura existente [2] [4]. Sin embargo, es una practica comun en la industria
del vinagre de manzana organico no seleccionar una cepa de bacterias en
particular, ya que, las mismas condiciones de la fermentacion, particularmente
la acidez extrema, se encargan de seleccionar las cepas mejor adaptadas [2].

En cuanto a los desechos del proceso productivo, estos corresponden a la pulpa
de manzana remanente del prensado, a las levaduras de la fermentacion
alcohdlica y a los sdlidos decantados luego de cada fermentacion.

1.2 El mercado del vinagre de manzana

El vinagre de sidra de manzana es ampliamente consumido en el mundo, sin
embargo, las regiones con mayor consumo se concentran en Europa y América
del Norte y Central, como se puede apreciar en la Figura 6 [5]. Segun el
reporte "Global Apple Cider Vinegar Industry” emitido por la agencia de
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mercados francesa Report Linker, el mercado mundial del vinagre de sidra de
manzana alcanza los US$806,5 millones el afio 2020, proyectando al mismo
tiempo que alcanzara los US$1,1 billones para el 2027 [6]. En cuanto a paises
especificos, Austria, USA, Reino Unido y Suiza, registran un alto consumo
generalmente como conservante y condimento en las comidas [4].

El creciente consumo que se ha evidenciado tanto en Europa como América se
debe en parte a sus demostrados beneficios a la salud [7] [8], consistentes en
la reduccién de los niveles plasmaticos de colesterol, triglicéridos e indice
glicémico luego de ser consumido continuamente por 8 semanas [9], ademas,
su alto contenido en polifenoles le confieren propiedades antioxidantes [10].

Apple CiderVinegar Market - Market Size, by Region, Global, 2018

Source : Mordor Intelligence \ [\

Figura 6: Mercado del vinagre de sidra de manzana por continente al afio 2018 [5].

1.3 Motivacion

Desde su conformacion como empresa, los objetivos de Nahuelbuta Verde han
sido elaborar un vinagre 100% natural, y de alta calidad, asi como también
realizar sus actividades productivas contribuyendo al desarrollo sustentable de
la comunidad en la cual se encuentran insertos. Declaran también tener como
visidn ser una empresa lider en la industria nacional del vinagre de manzana
organico y un referente en la produccion de alimentos libre de reactivos
guimicos.

Si bien la compaiiia con la cual se trabajara cumple con todos estos objetivos,

aun carece de un proceso eficiente, rapido y estandarizado que le permita

eliminar la variabilidad de la produccién, lo cual se debe principalmente a la

ausencia de protocolos en la medicion de variables criticas y programacion de

las actividades productivas, es decir, basan sus controles de calidad
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principalmente en la experiencia y apreciacion sensorial. Sumado a esto,
tampoco cuentan con equipamiento que permita optimizar la produccion
manteniendo la naturalidad del producto, lo cual origina una extensién del
proceso a mas de 8 meses para un solo batch. Esto se evidencia tanto en la
fermentacion alcohdlica como acética; por un lado, en la primera de estas, no
se controla la concentracidon de azucares iniciales ni tampoco el contenido final
de alcohol, mucho menos la temperatura de operacién. En cuanto a la
fermentacion acética, se desconocen las concentraciones de alcohol a la
entrada y salida de dicha operacion, asi como tampoco se mantiene un control
de los tiempos de residencia y proporciones de mezcla al momento de realizar
los traslados de sidra y vinagre en los fermentadores acéticos de acuerdo con
el Método Orleans.

1.4 Objetivos

Dado los antecedentes mostrados en la seccion de motivacién, se desarrolla el
trabajo de memoria de titulo en las dependencias de Nahuelbuta Verde Spa,
donde los objetivos para este proyecto se muestran a continuacion:

1.4.1 Objetivo general

Disefar y cuantificar los costos de inversién para proceso productivo
estandarizado para la produccidon de vinagre de manzana artesanal en la planta
Nahuelbuta Verde.

1.4.2 Objetivos especificos

e Seleccionar los equipos e instrumentacién éptima para el proceso
productivo de Nahuelbuta Verde.

e Obtener el balance de masa y energia del proceso productivo.

e Determinar las variables criticas que fijan la calidad final del vinagre de
manzana y permiten la estandarizacién del proceso, eliminando asi las
diferencias entre las partidas de produccion.

e Determinar el costo de inversidon para el proceso productivo propuesto.



Capitulo 2
2 Marco Teorico y Antecedentes

2.1 Vinagre de manzana

El vinagre de manzana o vinagre de sidra de manzana corresponde a una
solucién diluida de acido acético producido mediante un proceso de dos
fermentaciones consecutivas, que involucran levaduras como primer agente,
seguido de bacterias del acido acético (AAB). La primera de las fermentaciones
consiste en la transformaciéon de los azucares presentes en el zumo de
manzanas en etanol y didoxido de carbono, mientras que la segunda
corresponde a la oxidacion microbiana del alcohol para dar acido acético [2].

En general, el vinagre se puede hacer de casi cualquier fuente de carbohidratos
fermentables. Las materias primas mas comunes son manzanas, peras, uvas,
miel, jarabes, cereales, almidones hidrolizados, cerveza y vino [11].

El uso tradicional y la integracion del vinagre en numerosas culturas se
remonta a la antigliedad. De hecho, el patrimonio cultural de practicamente
todas las civilizaciones incluye uno o mas vinagres elaborados
“accidentalmente” por la accion de microorganismos acidificantes después de
la fermentacion alcohdlica. Se ha documentado que los egipcios, sumerios y
babilonios tenian experiencia y conocimientos técnicos para hacer vinagre de
cebada y cualquier tipo de fruta. El vinagre era muy popular tanto en la antigua
Grecia como en Roma, donde se usaba en preparaciones alimenticias y como
remedio contra una gran cantidad de enfermedades. En Asia, los primeros
registros sobre el vinagre se remontan a la dinastia Zhou (1027-221 a. C.)
elaborados a partir de vinos de arroz [12].

Actualmente el vinagre de manzana, se usa como agente aromatizante, como
conservante y, en algunos paises, también como bebida saludable; esta Ultima
caracteristica ha sido una de las detonantes en el reciente aumento de su
consumo [13]. En Chile, ademas de los usos anteriormente mencionados se
sumo ultimamente una estrategia impulsada por INDAP, el INIA y el SAG,
consistente la utilizacién de vinagre de manzana en predios agricolas para la
creacién de trampas contra avispas. Esta iniciativa busca proveer una solucién
acorde a las exigencias de los huertos frutales orgdnicos, incompatibles con la
mayoria de los insecticidas y agroquimicos de tipo industrial [14][15].



2.2 Proceso productivo del vinagre de manzana

El proceso para obtener vinagre de manzana globalmente utilizado se puede
resumir de forma general en cuatro etapas; seleccion y preparacion de
materias primas, obtencion del zumo de manzana, fermentacion alcohdlica del
zumo para obtener sidra, y por ultimo, la fermentacidon acética para producir
vinagre a partir de la sidra [4]. Cada una de estas operaciones cuenta con
variaciones y métodos que seran analizados por separado. En la Figura 7 , se
muestra un diagrama de bloques general para la produccidén de vinagre de
sidra.

Seleccion de .
Lavado Molienda Prensado
manzanas
— Fermentacion Fermentacién
Dilucién e Decantacion g
acética alcohdlica
Clarificacion- Pasteurizacion-
Filtracion Esterilizacion

Y

Embotellado

Figura 7:Diagrama de bloques general para la produccion de vinagre de sidra.

2.2.1Seleccion y preparacion de materias primas

Es de comun acuerdo que para obtener una buena sidra y por consiguiente un
buen vinagre, se deben utilizar manzanas lavadas, en buen estado y con un
grado de maduracion 6ptimo, es decir, ligeramente mas maduras que las
destinadas al consumo como fruta fresca [16]. Otro punto importante a
considerar es que para obtener mejores resultados, actualmente se ocupan
manzanas de distintas variedades a fin de obtener un balance éptimo entre
acidez, dulzura, aroma y astringencia [2] [17].

Por otro lado, la estacionalidad en la produccion de manzanas se afronta
parcialmente mediante el almacenamiento en bodegas aclimatadas a bajas
temperaturas (0 a 5°C) y una humedad relativa de 90-95%, lo cual puede
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extender la duracion de las manzanas hasta un maximo de 6 meses
dependiendo de la variedad y las buenas practicas de cosecha y traslado
[16].Por lo tanto, las compaiiias fruticolas ubicadas en la comuna de Angol, a
60 km de la planta de Nahuelbuta Verde, que cuentan con estos equipos de
refrigeracion proveen manzanas practicamente durante la totalidad del afio.

En cuanto a la composicién de las manzanas, esta dependera de la variedad
de la manzana, estado de maduracion del fruto, e incluso para una misma
variedad pueden existir variaciones entre temporadas, debido, principalmente
a las condiciones climaticas durante la fase de maduracién [16][18]. Dado lo
anterior, se cuenta con valores promedios obtenidos de diferentes variedades
y afnos, los cuales se exhiben en la Tabla 1.

Composicion de la
manzana (%p/p)

Agua 83,9
Azlcar 14,75
Fibra 0,77
Lipidos 0,36
Proteina 0,19

Tabla 1:Composicion promedio de la manzana a partir de distintas variedades [18].

2.2.2 Preparacion del mosto de manzana

El proceso de extraccion del mosto de manzana incluye dos etapas bien
diferenciadas, la molienda, y el prensado. La molienda de la manzana produce
la pulpa, la cual se somete al proceso de prensado para obtener, por un lado,
el orujo o pulpa seca y, por otro, el mosto o zumo de manzana.

En cuanto al sistema de prensado, los mecanismos utilizados habitualmente
en la industria de la sidra y la produccién de jugos de manzana, son las prensas
de cajon y las prensas de banda, siendo estas ultimas las mas usadas en la
producciéon de mediana y gran escala [19]. En la Figura 8 se pueden apreciar
los dos tipos de prensa anteriormente mencionados.



Figura 8: Sistemas de prensado convencionales para obtencion de zumo de manzana. A la
izquierda, se muestra una prensa de cajon con molino adosado al costado y a la derecha la
prensa de banda. Fuente: Voran Maschinen

2.2.3 Composicion del mosto de manzana

Como consecuencia de la variacion en la composicion de la manzana entre
distintas variedades y temporadas, la composicion del mosto o zumo de
manzanas también se ve afectado, principalmente en el contenido de azucar
[18][20]. Sin embargo, para efectos de balances de masa en el proceso de
produccion de vinagre, se pueden tomar composiciones promedio y hacer los
ajustes correspondientes una vez obtenido el zumo, principalmente en el
contenido de azlcar, debido a su importancia como sustrato en las
fermentaciones posteriores [21]. En la Tabla 2 se muestra la composicion
promedio del zumo de manzana a partir de distintas variedades:

Composicion zumo de manzana

(%p/p)
Agua 87,94
Azlcar 11,68
Fibra 0,21
Lipidos 0,11
Proteina 0,06

Tabla 2: Composicion promedio del zumo de manzana a partir de distintas variedades [18][20].

2.2.4 Inoculacion del mosto y desarrollo de las levaduras

Las levaduras en el mosto que llevaran a cabo la fermentacion alcohdlica
pueden provenir ya sea de un inoculo, en el cual se escoge la cepa especifica
deseada o de levaduras nativas presentes en las mismas manzanas, las cuales
daran lugar a una fermentacidon espontanea natural. En este ultimo caso, las
cepas de levaduras silvestres mas comunes encontradas en fermentaciones de
sidra corresponden a Saccharomyces cerevisiae, Saccharomyces bayanus,
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Metschnikowia pulcherrima y Kloekera apiculata [22]. Sin embargo,
actualmente el uso de levaduras seleccionadas es el método mayormente
empleado, tanto para evitar inconsistencias entre diferentes tandas como para
disminuir el riesgo de aparicion de microorganismo indeseados. Por lo general,
las levaduras inoculadas corresponden a especies especificas para sidra o vinos
espumosos, como es el caso de la M02 de Mangrove Jacks o la Safcider de
Fermentis, las cuales han reportado mejores resultados al preservar aromas y
caracter frutal en el producto final [19]. En cuanto al indculo, este debe ser
agregado al mosto dulce a una concentracién de 150 ppm, luego de haber
sulfitado el mosto mediante la adicion de anhidrido sulfuroso (SO2) 100% puro
en forma gaseosa, o en soluciones acuosas de SO, , es decir, como
metabisulfito de potasio a una concentracion de 50 ppm, con la finalidad
eliminar el oxigeno disuelto e impedir el desarrollo de bacterias aerobias vy
levaduras del tipo apiculata [19,23]. Esta practica es ampliamente utilizada en
la industria vinicola y sidrera, ya que, el anhidrido sulfuroso actia como
antiséptico en las dosis correctas y medio acido, sin afectar las levaduras del
género Saccharomyces. Cabe aclarar ademas, que para mantener la condicién
de producto organico, el SAG permite la adicién de SOz en una dosis maxima
de 100 (ppm) [24].

Respecto al desarrollo de las levaduras, al igual que los demas
microorganismos, obtienen su energia para el crecimiento y mantenimiento a
partir de reacciones de oxidacidn-reduccidén. Las reacciones de oxidacion-
reduccién siempre involucran un agente donor de electrones y un aceptor de
electrones. Generalmente, se concibe el donante de electrones como el
sustrato "alimenticio" para los microorganismos, quienes aprovechan la
transferencia de electrones en fracciones establecidas para la generacion de
energia (fe) y para la sintesis celular (fs). El donante de electrones mas comun
para todos los organismos no fotosintéticos, excepto algunos procariotas, es
la materia organica [25].

Por lo tanto, el desarrollo de los microorganismos puede ser modelado para el
dimensionamiento del mismo fermentador segin el método de Rittemann y
McCarty, el cual establece que toda reaccidon bioquimica corresponde a una
REDOX en donde se genera biomasa [25]. Dicha cinética se obtiene a partir
de un balance de materia el cual inicia con la semi reaccion redox donante de
electrones (Rq4), donde se oxida el sustrato utilizado, especificamente glucosa
como se aprecia en la ecuacion 2.1.

(2.1)

1 1 1
ﬁC6H1206 +ZH20 - ZC02+H++6_
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Simultdaneamente, ocurre una semi-reaccion de reduccién (Ra), donde el CO2
acepta electrones para generar etanol como se muestra en la ecuacion 2.2:
(2.2)

1 L 1 1
ECOZ + H +e - EC2H5OH+ZH20

Por otro lado, se tiene la semi-reaccion de sintesis celular (Rc), considerando
la formula empirica para las levaduras como CsH,0,N y el ion amonio como
fuente de nitrogeno para la formacion de proteinas y acidos nucleicos [25]:

(2.3)

1 1 1 1 9
gCOZ +%NH;[ +EHCO; +H +e” - %C5H702N +%H20

Finalmente, para obtener una reaccidn general que incluya generacion de
energia y sintesis celular se utiliza la siguiente expresion:

R=fR,+f.R, — Ry (2.4)

La ecuacion 2.4 combina las tres semi-reacciones antes mencionadas en una
ecuacién general que se puede utilizar para construir una amplia variedad de
ecuaciones estequiométricas para la sintesis y el crecimiento microbianos. En
otras palabras, la ecuacion representa el consumo neto de reactivos y la
generacién de productos cuando los microorganismos consumen un electrén
equivalente de la especie donante de electrones [25]. En este caso, los valores
de fey fs corresponden a 0,92 y 0,08 respectivamente de acuerdo con el
modelo cinético para fermentaciones alcohdlicas limitadas por la disponibilidad
de nitrégeno presentado por A. Cramer et al [26]. Reemplazando los valores
de fey fs en la ecuacion 2.4 se obtiene el balance molar para la fermentacién
alcohdlica que incluye el desarrollo de las levaduras, representado en la
ecuacion 2.5:

(2.5)
0,0417 CgH,,0, + 0,0041 NH} +0,0041 HCO; —

0,0806 CO, + 0, 0766C,HsOH + 0, 0162 H,0 + 0,0041 CsH,0,N

Cabe mencionar que los nutrientes como el ion amonio e ion bicarbonato,
necesarios para el desarrollo de biomasa son agregados normalmente cuando
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existe un déficit de estos en el mosto o sidra, como se explica en la seccion
2l2I5l2I

2.2.5 Fermentacion alcohdlica y obtencion de sidra

La fermentacion alcohdlica corresponde a la via metabdlica mediante la cual
las levaduras utilizan los azucares para la obtencidon de energia y reproduccidn
de manera anaerobica, produciendo etanol y diéxido de carbono. La ecuacion
general del proceso, denominada ecuacién de Gay-Lussac, corresponde a:

C.Hy,0, — 2C,Hs0OH + 2C0, (2.6)

La ecuacion de Gay-Lussac presenta como reactivo la glucosa, dado que las
levaduras metabolizan los distintos azucares a glucosa para ser utilizada en
las vias metabdlicas asociadas a la fermentacién alcohdlica [27,28]. Esta
reaccion bioquimica es de tipo exotérmica, donde se liberan aproximadamente
24 (kcal/mol de azucar) al representar todos los azucares como una mezcla
de glucosa y fructosa [29].

En el caso de la fermentaciéon alcohdlica del zumo de manzana, los azucares
presentes corresponden a glucosa, fructosa y sacarosa, sin embargo, este
ultimo disacarido toma menor relevancia debido a la inversién del azulcar,
fendomeno consistente en la disgregacion por hidrdlisis de la sacarosa en
glucosa y fructosa, lo cual sucede espontaneamente durante el
almacenamiento de jugos de fruta [30,31].

Los contenedores empleados en los que ocurre la fermentacién pueden ser de
acero inoxidable, toneles de madera o plastico grado alimenticio. Sin embargo,
lo mas recomendado es el acero inoxidable dada la facilidad de limpieza y por
tanto mantencién de condiciones sanitarias dptimas [19].

Respecto a los factores que afectan el crecimiento de las levaduras, la
composicion del mosto es uno de los mas importantes, ya que, determina los
nutrientes y el entorno en el que se desarrolla el cultivo, por lo tanto, afecta a
la velocidad de la fermentacion alcohdlica. Los componentes mas importantes
qgue influyen sobre el crecimiento de las levaduras son; la concentracién de
azucares, la cantidad de nitrégeno asimilable, el contenido de oxigeno disuelto
y la presencia de residuos de pesticidas, entre otras [32].

2.2.5.1 Concentracion de azucar en el zumo de manzanas

Por lo que concierne a la concentracion de azucares en el mosto de manzanas
recién prensadas, el éptimo se encuentra entre un 11-12 (%p/p) y en ningun
caso debe ser inferior al 10(%p/p), Ya que, de lo contrario la sidra obtenida
después de la fermentacion contendrd un bajo contenido alcohdlico y por
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consiguiente el potencial contenido de acido acético se encontrara por debajo
del nivel deseado. En caso que la concentracién de azucares del zumo sea
menor al 10(%p/p), esta se puede corregir mezclando el zumo con otro
equivalente proveniente de manzanas mas dulces y en casos extremos se
puede utilizar concentrado de jugo de manzana [23].

Para realizar estas mediciones se puede usar un densimetro o un refractdmetro
junto a tablas de equivalencia que relacionan la densidad del zumo de
manzanas con el contenido de azucar. En el Anexo 1, se detalla el
procedimiento a seguir junto a las tablas de equivalencia mencionadas.

2.2.5.2 Cantidad de nitrégeno asimilable en el zumo de manzana

Como se menciond anteriormente, verificar la cantidad de nitrégeno disponible
en el zumo de manzana es uno de los factores mas importantes antes de llevar
a cabo la fermentacion alcohdlica, debido a que las levaduras necesitan este
elemento para crecer y multiplicarse fundamentalmente en forma de
aminoacidos, sales de amonio y tiamina (vitamina B1). Por lo tanto, si estos
compuestos son abundantes en el mosto, la fermentacion sera rapida y
completa, lo cual ha llevado a que en la produccién industrial de sidras, vinos
y vinagres a menudo se afadan estos nutrientes adicionales para
complementar los ya presentes en la manzana. Por otro lado, si el mosto
contiene cantidades insuficientes de compuestos nitrogenados la fermentacion
serd lenta e incluso podria estancarse antes de finalizar [21].

La cantidad de nitrégeno asimilable (YAN por sus siglas en inglés) presentes
en el zumo dependera de la variedad de manzana, sin embargo, los valores
tipicos se encuentran entre las 44-330ppm [33]. Especificamente una
concentracion de 200ppm de nitrégeno asimilable en el mosto es suficiente
para asegurar una fermentacion completa [26].

Dado los antecedentes anteriormente mencionados, resulta fundamental
implementar un protocolo de medicion de este nutriente en el zumo previo a
la fermentacion. El método comunmente utilizado para este propdsito, sobre
todo en la industria vinicola dada su facil implementacion, es la titulacién por
formol también conocido como Método Sorensen [21], el cual se basa en
anadir una solucion de formaldehido a la muestra en unas condiciones de pH
adecuadas, la reaccién del formaldehido con el amonio y las aminas primarias
produce protones en el medio que hacen disminuir el pH. La valoracién con
hidréxido de sodio hasta reestablecer el pH inicial permite hacer un calculo
aproximado del nitrégeno facilmente asimilable que existe en el medio a partir
del volumen de base utilizado [34]. En el Anexo 2 se puede revisar una
explicacién detallada del método Sorensen asi como la lista con los materiales
necesarios.
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2.2.5.3 Temperatura de fermentacion

En cuanto a la temperatura de esta etapa, es sabido que corresponde a uno
de los principales factores que afectan a la velocidad de la fermentacién
alcohdlica. S. cerevisiae tiene una temperatura optima de crecimiento préxima
a 30°C, pero se adapta a un rango amplio de temperaturas. La temperatura
maxima que puede soportar esta préxima a los 40(°C), detectandose pérdida
de viabilidad cuando se alcanza esta temperatura. Por lo tanto, las
fermentaciones se llevan a cabo a una temperatura cercana a los 23(°C), con
tal de manejar una fermentacion mas controlada y evitar la generacidon de
compuestos indeseados [26]. Para lograr esto se utilizan fermentadores
revestidos con chaquetas intercambiadoras de calor por las cuales circula
liquido refrigerante conectado a un chiller, dicho sistema estara regulado por
un controlador cuya funcién sera mantener la temperatura deseada.

2.2.6 Fermentacion acética

También conocida como fermentacidén oxidativa, se induce en la sidra para
producir vinagre y es llevada a cabo hoy en dia basicamente mediante dos
meétodos; por fermentacidn de cultivo sumergido o por fermentacion superficial
mas conocida como Método Orleans.

2.2.6.1 Fermentacion por cultivo sumergido

Este método se basa en la utilizacion de fermentadores dotados de sistemas
de oxigenacién desde la base en forma de pequefias burbujas con el propdsito
de aumentar la concentracidon de oxigeno disuelto en la sidra y permitir el
desarrollo de las bacterias acéticas aerobias en un cultivo sumergido,
resultando en una fermentacion mucho mas rapida. Por lo general estos
biorreactores estan dotados de un intercambiador de calor interno en forma
de serpentin para disipar el calor generado y robustos sistemas de control que
permiten mantener las condiciones criticas como oxigeno disuelto vy
temperatura en un punto estable, adicionalmente, algunos de esos cuentan
con un sistema de recirculacién de aire desde el tope a la base del reactor con
el objetivo de recuperar los compuestos volatiles en la sidra o vinagre que
pudieran haber sido arrastrados por la insuflacién [2-4]. La Figura 9 muestra
un esquema representativo de este tipo de fermentadores.
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Figura 9: Esquema representativo de un fermentador acético por cultivo sumergido.

El desarrollo bacteriano en estos biorreactores es considerable, donde se han
encontrado concentraciones de entre 10°® -108 células/ml, las cuales, son
capaces de convertir el alcohol en acido acético a una tasa de 1% al dia. El
régimen de operacion de este equipo es tipo fed-batch, es decir, parte de la
capacidad del fermentador se retira periédicamente como vinagre terminado
y se reemplaza por una nueva carga de sidra. La porcidn de vinagre que no se
retira, generalmente un 10 (%yv/v), actia como indculo del siguiente batch.

Los fermentadores de cultivo sumergido requieren un suministro constante de
oxigeno, ya que, incluso un cese de un minuto en el suministro es suficiente
para matar la mayoria de las acetobacterias, por lo que, es comun equipar
estos fermentadores con sistemas de suministro de oxigeno y electricidad en
reserva.

El control de temperatura dentro de estos equipos también es
extremadamente importante, los cuales operan alrededor de los 30°C, por lo
que, se requiere un flujo de agua de enfriamiento o calentamiento segun sea
el caso, teniendo ademas en cuenta que la reaccion de acetificacion es
exotérmica y los microorganismos pueden morir si falla el sistema de
enfriamiento [2].

La cinética de la reaccién de acetificacidon para vinagre de manzana organico,
fue modelada en el trabajo desarrollado por A. Stornik et al [35], donde se
llevé a cabo una fermentacién acética por cultivo sumergido. En la Figura 10
se puede apreciar la cinética de dicho experimento.
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Figura 10: Concentraciones de dcido acético y etanol durante la fermentacion oxidativa [35].

2.2.6.2 Método Orleans

Por otro lado, esta el método de fermentacién superficial, mas conocido como
método Orleans, descrito en la presentacidén de la empresa, el cual es mucho
mas lento, con tasas de conversion de etanol a acido acético relativas al 1%
por semana. Si embargo, al ser un proceso lento, se obtiene un vinagre de
mejor calidad que el obtenido por fermentacidn sumergida, ya que,
proporciona al vinagre mayor cantidad de esteres lo que se traduce en un
aroma mas intenso y propiedades organolépticas notorias [2] [4].

2.2.6.3 Desarrollo de biomasa

Al igual que en la fermentacién alcohdlica, el desarrollo de los microorganismos
puede ser modelado segun el método de Rittemann y McCarty, explicado
recientemente en la seccién 2.2.4. En este caso, la semirreaccion redox
donadora de electrones (R4), corresponde a la oxidacidon del etanol, la cual es
representada a continuacion en la ecuacion 2.7:

1 1 1
7 CoHsOH + 2H,0 — 2 CHy,COOH + H* + ¢ (2.7)

Simultdneamente, ocurre la semi-reaccién de reduccion (Ra), donde el oxigeno
acepta un electrén para generar agua, como se muestra en la ecuacion 2.8:
1 N _ 1 (2.8)
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Por otro lado, se tiene la semi-reaccion de sintesis celular (Rc), considerando
la formula empirica para acetobacter como C;H;,0,N y el idnh amonio como
fuente de nitrogeno para la formaciéon de proteinas y acidos nucleicos [25]:
(2.9)

6C0+1NH++1HCO‘+H++ - 1CH 0N+11H0
— — — ﬁ_ —
29 Y2 T 59 e THgHtls ¢ T grtaN T ogih

Finalmente, se utiliza |la ecuacion 2.4 para obtener el balance molar general
de fermentacion acética que incluye el desarrollo de las bacterias acéticas,
representado en la ecuacion 2.10. Los valores de fe y fs utilizados
corresponden a 0,988 y 0,012 respectivamente [35]:

2.10
0,25 C,HsOH + 0,0024 CO, + 0,0004NH; + 0,0004 HCO; + 0,2471 0, (2:10)

— 0,0004 C,H,,0,N + 0,25 CH;COOH + 0,2486 H,0

2.2.7 Contenido de acido acético en el vinagre

Segun el Decreto 78 del Ministerio de Agricultura, los vinagres deben tener un
contenido de acido acético minimo de 40 gramos por litro, es decir, una acidez
del 4(%p/v) y un contenido de alcohol no superior a 1(%v/v) [36].

2.3 Balance de energia en fermentadores

Para un sistema cerrado en el cual no hay transferencia de masa con el
exterior, el cambio de la energia total del sistema (dE) es igual al flujo de calor
intercambiado por el sistema (dQ) menos el trabajo realizado por el sistema
sobre los alrededores (dW), lo cual corresponde a una aplicacién directa de la
primera ley de la termodinamica [37]. Por lo tanto, para un sistema cerrado
el balance de energia es:

dE = dQ — dW (2.11)

En el caso de los fermentadores, se desprecia el trabajo del sistema sobre los

alrededores, por lo tanto, el termino dW se anula. Por otro lado, la energia E;

2
i

, . ’ g % ,
es la suma de la energia interna (U;), la energia cinetica (?), la energia

potencial (g - z;) y cualquiera otro tipo de energia, ya sea, eléctrica, magnética
o luminosa, sin embargo, en casi todos los casos de reactores quimicos, los
términos de energia cinética, potencial y otros tipos son despreciables si se
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comparan con los términos de entalpia y transferencia de calor; por lo tanto,
se omiten [37], es decir:

E; = U; (2.12)
Por otro lado, la entalpia H; (ﬁ), se define en términos de la energia interna
3
U, (ﬁ) y el producto P - V(Pa-m— = L) como:

mol - mol

H;=U+P-V, (2.13)

Con lo que finalmente, la variacion de energia del sistema para las
fermentaciones aqui tratadas puede ser expresada como una variacion de
entalpia, ya que, se desprecian los cambios de volumen y se trabaja a presién
constante. Finalmente, se deduce de las ecuaciones 2.11, 2.12 y 2.13 que
para un fermentador batch el balance de energia puede ser expresado como:

dH; = dQ (2.14)

Al considerar el calor de reaccion, el flujo de calor intercambiado con el
ambiente y la transferencia entre fermentador y el intercambiador de calor, la
ecuacion 2.14 queda de la siguiente forma:

(2.15)
My CPm E = Qrxn — Qamp — Qinter

2.3.1Calor de reaccion

La tasa de generacién de calor en una fermentacién esta directamente
relacionada con la tasa de consumo de sustrato, por lo tanto, dicha tasa puede
ser expresada mediante la ecuacion 2.16 [29]:

das (2.16)

dt

Donde Q,.,, €es la tasa de generacion de calor (%), AH,.,.,, la cantidad de calor
as

. k
generado por kilogramo de sustrato fermentado (—]), ,
) y V el volumen en fermentacion (m3).

Qrxn = AHpyp " V -

P> la tasa de consumo

kg
m3-s

de sustrato (
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2.3.2 Calor transferido al ambiente

El fendmeno de transferencia de calor entre dos cuerpos puede ocurrir ya sea
por conduccién, conveccidn, radiacién o por una combinacién de estas. En el
caso de los fermentadores alcohodlico y acético, estos intercambian calor con
el ambiente mayoritariamente por conducciéon y conveccion, por lo cual se
puede despreciar el fendmeno de radiacion [38]. La ecuacion 2.17, describe
el fendomeno de transferencia de calor entre las pareces de un fermentador y
el ambiente al ser modelado como un cilindro:

Ti - Tout

Qamp = ) (/) ) (2.17)

2nr;Lh; * 2nx,k, = 2nr,Lh,

Donde,

T;,: Temperatura de fermentacion

T,.: Temperatura del ambiente
T;: Radio interno del fermentador
Ty: Radio externo del fermentador
L: Altura del fermentador

x,:  Grosor de las paredes del fermentador
k,:  Conductividad Acero Inoxidable
h;: Coeficiente de conveccion del fluido en fermentacion

h,: Coeficiente de conveccidon del medio externo (aire)

2.3.3 Coeficientes de conveccion en reactores batch agitados

El coeficiente de transferencia de calor por conveccién h no es una propiedad
del fluido como tal, sino mas bien un pardmetro que se determina en forma
experimental y cuyo valor depende de todas las variables que influyen sobre
la conveccion, como la configuracion geométrica de la superficie, la naturaleza
del movimiento del fluido, las propiedades de éste y la velocidad masiva del
mismo [39]. Existen multiples relaciones con numeros adimensionales para
determinar los coeficientes de transferencia h. A continuacidon se muestran, las
ecuaciones presentadas por P. Fletcher, las cuales se aplican a reactores batch
agitados [40].
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Donde,

dint:

Re:
Pr:
Ny
Np:

dagi:

Nu-A,

hi=

dint

d
Nu = a-Re" -Prc-<n—r>
My

w-dZg;

Re = agi " P
Nr
C. -

Pr = P Nr
Ay

Coeficiente de conveccion del fluido en fermentacion
Numero de Nusselt

Conductividad zumo de manzana

Diametro interno del fermentador

Numero de Reynolds

Numero de Prandtl

Viscosidad dinamica del medio reaccionante

Viscosidad dinamica del medio reaccionante a la
temperatura de la pared del fermentador

Frecuencia de agitacién

Diametro Agitador

Densidad zumo

Capacidad calorifica zumo
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Tipo de Re a b C d
agitador

Turbina(A) <400 0,54 2/3 1/3 0,14
Turbina(B) =400 0,74 2/3 1/3 0,14
“Impeller” 2-10* < Re<2-10° 0,33 2/3 1/3 0,14
vitrificado

Ancla 30 < Re <300 1 0,5 1/3 0,14
Ancla 300 < Re <5000 0,38 2/3 1/3 0,14

Tabla 3: Coeficientes de la ecuacion 2.19 para distintos sistemas de agitacion [40].
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3 Metodologia

En la Figura 11 se presenta un esquema de la metodologia seguida durante
el trabajo realizado para Nahuelbuta Verde Spa. A continuacién, se detallan
cada una de las actividades mencionadas.

Busqueda
Bibliografica

A
- R

Seleccion de
configuracion
Optima del proceso

Elaboracion Balance de Determinacion de
de flowsheet masa variables criticas

Protocolos P
de mediciéon |

Balance de Dimensionamiento
energia de equipos

Determinacion.d Programacion de
eterminacion de la produccion

CAPEX (Carta Gantt)

Figura 11:Esquema de la metodologia sequida durante el trabajo de memoria.

3.1 Busqueda bibliografica

La metodologia de trabajo se apoyé durante todo el trabajo fundamentalmente
en busqueda bibliografica debido a los inconvenientes generados por la
pandemia del COVID-19, lo cual imposibilité la caracterizacién del zumo de
manzana que dispone Nahuelbuta Verde mediante la realizacién de analisis
fisicoquimicos en laboratorio. Ademas, como se menciond anteriormente, la
empresa no cuenta con datos histéricos del proceso, ya que, no realizan
mediciones.

3.2 Seleccidon de configuracion optima

Segun busqueda bibliografica y especificaciones de la empresa demandante,
se establecié la configuracidon secuencial de operaciones unitarias que mejor
se ajustaban a una produccion de vinagre de manzana organico, siguiendo
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estandares internacionales para una produccidon estable y consistente en el
tiempo.

3.3 Elaboracion de Flowsheet

De acuerdo con los resultados de la etapa anterior y para facilitar la
comprension y seguimiento del proceso productivo por parte de la empresa
Nahuelbuta Verde, se construye un diagrama de flujos o flowsheet que
muestre la secuenciacion de las etapas y facilite el seguimiento del balance de
masa expuesto en la seccion de resultados.

3.4 Balance de masa

Para desarrollar el balance de masa se utilizo el software de Excel tomando el
caso base requerido por la empresa de 2000 L de vinagre de manzana
mensuales. Se considerd ademas un régimen de 6 dias de trabajo por semana,
lo cual se aproximé a 25 dias de trabajo mensual. En base a ese calculo, se
obtuvo un requerimiento de produccion diaria igual a 80 L de vinagre, y
teniendo en cuenta que cada batch de fermentacidon acética toma 66 horas
aproximadamente (3 dias), se lleg6 a la conclusién de que se deben obtener
240 L de vinagre por cada batch. Por lo tanto, el balance de masa del proceso
se realizé por batch de produccién, considerando una concentracion de 50 g/L
de acido acético en el producto final, es decir, una acidez del 5 %p/v.

3.4.1 Fermentacion acética

De acuerdo con las directrices mencionadas anteriormente, se determind la
cantidad de acido acético a producir por batch, y mediante las relaciones
molares expuestas en la ecuacion 2.10, se determind la cantidad de etanol
necesaria para la fermentacion acética. Cabe mencionar que mediante la
misma ecuacion se determinaron los requerimientos de oxigeno, nutrientes y
cantidad de biomasa generada.

Por otro lado, las condiciones de operacion y timing de esta etapa se
respaldaron en el trabajo desarrollado por A. Stornik et al, de acuerdo con la
cinética mostrada en la Figura 10.

3.4.2 Fermentacion alcohdlica

En este caso la metodologia usada fue similar a la etapa anterior. Se contaba
con el requerimiento de etanol a ingresar en la fermentacion acética, lo cual
permitid6 mediante la ecuacion 2.5 determinar la cantidad de glucosa a
fermentar en esta etapa.

Se desarroll6 ademas una modelacion mediante el software Matlab 2017b de
MathWorks, usando el modelo cinético propuesto por A. Cramer et al, para
fermentaciones limitadas por la disponibilidad de nitrdgeno. Dicho modelo esta
compuesto por cinco EDO s acopladas y permite determinar la duracién de la
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fermentacion [26]. En el Anexo 5 se muestra el desarrollo del modelo cinético,
el codigo de programacion empleado en Matlab y los principales resultados
obtenidos.

3.5 Determinacion de variables criticas

Principalmente a partir del balance de masa y bibliografia, se identificaron las
variables fundamentales del proceso productivo que requieran medicion y
control con tal de permitir la estandarizacidon del proceso, eliminando asi las
diferencias entre las partidas de produccién. A continuacién, se establecié un
protocolo de medicidn de estas variables en base a fuentes bibliograficas.

3.6 Programacion de la produccion

Con el objetivo de coordinar la secuenciacién de operaciones y garantizar el
cumplimiento del caso base, se elabord una carta Gantt de la produccién para
Nahuelbuta Verde. Se consideraron las diferencias de duracidon de todas las
etapas para determinar la mejor configuracién posible.

3.7 Dimensionamiento de equipos

En base al balance de masa obtenido en el software de Excel, y las
simulaciones realizadas en el software Arena, se determinaron las dimensiones
y capacidades requeridas para los equipos del proceso propuesto.

Dado que el balance de masa del proceso completo fue disefiado para un batch
de produccién sin considerar los tiempos que tomaba cada operacién, se
procedid a ajustar la capacidad del fermentador alcohdlico luego de haber
hecho simulaciones en el software Arena, el cual, corroboré que se requeria
aumentar 4,6 veces la capacidad que habia sido determinada para dicho
fermentador en el balance de masa. Esto se explica al notar que la duracidn
de la fermentacion alcohdlica es aproximadamente 4,6 veces la duracion de la
fermentacion acética, siendo esta ultima, la operacién que por disefio marca
el timing del proceso completo.

Por consiguiente, el volumen del decantador sucesivo a la fermentacion
alcohdlica, también se aumentd en el mismo factor, con la finalidad de que
este sea capaz de recibir el volumen de sidra resultante de cada batch,
cumpliendo asi el rol de decantador y estanque pulmén.

Respecto a los demas equipos, se tomd como referencia el balance de masa y
escogio el volumen o capacidad superior que mas se ajustaba. En la seccion
4.5 se pueden apreciar las capacidades y voliumenes calculados de los equipos
y los disponibles en el mercado.
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3.8 Balance de energia

Los calculos de balance de energia se centraron en las dos fermentaciones
involucradas del proceso, mientras que para el resto de las operaciones
unitarias se considerd el consumo eléctrico de los equipos seleccionados.

3.8.1 Fermentacion alcohdlica

En el caso de la fermentacidn alcohdlica, el balance energético se realizé a una
temperatura de fermentacidn constante, es decir, en estado estacionario.
Dicha temperatura correspondiente a 23 °C es la misma que se menciond en
los trabajos de A. Cramer y en los cuales se basa el modelo cinético aplicado
a esta etapa [26].

El balance de energia se realizd6 mediante la ecuacion 2.15, la cual considera
el calor generado por la reaccidon de fermentacion (Q,,,), €l calor
intercambiado con el ambiente (Q,,,;,) a través de las paredes del estanque y
el calor transferido con el intercambiador de calor (Q;,r). Reemplazando la
expresion para el Q,,, de la ecuacién 2.16 y despejando Q;,.. Se obtiene la
ecuacion 3.1, la cual permitid calcular el flujo de calor a suministrar o retirar
para mantener una temperatura de operacidn constante, es decir, en estado
estacionario.

ds (3.1)
Qinter = AHpyn * V - E — Qamp

A partir de esta ecuacidn, se obtuvieron doce graficas que muestran el flujo
de calor a retirar durante cada instante de la fermentaciéon, al considerar
temperaturas promedio ambientales para cada mes. Esto debido a que existe
una gran variacion de las temperaturas promedio entre un mes de verano y
otro de invierno en la localidad donde se encuentra ubicada la planta [41], lo
cual, afecta de forma directa al flujo de calor que intercambia cada
fermentador con el ambiente. Esta relacién puede ser apreciada de mejor
manera en la ecuacion 2.17.

3.8.2 Fermentacion acética

En esta operacion, el procedimiento seguido para obtener el balance de
energia fue el mismo que el utilizado en la fermentacién alcohdlica, es decir,
se aplicaron la ecuacion 3.1 y ecuacion 2.17 adaptada a las condiciones de
operacidén particulares de la fermentacion acética.

3.9 Determinacidon del CAPEX de la planta propuesta
Basandose en el dimensionamiento de los equipos, se cotizd con diferentes
proveedores del rubro, en particular los fermentadores acéticos que fueron
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consultados con dos empresas alemanas, Frings y CETOTEC, lideres mundiales
en tecnologia y desarrollo de estos equipos.

Para todos los equipos se considerd el costo de la capacidad o volumen
superior mas cercana a la determinada por el balance de masa.
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4 Resultados y Discusion

A continuacion, se muestran los principales resultados obtenidos mediante el
balance de masa y energia elaborados en el software de Microsoft Excel, en
conjunto al modelamiento cinético de las fermentaciones alcohdlica y acética.

La Figura 12 muestra el flowsheet del proceso productivo propuesto para la
planta de Nahuelbuta Verde. La descripcidn de los flujos del balance de masa
se muestra a continuacion.

F11 F12 Pulpade
|
F1 F2 . F3 F4
Manzanas Lavado »| Molienda »| Prensado
ol G
F10
S02 ( Acetobacter j
F14 Inoculo F16 F17
E20 » ( acetobacter ) ( Agua ) 4
Y YY
_ | Fermentacion F5 T — F6 _ | Fermentacion F7 Filtro
1 Alcohdlica =i ~|  Acética = F19

[ A

F13 - Fis F22
Inoculo Levaduras )
F18 Nutrientes
F8
(' Nutrientes )
Vinagre de F9

A

Figura 12: Flowsheet del proceso propuesto para la planta productiva de Nahuelbuta Verde (Elaboracion
propia).

4.1 Balance de masa global

Los resultados del balance de masa global para un batch de produccién
aplicado al proceso en cuestion se pueden apreciar en la Tabla 20 del Anexo
3. Como principal resultado, se tiene que, se requieren aproximadamente 225
kg de manzana para producir un batch de 246 kg de vinagre (240 L).

Por otro lado, al tomar un mes promedio de 25 dias habiles, se obtiene el
balance de masa mensual del proceso productivo, el cual fue disefado para
generar 2.000L de vinagre al mes. En la Tabla 4 se muestran los resultados
de dicho balance, de donde se obtienen los requerimientos de insumos
mensuales para la empresa, asi como los residuos generados.
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Entradas Cantidad Cantidad

(kg/mes) (kg/mes)
F1 (manzanas) 1.876 | F9 (vinagre) 2.053
F10 (agua de lavado) 1.876 | F11 (agua de lavado) 1.876
F13 (indculo levaduras) 0,2 | F12 (pulpa seca) 368
F17 (agua dilucion) 715 | F14 (COy) 77
F18 (O,) 55 | F15 (levaduras) 11
F21 (nutrientes) 7 | F19 (residuos 109
microfiltro)

F22 (nutrientes) 0,2 | F20(merma molino) 38
TOTAL (kg) 4.531 4.531
Balance 0,006

Error (%) 0,00012

Tabla 4: Balance de masa global aplicado a una produccion de 2.000 L de vinagre mensual.

Cabe mencionar que los residuos generados correspondientes a pulpa seca,
levaduras y residuos de filtracién se destinan actualmente a la comunidad local
como alimento para ganado. Queda propuesto a la empresa realizar un estudio
para la utilizacién de la pulpa seca en la produccion de manzana deshidratada
como suplemento alimenticio rico en fibra.

4.2 Balances de masa por operacion unitaria
4.2.1Lavado

F11'

F F

mmm) | Lavado |mmmmp
N |

Figura 13: Flujos de masa en etapa de lavado.

El lavado de las manzanas se realiza en una de las secciones incluidas en el
equipo encargado de la extraccién del zumo, el cual se describe con mayor
detalle en la seccion 4.5.1. Esta operacion consiste basicamente en un lavado
simple o enjuague de las frutas con agua, ya que, estas contienen impurezas,
que luego pueden estar presentes en el mosto y por lo tanto es preciso
eliminarlas. Esto es causado por la forma de cultivo de la fruta, que, al estar
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expuestas al aire libre, estda en contacto con los componentes que tiene el
exterior (polvo, tierra, microorganismos, etc.).

Como se describe en la Figura 13, los flujos F1y F> corresponden a la entrada
y salida de manzanas y los flujos Fio y Fi1 corresponden al flujo de agua
utilizado. Para calcular el consumo de agua, se considerd una relacidon entre
manzanas y agua de 1:1, de acuerdo con las practicas actuales de la empresa.
Cabe mencionar que el agua residual es vertida al sistema de alcantarillado,
ya que, al tener una carga organica muy baja cumple con el decreto MOP 609.
A continuacién, la Tabla 5 muestra el balance de masa de la etapa.

Composicion F, F, Fio Fqiq
[kg/batch] [kg/batch] [kg/batch] [kg/batch]

Manzanas 225 225

Agua 225 225

Tabla 5: Balance de masa en etapa de lavado.

4.2.2 Molienda

Fo g

F; F;

mmm) | Molienda |

Figura 14: Flujos de masa en etapa de molienda.

Para la molienda de manzanas, se considerd, de acuerdo con informacién
entregada por la compafiia, un rendimiento del 98%, es decir, se genera un
2% de merma asociado a restos de manzana adosados en los intersticios del
equipo, los cuales son retirados como residuos una vez se realiza la limpieza
del equipo. A continuacion, la Tabla 6 muestra el balance de masa de la etapa
de molienda, donde el los flujos F2, F3y F20, corresponden a manzanas, pulpa
de manzana y merma de la molienda

U PU U J/ DA (/DA \ J /DA

Manzanas 225 - =
Pulpa de - 220 5
manzana

Tabla 6: Balance de masa en etapa de molienda.
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4.2.3 Prensado

F g

F; Fy

mmm) | Prensado |mmmmp

Figura 15: Flujos de masa en etapa de prensado.

En la etapa de prensado, el flujo F3 ingresa al equipo como pulpa de manzana
y se obtiene en las salidas los flujos F4 y Fi> correspondientes al zumo de
manzana y pulpa seca respectivamente. Para esta operacién unitaria el
rendimiento masico corresponde a un 80% de acuerdo a informacion
proporcionada por el proveedor del equipo. En la Tabla 7 se puede apreciar
el balance de masa de la etapa de prensado.

Composicién F3lkg/batch] F,[kg/batch] Fi;[g/batch]
Pulpa de 220.648 - -
manzana
Agua - 155,2 29,9
Glucosa - 20,6 11,9
Proteina - 0,1 0,3
Fibra - 0,4 1,3
Lipidos - 0,2 600,2
TOTAL (kg) 220.648 176,5 44.129,6
(168 L)

Tabla 7: Balance de masa en etapa de prensado.

A modo de discusidn, es importante, que la empresa Nahuelbuta Verde esté
consciente que los rendimientos de esta etapa dependen de un gran numero
de factores. Principalmente el grado de madurez de la manzana resulta
determinante, ya que, a medida que la manzana continda su maduracién post
cosecha, las pectinas presentes en el fruto se degradan. Estas estructuras
moleculares presentes en la pared celular de las células vegetales otorgan
firmeza al fruto, por lo cual, su degradacién causa el ablandamiento de la
manzana, resultando en menores rendimientos a la hora del prensado [21].
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4.2.4Fermentacion Alcohodlica

F.
E, 14 t

Fermentacion

—)

mmm) | Alcohdlica —
F2o

Flst Fz1t

Figura 16: Flujos de masa en etapa de fermentacion alcohdlica.

En la etapa de fermentacion alcohdlica, el zumo de manzana ingresa junto a
los nutrientes al fermentador en los flujos F4 y F21 respectivamente. Este zumo,
luego de fermentar por 300 h producto de la accion de las levaduras afadidas
en Fi3, se transforma en sidra de manzana carente de azucares y con un
contenido alcohdlico de 6,9(%v/v), segun el balance de masa adjunto en
formato Excel. Ademas, se genera CO;, el cual es contabilizado en el flujo Fi4.

Para la fermentacién alcohdlica de la sidra, se determinaron los requerimientos
nutricionales de las levaduras de acuerdo al balance presentado en la
ecuacion 2.5, los cuales no pueden ser suministrados por el propio zumo de
manzana, es por esto que se anfaden los nutrientes de amonio (NH4*) y
bicarbonato (HCOs3") con tal de obtener los rendimientos y cinéticas esperadas.
Dichos requerimientos nutricionales, asi como los productos generados, se
exponen en la Tabla 8.

DA 11 11 D Q 00

Agua - - - 156
Glucosa - - -

Proteina - - . 0,1
Fibra - - - 0,4
Lipidos - - - 0,2
Levaduras 26,5 - - 1,3
CO: - 9,3 - 0,4
Etanol - - - 9,7
NH,* - - 0,2 -
Bicarbonato - - 0,7 -
SO = - 16,8 - -
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TOTAL 26,5 9,3 16,8 0,9 168,1 kg

(168,5 L)**

Tabla 8: Balance de masa en etapa de fermentacion alcohdlica. *El inoculo de levadura y la adicion de

SO, son expresadas en gramos ya que requieren ser medidos con mayor exactitud. **El volumen de la
sidra obtenida en Fses calculado de acuerdo a una densidad estdndar de 998 g/L.

Dado que la adicidn de nutrientes o agentes externos al proceso natural no es
una practica desarrollada por Nahuelbuta Verde, es importante que la empresa
en cuestidn haga una evaluacién entre la velocidad que espera del proceso y
el uso de estos nutrientes necesarios para la fermentacion. Ademas, se
considero el uso de 100ppm de SO; representados en el flujo F2o previo a la
inoculacién del mosto, con el objetivo de eliminar bacterias y microorganismos
presentes en la manzana como se menciono en la seccion de antecedentes.

Afortunadamente el Servicio Agricola y Ganadero elaboré un Sistema Nacional
de Certificacion de Productos Organicos Agricolas, donde se permite la
utilizacion de fosfato diamonico como fuente de nitrégeno para las levaduras,
y una dosis maxima de 100 ppm de SO, por lo tanto, el uso de estos
compuestos en fermentaciones no afecta la condicion de producto organico
[24].

4.2.5 Decantacion

Fs Fe

mmmm) | Decantacion | s
Fis §

Figura 17: Flujos de masa en etapa de decantacion.

Los flujos masicos involucrados en la decantacion corresponden a sidra con
levaduras en solucién (Fs), levaduras (Fis) y sidra clarificada (Fs).

Los resultados obtenidos para el balance de masa de esta etapa se pueden
apreciar en la Tabla 9.

U PU U J/ DA J/ DA J /DA

Agua 156 - 156
Glucosa - - -

Proteina 0,1 - 0,1
Fibra 0,4 - 0,4
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Lipidos 0,2 - 0,2

Levaduras 1,2 1,3 -

CO: 0,4 - 0,4

Etanol 9,7 - 9,7

TOTAL 168,1 kg 1,3 166,8 kg
(168,5L) (167,2 L) *

Tabla 9: Balance de masa en etapa de decantacion. *El volumen de la sidra obtenida en Fses calculado de
acuerdo a una densidad estdndar de 998 g/L.

En cuanto a la discusion de los resultados obtenidos, se debe considerar que
se asumid una separacién completa de la sidra y las levaduras luego de un
tiempo de residencia de 48 h, lo cual no es del todo realista, ya que, en ciertas
ocasiones, cantidades despreciables de levaduras no decantan al fondo del
tanque, permaneciendo en solucion después de la fermentacion, sin embargo,
esto no afectaria el balance de masa de forma significativa ni mucho menos la
calidad del producto final. Eventualmente, si esto llegase a ocurrir, dichas
levaduras no podrian prosperar, dada la ausencia de azucares como sustrato
principal.

4.2.6 Fermentacion Acética

o |

Fermentacion
Acética

F18t Fzzt

Figura 18: Flujos de masa en etapa de fermentacion acética.

Fe

—

La Figura 18 muestra un esquema de los flujos de entrada y salida para la
fermentacion acética. Los flujos de entrada Fe, Fi7, F1s Y F22 corresponden a
sidra de manzana, agua de dilucion, insuflacién de aire y nutrientes
respectivamente. Por otro lado, el flujo F7 corresponde al vinagre de salida con
la biomasa generada en solucion.

Respecto a los resultados de la operacién, fue necesario considerar un flujo de
agua de dilucion (Fi7), con el objetivo de ajustar la concentracion de acido
acético al nivel requerido de 50 (g/L) como se expuso en la seccion 3.4,
resultando ademas en mejores condiciones para la fermentacién al disminuir
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el efecto inhibitorio sobre las bacterias acéticas causado por altas
concentraciones de acido acético.

Por otro lado, mediante el balance de masa, se determind un requerimiento
de nutrientes extra que debe ser afadido a través del flujo F22, el cual se puede
apreciar en la Tabla 10, donde se exponen detalladamente los flujos masicos
involucrados en esta etapa.

En cuanto a la oxigenacion del fluido en fermentacion, esta es suministrada
por una turbina en la base del equipo (ver seccidon 4.5.4), la cual inyecta aire
atmosférico en el fermentador en forma de pequefias burbujas, mediante las
cuales el oxigeno se transfiere a la fase liquida y puede ser consumida por las
acetobacterias. El requerimiento de oxigeno por batch de produccidon
corresponde al flujo Figsde la Tabla 10, lo cual, es equivalente a una demanda
de oxigeno de 0,4 (g-L™'-h™1). Cabe agregar que cierta cantidad del aire
insuflado desde la base no alcanza a incorporarse en el medio liquido y
es eliminado por la parte superior del equipo, principalmente nitrégeno
y un porcentaje de oxigeno. Para determinar estos valores, es necesario
conocer el flujo de aire inyectado y realizar un balance del aire que
ingresa al equipo, sin embargo, este valor no fue facilitado por las
companias fabricantes. De todas formas, el fabricante asegura un
sistema de oxigenaciéon robusto del medio en fermentacion, que
garantiza el desarrollo de las acetobacterias.

Composicion F¢lkg Fi7lkg Figlkg Fy,lg/ F;lkg

/batch] /batch] /batch]  batch]* /batch]

Agua 156 85,4 = - 245,3
Proteina 0,1 - - - 0,1
Fibra 0,4 - - - 0,4
Lipidos 0,2 - - - 0,2
Levaduras - - - - -
Acetobacteria - - - - 0,06
CO: 0,4 - - - 0,36
Etanol 9,7 - - - -
Acido acético B B B . 12,6
NH.* - - - 6,2 -
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Bicarbonato - - - 20,9 -

02 - - 6,6 - -

TOTAL 166,8 kg 85,4 kg 6,6 kg 27,19 259 kg
(167,2 L) (253 L)

Tabla 10: Balance de masa en etapa de fermentacion acética. *El flujo F2, correspondiente a los
nutrientes adicionados, es expresado en gramos por batch para mayor detalle.

A modo de discusion, se tiene que la demanda de oxigeno ha sido
determinada, sin embargo, el flujo de aire atmosférico a inyectar corresponde
a un valor mucho mas alto dado que solo el 21% del flujo de aire corresponde
a oxigeno y sumado a eso, solo un porcentaje del oxigeno inyectado sera
transportado al medio liquido dependiendo de las condiciones de insuflacién,
entre ellas el diametro de las burbujas generadas, la temperatura del fluido,
la agitacion del medio, etc. De todas formas, los proveedores del equipo
disefiado para esta operacién, presentado en la seccion 4.5.4, aseguran
condiciones de abundancia de oxigeno en el medio reaccionante, es decir, el
medio reaccionante se encuentra saturado de oxigeno [42], por lo tanto, este
elemento no seria un limitante de la reaccion de acetificacion. Por otro lado, el
equipo considerado cuenta con sistemas de medicidon de oxigeno disuelto, lo
cual permite regular el flujo de aire insuflado, y mantener un control de este
parametro.

4.2.7 Filtracion

F7 Fg

) Filtracion | mmp
Fo

Figura 19: Flujos de masa en etapa de filtracion.

Los flujos involucrados en la operacion de filtracidon corresponden a vinagre
con acetobacterias en solucién (F7), acetobacterias (Fi9) y vinagre filtrado (Fs).
Se consideré una eficiencia masica del 95%, donde el 5% restante
corresponde a merma del vinagre retenido en las membranas e intersticios del
equipo luego cada filtracion. Los flujos masicos de esta operacién unitaria
pueden ser revisados en la Tabla 11.

Composicion F;[kg/batch]  Fyo[g/batch] * Fglg/batch]
Agua 245,3 12.263 233
Proteina 0,1 5,3 0,1
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Fibra 0,4 18,5 0,4
Lipidos 0,2 9,7 0,2
Levaduras - - -
Acetobacteria 0,06 60 -
CO: 0,4 18,4 0,3
Etanol - - -
Acido acético 12,6 631 12,0
NH,* - - -
Bicarbonato - - -
0> - - -
TOTAL 259 kg 12.947 g 246 kg
(253 L) (240 L)

Tabla 11: Balance de masa en etapa de filtracion. *El flujo F19 correspondiente a las mermas de filtracion
es expresado en gramos por batch para mayor detalle.

4.3 Determinacion de variables criticas

Del balance de masa del proceso y los antecedentes bibliograficos, se
determinaron las variables a monitorear y mantener dentro de los margenes
estipulados para la obtencidon de resultados 6ptimos.

4.3.1 Concentracion de azicar en el zumo

Esta variable se debe monitorear antes y durante la fermentacidon alcohdlica.
En el primer caso, para corroborar que se cumplan los rangos de concentracion
de azucar considerados en el balance de masa y en el segundo caso para
realizar un seguimiento del avance de la fermentacidn alcohdlica. Por lo tanto,
si el analisis de azlcar previo al inicio de la fermentacién arroja un contenido
de azucar menor al 10%(p/p), necesariamente se debe ajustar el contenido
de azucar mezclando el zumo con un homdlogo mas dulce de otra partida o
para simplificar, afadiendo jugo concentrado de manzana hasta alcanzar la
concentracion de azucar de 11-12 (%p/p), el cual es ofrecido por la compaiiia
Patagonia Fresh a una concentracién de 70°Brix, sin ningun tipo de aditivos.

En el Anexo 1 se muestra un procedimiento para la medicion de la
concentracion de azlcar en zumos mediante densimetro.

4.3.2 Concentracion de nitrégeno
Como se menciond anteriormente, el nitrogeno conforma uno de los
principales nutrientes para el desarrollo de levaduras y bacterias acéticas, por
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lo tanto, debe ser medido en el zumo de manzana previo a la fermentacion
alcohdlica, y en la sidra previo a la fermentacion acética, para luego afiadir las
cantidades restantes en caso de que este recurso no se encuentre en las
concentraciones suficientes segun el balance de masa. Como se menciond en
la seccidon de antecedentes, el zumo de manzana debe contener un minimo de
200 ppm de nitrégeno facilmente asimilable. En el Anexo 2 se muestra un
protocolo de medicidn para la concentracidon de nitrégeno facilmente asimilable
en zumos.

4.4 Programacion de la produccion

En cuanto a la programacion de las operaciones necesarias para cumplir con
las metas de produccién estipuladas en el caso base, se optd por elaborar una
planilla como herramienta util en esta labor.

La Figura 20 muestra la planilla con la secuenciacién de operaciones obtenida,
donde cada color representa una tanda de extraccion de zumo diferente. Por
ejemplo, para la primera tanda de color gris, se comienza el dia 1 con lavado,
molienda y prensado, al mismo tiempo que se llena el fermentador alcohdlico.
A partir de ese dia, comienza la fermentacién del zumo por 12 dias y medio
aproximadamente (300 h), para luego, una vez terminada dicha etapa,
trasladar toda la sidra fermentada al estanque de decantacién, donde reposara
por 2 dias. A continuacion, el dia 15, comienzan las partidas de fermentacion
acética, para luego filtrar pasadas las 66 horas, es decir, al tercer dia de
iniciada dicha fermentacién.

Dado que la duracion de la fermentacion alcohdlica es de 300 horas, es decir,
casi 5 veces la duracion de un batch de fermentacién acética, por esto no es
posible producir dos batch de vinagre semanalmente como se estipulé en el
caso base. Consecuentemente, el proceso fue disenado de tal forma que cada
partida de extraccidon de zumo es capaz de alimentar 4 batch de fermentacion
acética, por lo tanto, el volumen de los estanques de fermentacion y
decantacién debe ser 4 veces el del fermentador acético. En estas condiciones,
el estanque de decantacién cumple al mismo tiempo el rol de estanque
pulmén, el cual es liberado completamente una vez que hayan transcurrido las
4 partidas de fermentaciéon acética.

En conclusion, usando el régimen de produccién anteriormente descrito, se
pueden generar los dos batch de vinagre de manzana semanalmente,
ajustando las operaciones de tal forma que el domingo quede libre o las
operaciones sean minimas, como se puede apreciar en la Figura 20.

A modo de discusidn, se tiene que, dadas las caracteristicas de la produccién
de vinagre, basada en fermentaciones, resulta dificil dejar un dia
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completamente libre semanalmente, por lo cual, la empresa demandante,
deberia evaluar la incorporacion de un turno de trabajo encargado de
monitorear las fermentaciones o realizar operaciones pendientes.
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DIAS

Operacion 1 2| 3| 4| 5 6| 7[ 8| 9| 10| 11| 12( 13| 14| 15| 16| 17| 18| 19| 20| 21| 22| 23| 24| 25| 26| 27| 28| 29| 30| 31
Lavado
Molienda
Prensado

Fermentacién
alcohdlica
Decantacion | | | | | | | |
Fermentacion
acética
Filtracion | | | | | I | I

Operacion 11 2| 3| 4 5/ 6| 7| 8 9| 10| 11| 12| 13| 14| 15| 16| 17| 18] 19| 20| 21| 22| 23| 24| 25| 26| 27| 28| 29| 30| 31
Lavado
Molienda

Prensado

Fermentacion
alcoholica

Decantacion

Fermentacion
acética

Filtracion | | | | | | |

Figura 20: Planilla para la programacion de operaciones productivas durante dos meses en la planta de Nahuelbuta Verde (Elaboracion propia).
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4.5 Dimensionamiento de Equipos

4.5.1 Extractor de zumo de manzana

Segun el balance de masa expuesto en la Tabla 5 y la carta Gantt de la Figura
20, se requiere un equipo capaz de procesar aproximadamente 900 kg de
manzana cada 14 dias. Por otro lado, de acuerdo con los antecedentes
revisados en la secciéon 2.2.2, el sistema que mas se acomoda a los
requerimientos de la empresa mandante es un sistema con prensa de banda,
la cual permite un procesamiento mas automatizado, con minima intervencién
de personal.

Por lo tanto, considerando ese tipo de equipo, se optd por la prensa de banda
Voran Maschinen modelo EBP500, con la capacidad que mas se ajustaba a los
requerimientos determinados en el balance de masa, resultando de esa forma
una prensa con capacidad para 700 (kg/h). Este equipo, expuesto en la Figura
21 incorpora ademas las operaciones de lavado y molienda, requiriendo solo
1 operario.

Figura 21: Equipo Voran Maschinen modelo EBP500 para extraccion del zumo de manzana. Incluye las
operaciones de lavado, molienda y prensado, listadas de derecha a izquierda.

En la siguiente tabla se muestran algunas caracteristicas generales del equipo
seleccionado:

Caracteristicas Extractor de Zumo - Voran

Maschinen EBP5

Capacidad (kg/h) 700
Consumo eléctrico (kW) 6,27
Rendimiento masico 75%
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Conexion eléctrica Trifasica

Tabla 12: Caracteristicas generales del equipo seleccionado para la extraccion del zumo de manzana.

A modo de discusién, se tiene que el equipo estd completamente
sobredimensionado, ya que, se requieren procesar 900 kg de manzana cada
14 dias y el equipo es capaz de procesar mas de 70 mil kg de fruta al trabajar
8 h diarias durante los 14 dias. Sin embargo, este equipo es el modelo de
menor capacidad disponible con este tipo de tecnologia, la cual permitira a la
empresa reducir los extensos tiempos de operacidn y costos en operarios
asociados al método actualmente vigente, en el cual se utilizan prensas de
cesta como las de la Figura 3. A modo de ejemplificacidon, la compaiiia
Nahuelbuta Verde requiere 2 operarios durante dos jornadas laborales de 8 h
para procesar 900 kg de manzana y extraer el zumo, lo cual equivale a un
costo aproximado de $60.000 solo en mano de obra. Por otro lado, el equipo
cotizado de Voran Maschinen puede realizar esta operacién con un solo
operario y en menos de 80 min, con un gasto energético de 8,1(kWh). Al
considerar un precio maximo de $150/kWh [43], el gasto energético equivale
a $1.200, y adicionalmente el costo de hora hombre no supera los $2.000. Por
lo tanto, es una inversion que se justifica, si se considera la drastica reduccion
de costos de operacién y tiempo, menores riesgos de contaminacién del
producto, y el gran margen para el aumento de la produccién.

4.5.2 Fermentador alcohdlico

En el caso del fermentador alcohdlico, como se menciond anteriormente, su
volumen debe ser cuatro veces el valor calculado en el balance de masa para
un batch de produccion, es decir, cuatro veces el volumen de Fs en la Tabla
8, equivalente a 674 L. Ademas, el equipo debe incorporar un intercambiador
de calor para el control de temperatura y un fondo cénico que facilite la
eliminacion de levaduras depositadas en el fondo. La Figura 22 muestra el
tipo de fermentador escogido, el cual es ampliamente usado en la industria
cervecera y vinicola.
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Figura 22: Fermentador alcohdlico genérico, con intercambiador de calor tipo chaqueta y fondo conico
[44].

A modo de discusidn, se debe mencionar que el equipo cotizado corresponde
a un fermentador de 1.000 L versus los 674 L dimensionados por balance,
dado que, los fabricantes de estos equipos por lo general solo manejan
capacidades estandares de 500 L o 1.000L, sin embargo, esta diferencia
entregaria a la compafila un margen favorable en caso de aumentar su
produccion.

4.5.3 Decantador

La etapa de decantacidon se implementa con la finalidad de separar la sidra
clarificada de las levaduras y ademas el estanque donde se deja reposar la
sidra cumple el rol de reserva pulmoén, corrigiendo la diferencia de tiempos
entre la fermentacién alcohdlica y acética. En este caso, el volumen del
decantador debe ser igual al del fermentador alcohdlico, es decir, 1.000 L, ya
que, este debe recibir el volumen completo de cada batch de fermentacion. Se
busco, ademas, al igual que para el fermentador alcohdlico, un prototipo de
fondo cénico que facilite la purga de levaduras depositadas en el fondo, el cual
fue cotizado con la compafiia Dulox.

4.5.4 Fermentador acético

Este equipo es sin duda el mas importante de la cadena productiva, dada su
complejidad, la cantidad de fendmenos fisicoguimicos y bioldgicos
involucrados y que ademas es donde ocurre la reaccion que dara origen al
producto final. Consecuentemente, este tipo de fermentador es dificil de
encontrar, debiendo ser pedido al extranjero.
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De acuerdo con el balance de masa de |la Tabla 10, el volumen de trabajo del
fermentador acético es de 253 L, por lo tanto, se cotizé un equipo de volumen
similar con los fabricantes Frings y CETOTEC, el cual, dada su escala, es
ofrecido como un fermentador piloto para experimentacidn con vinagres
especiales o investigacién. En la Figura 23 se pueden apreciar dos prototipos
de ambas compaiiias, dotados de sistemas para el control de temperatura,
mediciéon de alcohol instantdanea y recuperacién de compuestos volatiles
arrastrados por la corriente de aireacién.

Figura 23: Fermentadores acéticos fabricados por las compaiiias Frings (izquierda) y CETOTEC (derecha).
En la base cuenta con un aireador para la oxigenacion del fluido ademds de un sistema para el control de
temperatura [45].

En la Tabla 13 se muestran las principales caracteristicas del equipo cotizado
en las compafias Frings y CETOTEC:

Caracteristicas Reactor Acético

Fabricante Frings CETOTEC
Volumen (L) 200 300
Consumo eléctrico aireador 0,3 0,38
(kW)

Intercambiador de calor Serpentin Serpentin
Conexidn eléctrica Monofasica Monofasica
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1) Medicion de alcohol | 1) Medicion de alcohol

instantanea. instantanea.
Funciones incluidas 2) Recuperacion de 2) Recuperacién de
compuestos volatiles. compuestos volatiles.

Tabla 13: Caracteristicas generales del fermentador acético cotizado en Frings y CETOTEC.

Cabe mencionar que el prototipo de la compafia Frings no fue considerado en
los costos de inversién, ya que, el volumen de trabajo del equipo no alcanza a
cubrir la demanda del proceso disefiado.

4.5.5 Microfiltro

La operacion de filtracién de flujo cruzado se implementa con el objetivo de
separar las acetobacterias en solucién del vinagre obtenido. La filtracién que
cumple con estas caracteristicas es del tipo microfiltracién, donde el tamano
de poro en las membranas es 0,2u. De acuerdo con la Tabla 11 y la carta
Gantt de la Figura 20, se requiere filtrar 253 L de vinagre de manzana dos
veces por semana, lo cual es un volumen reducido de acuerdo a las
capacidades de los microfiltros que se manejan en la industria. Dado lo
anterior, se cotizoé el filtro de membrana mas pequeno posible, con una
capacidad de filtracion de 100 (L/h), lo cual depende también de la
concentracion de sdlidos disueltos en el vinagre a filtrar. El microfiltro incluye
ademas la bomba para impulsar el fluido a través de la membrana y una
estructura metalica que lo sostiene como se puede apreciar en la Figura 24.

Figura 24: Filtro de flujo cruzado ofrecido por el fabricante CETOTEC a Nahuelbuta Verde.
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La siguiente tabla expone las principales caracteristicas del equipo cotizado:

Caracteristicas Microfiltro

Tipo de membrana Fibra hueca
microporosa
Capacidad (L/h) 100
Area modulo de filtracion (m?) 2,1
Mddulos incluidos 1
Tamafo de poro (M) 0,2

Tabla 14:Caracteristicas generales del microfiltro de la compafia CETOTEC.

4.5.6 Bombas

Para transportar el fluido de un equipo a otro, se dimensionaron 3 bombas
centrifugas. Las bombas consideradas fueron; para transferir el zumo de
manzana desde la prensa al fermentador alcohdlico, otra que conecte el
fermentador con el decantador, y finalmente una para transportar el fluido
desde el decantador al fermentador acético. En el Anexo 4 se encuentra el
detalle de memoria de cdlculo para el dimensionamiento de las bombas, donde
se determind mediante las curvas caracteristicas proporcionadas por el
fabricante KSB, que se requieren 3 bombas idénticas, es decir, la bomba KSB
modelo 050-032-160.1. Este modelo es capaz de cumplir con los
requerimientos de caudal y altura de elevacidn en las 3 posiciones requeridas.
A continuacién, la siguiente tabla muestra las principales caracteristicas del
equipo dimensionado:

Caracteristicas Bomba Centrifuga |

Caudal (L/min) 45
Altura de elevaciéon (m) 3,14 o0 (10,3 ft)
Frecuencia (rpm) 960
Diametro de rodete (cm) 13,5
Potencia de consumo (kW) 0,35

Tabla 15: Caracteristicas bomba centrifuga KSB modelo 050-032-160.1.

4.5.7 Llenadora de botellas

Se considerd ademas en los costos de inversién, la compra de una llenadora
de botellas de 4 cabezales, modelo R4A del fabricante Enoitalia, la cual incluye
una bomba para dispensacion del liquido. En la Figura 25 se puede apreciar
el modelo cotizado con la importadora nacional Chile Vitis. El prototipo se
adapta a los requerimientos del proceso productivo al ser capaz de dispensar
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670 L/h, con lo cual, se puede envasar un batch de 240L en un aproximado
de 30 min al utilizar envases de 1L.

Figura 25: Llenadora de botellas marca Enoitalia modelo R4A.

A continuacion, en la siguiente tabla se muestran las principales caracteristicas
del equipo.

Caracteristicas Llenadora de botellas

Capacidad (L/h) 670

N° de cabezales 4
Bomba incluida Modelo Enos 20
Consumo eléctrico (kW) 0,33

Tabla 16: Caracteristicas Llenadora de botellas marca Enoitalia, modelo R4A.

4.6 Balance de energia

A continuacion, se muestran los resultados de requerimientos energéticos de
los equipos del proceso. La mayor parte de los consumos deriva de la potencia
eléctrica de los equipos cotizados, mientras que para los fermentadores
alcohdlico y acético se realizé un balance de energia en estado estacionario.

4.6.1 Consumo global de potencia eléctrica
En la siguiente tabla se muestran los consumos de potencia eléctrica para los
equipos cotizados:

Equipo Caodigo Consumo eléctrico
(kw)
Sistema Lavado - MO-01 5,5
Elevador - Molino
Prensa PR-01 0,77
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Microfiltro FR-01 1,5
Bombas BO 0,35
Chiller-Calefactor CH-01 1,5
Fermentador Alcoholico
Chiller-Calefactor CH-02 2,5
Fermentador Acético
Aireador Fermentador AR-01 0,38
Acético
Llenadora de botellas LI-01 0,33
TOTAL* 13,53

Tabla 17: Consumos eléctricos de los equipos cotizados para Nahuelbuta Verde. Para calcular el consumo
eléctrico total, el item de bombas es multiplicado por tres, ya que, se requieren 3 de estos equipos.

Se determind ademas un consumo eléctrico mensual de 474,5 kWh asociados
al caso base de produccién de 2.000 L de vinagre por mes. Con lo cual se
consumen aproximadamente 0,24 kWh por litro de vinagre producido. En el
Anexo 6, se detalla la memoria de calculo.

4.6.2 Balance de energia en fermentador alcohdlico

Por otro lado, como era de esperarse, el balance de calor en el fermentador
alcohdlico arrojé distintos resultados dependiendo de la temperatura
ambiental, la cual varia mes a mes. La Figura 26 muestra la tasa de
intercambio calor necesaria para mantener una temperatura constante de
23°C en un batch de produccidon, como se indicé en la seccidon 2.2.5.3. Los
valores positivos del eje de las ordenadas indican calor a retirar, mientras que
los valores negativos representan la tasa de calentamiento requerida. En este
caso se considerd la grafica de los dos meses con mayor diferencia, es decir,
enero y julio, y como se puede observar, las formas de las curvas son
similares, ya que, siguen la dinamica de la ecuacion 3.1, diferenciandose
Unicamente por la constante correspondiente al calor intercambiado con el
ambiente.

48



TASA DE INTERCAMBIO DE CALOR EN BATCH DE
FERMENTADOR ALCHOLICO
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Figura 26: Grdfica de la tasa de intercambio de calor requerido durante un batch de fermentacion
alcohdlica para mantener el estado estacionario.

A modo de discusién, al analizar el mes de julio, por ejemplo, donde las
temperaturas en la comuna de Purén promedian los 7°C [41], se puede
apreciar que durante toda la fermentacidn es necesario entregar calor al fluido
para poder mantener los 23°C. Sin embargo, cuando la reaccién alcanza el
pick de conversidon y, por tanto, de generacidon de calor, se requiere mucho
menos aporte energético.

Por otro lado, durante el mes de enero, para un mismo batch se requeriran
aportes de calor durante el inicio de la reaccién o cuando la tasa de conversion
es muy baja o nula, para luego retirar calor cuando la reaccién bioquimica esta
en sus puntos mas altos. En base a esto, se considerd el “chiller-calefactor”
Winus C2-W3R de la Tabla 17, el cual esta equipado con una resistencia
eléctrica para el calentamiento del liquido en fermentacion, es decir, el equipo
puede suministrar las dos funciones si el fermentador incluye el intercambiador
de chaqueta y un serpentin.

Para dimensionar el equipo de regulacion de temperatura, es decir, el “chiller-
calefactor” se consideraron los casos limites de enfriamiento y calentamiento,
es decir, la potencia frigorifica del equipo se determiné evaluando la demanda
de enfriamiento en el fermentador durante el pick de generacién de calor en
el mes de enero, mientras que la potencia de calefaccion de determind al
considerar la reaccion en fase inicial durante el mes de julio (mes mas frio en
la comuna).

Por otro lado, al calcular la integral bajo la curva de intercambio de calor de la
Figura 26 se obtiene el calor total a suministrar o retirar por batch de
produccioén, cifra que al ser multiplicada por el niUmero de batch mensuales,
resulta en los flujos totales de intercambio de calor por mes.
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FLUJOS MENSUALES DE INTERCAMBIO DE
CALOR EN FERMENTADOR ALCOHOLICO
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Figura 27: Flujos de intercambio de calor mensuales en fermentador alcohdlico.

En la Figura 27 se puede apreciar claramente que el calor a retirar es minimo
si se compara con los flujos de calentamiento.

4.6.3 Balance de energia fermentador acético

Al igual que para el fermentador alcohdlico, la Figura 28 muestra la tasa de
intercambio calor necesaria para mantener una temperatura constante de
30°C en un batch de produccién como se indicd en la seccion 2.2.6. Donde
los valores positivos indican calor a retirar, mientras que los valores negativos
representan la tasa de calentamiento requerida. Igualmente, se considerd la
grafica de los dos meses con mayor diferencia, es decir, enero y julio.

TASA DE INTERCAMBIO DE CALOR EN BATCH DE
FERMENTACION ACETICA
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Q (kw)
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Figura 28: Grdfica de la tasa de intercambio de calor requerido durante un batch de fermentacion acético
para mantener el estado estacionario.
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Se puede apreciar en la figura anterior que no existe gran diferencia entre las
graficas de enero y julio, lo cual se debe a que, si bien la fluctuacién de
temperatura externa es la misma que aplica para el fermentador alcohdlico,
este equipo es mucho mas pequeio (253 L), y por lo tanto la tasa de
transferencia de calor a través de las paredes del fermentador acético también
es menor.

También se puede apreciar que la tasa de calentamiento requerida es muy
baja en comparacion a la potencia frigorifica necesaria, lo cual es consecuencia
del alto calor de reaccion en la acetificacion. Por lo tanto, a modo de simplificar
el sistema control de temperatura en el fermentador acético, se propone incluir
una chaqueta aislante que permita omitir el sistema de calentamiento en el
equipo, lo cual concuerda con las especificaciones del fabricante, quienes
argumentan que este fermentador (ver Figura 23) no requiere sistemas de
calentamiento del fluido, a menos que la temperatura ambiental ronde los 0°C.

Finalmente, la Figura 29 muestra los flujos totales de intercambio de calor
por mes en el fermentador acético.

FLUJOS DE INTERCAMBIO DE CALOR MENSUAL EN
FERMENTADOR ACETICO
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Figura 29: Flujos de intercambio de calor mensuales en fermentador acético.

4.7 Analisis de sensibilidad

Al realizar un analisis de sensibilidad aplicado al balance de masa y energia en
el software de Excel, se determind una holgura de un 20% sobre el caso base
original, es decir, la linea de proceso dimensionada puede producir un maximo
de 2.400 L mensuales, donde el equipo limitante es el fermentador acético, el
cual alcanza el maximo de capacidad (300 L/batch). Este equipo es limitante,
ademas, debido a que como se vera mas adelante, es el mas costoso, por lo

51



gue adquirir otro con una capacidad mayor modificaria drasticamente el
presupuesto determinado. La siguiente tabla, expone las capacidades de los
equipos cotizados y el volumen de ocupacién para aumentos del 10 y 20% en
la produccion sobre el caso base.

Extractor Fermentador Decantador Fermentador Microfil

de zumo Alc. Ac. tro
Capacidad | 700 (kg/h) 1000 L 1000 L 300 L 100
del equipo (L/h)
CASO BASE (2.000 L/ mes)
Volumen 900 kg 674 674 253 2,6 h
de trabajo | cada 14 cada 3
dias dias
110% DEL CASO BASE (2.200 L/MES)
Volumen 990 kg 782 782 278 2,8
de trabajo | cada 14 cada 3
dias dias
120% DEL CASO BASE (2.400 L/MES)
Volumen 1.080 kg 853 853 300 3h
de trabajo | cada 14 cada 3
dias dias

Tabla 18: Andlisis de sensibilidad para aumentos de produccion del 10% y 20%.

4.8 Costos de Inversion (CAPEX)

Los costos de inversion (Capital Expenditures, CAPEX), corresponden a
aquellos requeridos para instalar la linea de produccién propuesta. En la
presente seccion (ver Tabla 19 ) se consideran los costos de los equipos F.O.B
y aquellos del mercado nacional cotizados directamente con el fabricante o
distribuidor correspondiente. Ademas, se consideran algunos costos asociados
a la instalacion de equipos como es el caso del fermentador acético y
microfiltro (ver Tabla 20).

Equipos Parametro Precio Cantidad Total Fabricante-
Caracteristico [MM$] [MM$] Distribuidor
Equipo Capacidad
extraccion (kg/h) 43,2 1 43,2 Plaspak
de zumo
Fermentador Volumen Bright
Alcohdlico (L) 5,8 1 5,8 Soluciones
Cerveceras
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Tanque Volumen 4,6 4,6 Dulox
decantacion (L)
Fermentador Volumen 54,9 54,9 Frings
Acético (L)
Microfiltro Capacidad 11,6 11,6 CETOTEC
(L/h)
Bomba Caudal - Altura 0,14 0,4 Chile Vitis
centrifuga de elevacion
“Chiller- Potencia de
Calefactor” enfriamiento y 2,1 4,2 Chile Vitis
Fermentador calefaccion
Alcohdlico (kW)
Chiller Potencia de
Fermentador enfriamiento 7,2 7,2 Chile Vitis
Acético (kW)
Llenadora Capacidad
de botellas (L/h) 1,2 1,2 Chile Vitis
TOTAL (MM$) 133

Tabla 19: Cotizaciones para los equipos de la linea de proceso propuesta en millones de pesos chilenos.

La Figura 30, muestra la distribucion porcentual de los costos asociados a la
compra de equipos. Se puede inferir que solo el fermentador acético cubre un
41% de los costos asociados a equipos y junto al extractor de zumo abarcan
un 74% del presupuesto de este item.

A modo de discusiéon, se puede mencionar que, ante posibles complicaciones
econodmicas para realizar la inversién, la compania Nahuelbuta Verde puede
evaluar la fabricacion del fermentador acético directamente en Chile, y reducir
los costos de inversidon de manera importante.
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Figura 30: Distribucion porcentual de los costos asociados a la compra de equipos.

A continuacion, en la Tabla 20 se muestran los costos adicionales asociados
a instalacién de equipos y puesta en marcha, principalmente para el caso del
fermentador acético y el microfiltro, ya que, dada su complejidad es imperante
contar con soporte técnico del fabricante al momento de la instalacion,
ademas, esta condicién es exigida por las empresas correspondientes para
contar con la garantia del fabricante.

Mediante el contacto con representantes de CETOTEC Latinoamérica, ubicados
en Buenos Aires, Argentina, se dieron a conocer las condiciones de venta e
instalacion, las cuales especifican que se requiere de un técnico proveniente
de Alemania para llevar a cabo la instalacion de los equipos mencionados,
donde, los costos de mano de obra, transporte, alimentacién y estadia deben
ser cubiertos por la empresa mandante, en este caso Nahuelbuta Verde.

- 0 0 0 () A Rafo - -

Soporte Técnico 780 EUR/dia 1.560 EUR* -
Pasajes Berlin- - Desde 615.000 CLP [46]
Santiago (iday

vuelta)

TOTAL 2.039.000 CLP**

Tabla 20: Costos asociados a instalacion de equipos y puesta en marcha. *De acuerdo con informaciones
entregadas por el fabricante CETOTEC, se requieren aproximadamente 2 dias para la instalacion del
fermentador acético y el microfiltro. ** La conversion a CLP es calculada considerando el valor del euro
igual a 913 CLP [47].
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En caso de que el técnico no pueda realizar la instalacion y puesta en marcha
in situ, o la empresa mandante prefiera organizar la instalacion por si mismo,
entonces, la compania CETOTEC ofrece un servicio de soporte virtual durante
horario comercial (de 8:00 am a 6:00 pm CET) por un valor de 75,00 EUR /
hora.

Finalmente, se obtiene el CAPEX total del proyecto como resultado de la suma
entre los totales de las Tablas 18 y 19, dando como resultado un monto
aproximado de MM$135.

4.8.1 Escenario para aumento de la produccion

Si bien el monto de inversidn determinado es realista, al ser el resultado de la
cotizacion directa con fabricantes y distribuidores, es una cifra que esta lejos
de ser una inversion factible para la empresa mandante, ya que, el margen
actual de ganancias que maneja la empresa es de $1.000 por litro de vinagre
aproximadamente. Por lo cual, al producir 2.000 L mensuales como se estipuld
en el caso base, se requeririan de 68 meses para recuperar la inversién en
equipamiento, es decir, mas de 5 afos y medio. Por otro lado, el proyecto
presentado puede resultar mas atractivo para Nahuelbuta Verde si se disefa
una planta productiva con un caso base de a lo menos 8.000 L mensuales,
esto debido a que el costo de dicha linea de procesos no ascenderia mas alla
de un 50% adicional al monto determinado para el caso de 2.000 L mensuales,
y las ganancias permitirian recuperar la inversion en aproximadamente 2 afios
al considerar los mismos margenes de ganancia.

A continuacién, la Tabla 21 presenta los volimenes de trabajo por equipo de
acuerdo con el balance de masa realizado, al escalar la produccién a 8.000 L
de vinagre mensuales.

Escalamiento de la produccion a 8.000 L/MES

Equipo Extractor | Fermentador Decantador | Fermentador | Microfiltro
de zumo alcohdlico acético
Volumen | 3.600 kg 2.800 L 2.800 L 1.000 L 10 h cada
de cada 14 3 dias
trabajo dias

Tabla 21: Volumenes de trabajo por equipo al escalar el proceso disefiado a 8.000 L de vinagre mensuales
de acuerdo con el balance de masa realizado.

De acuerdo con la tabla anterior, al considerar una linea productiva para 8.000
L de vinagre mensual, solo seria necesario aumentar las capacidades del
fermentador alcohdlico, decantador y fermentador acético, ya que, las
capacidades originales del extractor de zumo y microfiltro son suficientes para

soportar el aumento de produccién.
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Teniendo en consideracién lo anterior, se hizo una cotizacién extra para
aumentar la capacidad de los tres equipos mencionados segun los volumenes
de trabajo requeridos en la Tabla 21. A continuacion, la Tabla 22 muestra
los valores de los items consultados.

Equipos Parametro Precio Cantidad Total Fabricante-
Caracteristico [MM$] [MM$] Distribuidor
Fermentador Volumen Bright
Alcohdlico (L) 9,5 1 9,5 Soluciones
Cerveceras
Tanque Volumen 6 1 6 SmartBrew
decantacion (L)
Fermentador Volumen 115 1 115 Frings
Acético (L)
TOTAL (MM$) 130,5

Tabla 22: Cotizaciones de equipos para aumento de produccion a 8.000L de vinagre mensual. *Los
valores se encuentran en millones de pesos chilenos.

Al reemplazar los costos de estos tres equipos en la Tabla 19, se obtiene que
para aumentar la capacidad de producciéon a 8.000 L mensuales se requiere
una inversion de MM$ 198,3. Por lo tanto, como se menciond anteriormente,
si la empresa Nahuelbuta Verde mantiene sus margenes de utilidad alrededor
de los $1.000 por litro de vinagre, seran capaces de generar flujos de 8
millones de pesos mensuales, recuperando asi la inversién en un plazo
aproximado de 25 meses.

Este ultimo escenario propuesto parece mas atractivo para la empresa
mandante, sin embargo, se debe realizar un estudio detallado de los costos de
produccién con tal de mantener o aumentar las utilidades y mas importante
aun, un estudio de mercado que permita evaluar la factibilidad de mantener
ventas por 8.000 L de vinagre mensuales con tal de realizar una inversién
justificada.
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5 Conclusiones

Se logro disefiar un proceso productivo estandarizado para la produccién de
vinagre de manzana artesanal en la planta Nahuelbuta Verde y cuantificar los
costos de inversién para la nueva linea del proceso.

Se disefié una planta que utiliza 1.876 kg de manzana mensualmente para
producir 2.000 L de vinagre mensuales operando 25 dias por mes en jornadas
de 8 h diarias. Se concluye, ademas, que la planta idealmente debe contar con
un operario de turno 24/7 que supervise las fermentaciones en curso.

El proceso cuenta con una linea principal, donde se procesa la manzana para
extraer el zumo y luego de dos fermentaciones consecutivas se obtiene el
vinagre. Los principales residuos generados mensualmente corresponden a
368 kg de pulpa seca, 108,5 kg de residuos de filtracion y 1.876 L de agua de
lavado.

Por otro lado, en cuanto a la capacidad del proceso, mediante un analisis de
sensibilidad se determind un margen de 20% para el aumento de produccién
ya que, todos los equipos se encuentran sobredimensionados debido a la
disponibilidad de voliumenes y capacidades de los equipos en el mercado.

Finalmente, uno de los aspectos discutibles del proceso productivo
desarrollado por Nahuelbuta Verde es el uso de aditivos o compuestos
quimicos. Sin embargo, se concluye que el uso de nutrientes en las
fermentaciones esta respaldado por el reglamento para productos organicos
emitido por el SAG, siempre que estos sean de origen organico.

5.1.1 Evaluacion Técnica

En cuanto a la evaluacion técnica, se cumplieron los objetivos planteados; se
seleccionaron las etapas y equipos para el proceso estudiado, se determiné el
balance de masa y energia del proceso, ademas del dimensionamiento de los
equipos y por ultimo se establecieron las principales variables del proceso a
controlar y medir. En base a lo anterior, se concluyé que el proyecto es
técnicamente factible, ya que, el equipamiento necesario esta disponible en el
mercado.

Los servicios requeridos por la planta son una potencia eléctrica de 13,53 kW,
1.876 L de agua de lavado mensuales y agua glicolada para enfriamiento. Con
lo cual, la huella hidrica que aporta el proceso productivo exclusivamente al
interior de la planta, es de aproximadamente 0,9 L/L de vinagre, lo que se
considera positivo si se compara con la huella hidrica mundial promedio
generada por la industria vinicola, la cual asciende a los 3,1 L/L de vino [48].
Sin embargo, falta considerar los consumos asociados a limpieza de los
equipos, espacio de trabajo y consumo humano. Por otro lado, el consumo
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energético mensual fue 474,5 (kWh) al considerar la produccién de 2.000 (L)
por mes, lo cual, es equivalente a un consumo de 0,24 (kWh) por litro de
vinagre de manzana producido.

En cuanto a los supuestos fuertes utilizados en los balances de masa y energia,
se tiene que estos fueron calculados en base a informacién bibliografica, lo
cual puede generar algunas desviaciones al momento de implementar el
proceso, sobre todo debido a que la composicién de la manzana presenta
variabilidades de acuerdo a la zona de origen e incluso segun la temporada.
Sin embargo, estas pueden ser corregidas segun las directrices mencionadas
en el cuerpo del informe.

5.1.2 Costos de inversion

En cuanto a los costos de inversion para hacer efectiva la realizacion del
proyecto, se logré determinar un presupuesto total de MM$ 135 basado en las
cotizaciones realizadas con distintos fabricantes y distribuidores. Sin embargo,
se determind que esta inversidn resulta inviable para un volumen de
produccién de 2.000 L mensuales, ya que, se requieren aproximadamente 5
afos y medio para recuperar el monto invertido, lo cual, no es aceptable para
la empresa. Se planted, por lo tanto, que el proyecto puede resultar mas
atractivo al disenar un proceso para producir al menos 8.000 L mensuales y
recuperar la inversion en un plazo de 2 afios.
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6 Recomendaciones

Como fue mencionado anteriormente, el balance de masa y modelo cinético
es altamente dependiente de las composiciones de las manzanas utilizadas
como materia prima. Por lo tanto, para que este trabajo tenga mayor
representatividad, se sugiere respaldar el proceso de analisis fisicoquimicos de
las manzanas utilizadas y hacer las correcciones correspondientes,
principalmente del contenido de azucar.

En cuanto a las fermentaciones, las cinéticas de reaccion también fueron
modeladas de acuerdo a informacion bibliografica, por lo cual, se recomienda
a Nahuelbuta Verde tomar muestras de los fermentadores para seguir la
evolucién de la reaccién y asi contar con un modelo cinético mas robusto, que
incorpore incluso un ajuste de parametros.

Si bien, la compafia se ha caracterizado por no afiadir compuestos quimicos o
aditivos al proceso, es altamente recomendable afhadir los nutrientes
adecuados para el correcto desarrollo de levaduras y bacterias acéticas en
cada tanda de fermentacién. De lo contrario no se obtendran los rendimientos
o velocidades de reaccidn esperadas, lo cual, repercutira en la carta Gantt y
programacioén de la produccion.
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8 Anexos

8.1 Anexo A Medicidn de azucar en zumo de
manzana mediante densimetro

Como se mencionod en la seccidén de antecedentes, la medicidn de azucar en el
mosto 0 zumo de manzana es realizada mediante un densimetro, para luego
obtener un valor en grados Brix mediante tablas de conversion [21,23].

Materiales

= Densimetro
= Probeta 500ml

Procedimiento

1) Verter la muestra de mosto en la probeta hasta los 400ml
aproximadamente, o hasta que el densimetro flote en el liquido.

2) Para tomar la lectura adecuadamente, se debe considerar valor del
densimetro coincidente con el nivel mas bajo de la superficie del liquido,
como se muestra en la Figura 31.

3) Finalmente, a partir de la Tabla 22 se obtiene el valor del contenido de
azucar en grados Brix.
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Figura 31: Esquema explicativo para uso de densimetro.

1,020 1018,1 5,31
1,025 1023,1 6,49
1,030 1028,1 7,67
1,035 1033,1 8,78
1,040 1038,1 9,99
1,045 1043,1 11,19
1,050 1048,1 12,39
1,055 1053,1 13,57
1,060 1058,1 14,74
1,065 1063,1 15,9
1,070 1068,1 17,05

Tabla 23: Concentraciones de aztcar exclusiva para zumo de manzana a 20°C [21].
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8.2 Anexo B Protocolo de medicion de nitrogeno
facilmente asimilable en zumo de manzana
mediante el Método Sorensen

El siguiente protocolo, ampliamente utilizado ademas en la industria vinicola,
es facilitado por la compafiia espafiola GAB Sistemas Analiticos, dedicados al
desarrollo, fabricacion y comercializacion de instrumentos de laboratorio
especificos para enologia [49].

Materiales:

» 1 pH-metro

= 1 agitador magnético

1 soporte bureta

1 pinza bureta nuez

1 bureta 25ml llave punzén PTFE
1 vaso precipitados 100ml

= 2 vasos precipitados 50ml

» 1 probeta graduada 25ml

= 1 pipeta 25ml 2 af. clase A

= 250ml liguido de valoracion

= 50ml hidréoxido de sodio para neutralizar
= 250ml formaldehido 37-38%

= 10ml perdxido de hidrégeno 33%

Procedimiento:

1) En un vaso de precipitados de 100ml verter un volumen aproximado de
50ml de formaldehido y, con la ayuda de un medidor de pH, neutralizarlo
muy despacio hasta pH +/-6.00 utilizando el gotero de 50ml para
continuar hasta pH 8.00 con la bureta, rellenada con liquido de
valoracion. Reservar el reactivo para el analisis y guardar el restante
para siguientes repeticiones.

2) En un vaso de precipitados de 50ml verter 25ml de mosto medidos con
una pipeta de doble enrase y afiadir 2-3 gotas de perdxido de hidrégeno
al 33% (gotero10ml).

3) Con el gotero de 50ml neutralizar lentamente el mosto hasta pH +/-6.00
y continuar hasta pH 8.00 con la bureta que contiene liquido de
valoracion.

4) Una vez neutralizado el mosto anadir, medidos con una probeta, 10ml
del formaldehido preparado anteriormente. El pH de la mezcla bajara
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ligeramente, esperar aproximadamente 1min o hasta que se estabilice
la lectura del pH-metro.

5) Enrasar la bureta con liquido de valoracion y neutralizar de nuevo la
mezcla a pH 8.00 y multiplicar los mililitros gastados por 56, obteniendo
asi miligramos por litro de Nitrdgeno Facilmente Asimilable (NFA): ml
gastados en bureta x 56 = mg/l NFA.

Observaciones

» Realizar las neutralizaciones con lentitud.

» El peréxido de hidrogeno 33% se emplea para eliminar el SO2 presente
evitando que interfiera en el resultado. Manipular con precaucion.

= ElI formaldehido es relativamente inestable y se polimeriza,
disminuyendo el pH, por lo que se debe neutralizar a pH 8.00 solo la
cantidad necesaria para los analisis del dia y almacenarlo a mas de 20°C.
La presencia de turbidez o precipitado en el reactivo no afecta a la
analitica. Evitar inhalacion.
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8.3 Anexo C Balance de masa global para
produccion de 1 batch de vinagre

En la siguiente tabla se muestran los flujos masicos del proceso en kilogramos
por batch de produccion.

Entradas Cantidad Salidas Cantidad
(kg/batch) (kg/batch)
F1 (manzanas) 225 F9 (vinagre) 246
F10 (agua de lavado) 225 | F11 (agua de lavado) 225,1
F13 (indculo levaduras) 27 F12 (pulpa seca) 44,1
F17 (agua dilucién) 85 F14 (CO) 9,2
F18 (O,) 7 F15 (levaduras) 1,2
F21 (nutrientes) 879,3 F19 (residuos 13
microfiltro)
F22 (nutrientes) 27,1 | F20(merma molino) 4,5
TOTAL 543,1 543,1
Balance 0,7
Error (%) 0,00012

Tabla 24: Balance de masa global para el proceso de produccion de vinagre en kg/batch.
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8.4 Anexo D Memoria de calculo para
dimensionamiento de bombas centrifugas

En el siguiente anexo, se presentan los céalculos realizados para dimensionar
las bombas que impulsaran el fluido de un equipo a otro dentro de la planta.
En total se requieren 3 bombas, una para transferir el zumo de manzana desde
la prensa al fermentador alcohdlico, otra que conecte el fermentador con el
decantador, y finalmente una para el decantador con el fermentador acético.

Dimensionamiento de bomba Prensa-Fermentador
alcohdlico

En este caso, la bomba a utilizar no tiene mayores exigencias, ya que, el
fermentador debe ser llenado al mismo que sale el zumo de la prensa, lo cual
toma un tiempo de mas de 1 hora dado que la capacidad de la prensa es de
700(kg/h) y se requieren prensar 900(kg) de manzana. Dado lo anterior, se
considerara un caudal estandar, equivalente al de las bombas pequenas que
maneja la empresa, igual a 40 (L/min).

Datos

e La presion manométrica en la toma del zumo de manzana y en el
fermentador alcohdlico es de 1 (atm).

e Rugosidad de la manguera €=0,0002 (ft).

e El sistema estd conectado mediante una manguera con un diametro de
2(in).

e La manguera tiene un largo de 10(m) = 32,8(ft)

e El sistema no posee valvulas ni codos.

e La diferencia de alturas entre la toma y descarga de fluido corresponde
a la altura del fermentador alcohdlico igual a 3(m)=9,84(ft).

Primero, se realiza un balance de energia entre el receptaculo del zumo de
manzana (punto 1) y el fermentador alcohdlico (punto 2), mediante la
ecuacién de Bernoulli:

2 2

1% P. v
4t H, = hy + 24

+ AH
2ga y 2ga

Py
hl +_+
14

Los supuestos a utilizar son los siguientes:
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1) Condiciones cuasi-estaticas en los estanques, es decir, v; =v, =0 (%)
2) Reynols alto (a = 1).

Aplicando los supuestos al balance de energia y despejando He, se obtiene la
siguiente expresion:

He = (hz _h1)+AH

_ Q? L . (9.1)
Ho = (he = ho) + 5o (f 5+Zk1)

Se calculan las pérdidas de carga, comenzando con el coeficiente de friccion
de Darcy mediante el diagrama de Moody de la Figura 32:
e 0,0002(ft
I N (f)=1,2-10‘3
17 (O

0.1
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Figura 32: Diagrama de Moody.
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Re alto=> f = 0,02

La sumatoria de singularidades se expresa mediante la siguiente ecuacién:
Zki = Ky + kyye = 0541 =15

El drea de la seccién transversal de la manguera se calcula mediante la
siguiente expresion:

2

1,5
A—T[(lz) ~ 0,049(ft*)

t3
Calculamos el caudal en (fT)

0= 40 (i) () () = ozss (1)

Finalmente, reemplazamos los valores obtenidos en la ecuacion 9.1:

t6
32,8(ft) 0,0235% (];_2)
He = 984(ft) + [ 002-——+15 |- I
2 232,16 (S—z) 0,0492(ft%)
H, = 986(ft)

Dimensionamiento de bomba Fermentador alcohdlico-
Decantador

En este caso, la bomba a utilizar debe trasladar los 674(L) del fermentador al
decantador en un tiempo relativamente corto, ya que, a diferencia del caso
anterior, el fluido a trasladar se encuentra completamente disponible para ser
bombeado. Se estima que un tiempo prudente para esta operacién es de
15(min) como maximo, lo cual, equivale a un caudal de 45(L/min).

Datos

e La presidn manométrica en la salida del fermentador y la entrada del
decantador es de 1 (atm).
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e Rugosidad de la manguera €=0,0002 (ft).

e El sistema esta conectado mediante una manguera con un diametro de
2(in).

e El sistema posee 2 valvulas de globo completamente abiertas, una a la
salida del fermentador y otra a la entrada del decantador.

e La diferencia de alturas maxima entre la toma y descarga de fluido
corresponde a la altura del decantador igual a 3(m)=9,84(ft).

Supuesto

e Se espera que los dos estanques estén ubicados consecutivamente, por
lo tanto, el largo de la manguera conectora no deberia superar los
5(m)=16,4(ft), por lo tanto, se realizara el balance de energia utilizando
ese valor maximo.

Tomando los mismos supuestos y desarrollo del caso anterior, se procede
directamente a ocupar la ecuacion 9.1:

_ LN,
Ho= (ha =) + 55 (F o+ ) kD)

En este caso, el coeficiente de friccion de Darcy no cambia ya que, se utiliza
el mismo tipo de manguera, por lo tanto, f=0,02.

La sumatoria de singularidades se expresa mediante la siguiente ecuacién:

zki=kin+2kv+kout=O,5+2-10+1=21,5

El area de la seccién transversal de la manguera se calcula mediante la
siguiente expresion:

2

1,5
A= ) =~ 0,04 2
7'[(12) 0,049(ft?)

t3
Calculamos el caudal en (fT)
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e=45 (mLin) ' (28{; L) ' (2:)12) = 0.0265 <f%3>

Finalmente, reemplazamos los valores obtenidos en la ecuaciéon 9.1:

2 (ft°
16.4(f1) 0,0265 (5—2)
H, =9,84(ft) + | 0,02- ———+215 |- 7
13 (O 2-32,16 (5—2) 0,0492(ft*)
H, = 9,95(ft)

Dimensionamiento de bomba Decantador-Fermentador
acético

En este caso, de acuerdo a la Tabla 10 y la carta Gantt de la Figura 20, se
requiere trasladar un volumen de 167(L) cada 3-4 dias aproximadamente, por
lo que un caudal de 40(L/min) es suficiente para cumplir con dicha demanda.
Por otro lado, se consideraran las mismas condiciones del caso anterior, es
decir:

Datos

e La presion manométrica en la salida del fermentador y la entrada del
decantador es de 1 (atm).

e Rugosidad de la manguera €=0,0002 (ft).

e El sistema esta conectado mediante una manguera con un diametro de
2(in).

e El sistema posee 2 valvulas de globo completamente abiertas, una a la
salida del decantador y otra a la entrada del fermentador acético.

e La diferencia de alturas maxima entre la toma y descarga de fluido
corresponde a la altura del fermentador acético igual a 3(m)=9,84(ft).

Supuesto

e Se espera que los dos estanques estén ubicados consecutivamente, por
lo tanto, el largo de la manguera conectora no deberia superar los
5(m)=16,4(ft), por lo tanto, se realizara el balance de energia utilizando
ese valor maximo.
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Dado que la uUnica condicidn que cambia respecto a la bomba anteriormente
calculada es el nuevo caudal, se utilizara directamente la ecuacion 9.1:

2 (ft°
16.4(f0) 0,0235 (5—2)
He = 9,84(ft) + 0,02 - 2— + 21,5 ft
2 232,16 (5—2) 0,0492(ft4)
H, = 9,92(ft)

A continuacién, en la Figura 33 se exponen las curvas caracteristicas de una
bomba de la compania KSB, modelo 050-032-160.1, la cual posee capacidades
cercanas al rango requerido dependiendo del didametro de rodete. En esta

figura, se intersectaran las curvas con los requerimientos determinados en
cada caso para determinar el diametro de rodete.

Para facilitar el posicionamiento de las rectas de caudal, se cambiaran las

unidades de caudal a (ng) :

¢ Bomba Prensa-Fermentador alcohdlico:

0= 0 (o) () () ()

e Bomba Fermentador alcohdlico - Decantador:

0= 5 (o) () (Cmin) <o ()

e Bomba Decantador -Fermentador acético:

o= n(i)-(3)
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MegaCPK 050-032-160.1, n = 960 rpm
HPK-L, Magnochem, Magnochem-Bloc, Meganorm
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Figura 33: Curvas caracteristicas para bomba KSB modelo 050-032-160.1 de 960 (rpm) [50].

En la Figura 33, se puede apreciar que las 3 bombas tienen requerimientos
muy parecidos y necesariamente deben ser suplidos por el modelo con
diametro de rodete igual a 135 (mm). Para hacer coincidir con el caudal exacto
simplemente se puede regular con las valvulas ubicadas en el punto de
descarga, aunque, no es imperativo y dependera de las circunstancias
operacionales del momento.
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8.5 Anexo E Modelo cinético para fermentaciones
alcohdlicas limitadas por disponibilidad de
nitrogeno.

El siguiente modelo matematico ha sido desarrollado por A. Cramer et al., para
predecir las curvas de consumo de azucar en fermentaciones alcohdlicas
limitadas por la disponibilidad de nitrégeno. Basado en datos experimentales
de fermentaciones con distintas concentraciones iniciales de nitrogeno y
azucar en el zumo, el modelo comprende; (1) crecimiento de levaduras
limitado por nitrogeno, (2) tasas de consumo de azlcar y generacion de
etanol, (3) tasa de muerte celular proporcional al contenido de etanol y (4)
consumo de nitrégeno. A continuacidon, se muestran las cinco ecuaciones
diferenciales acopladas del modelo:

% — X . _ HUmax = N
ac A BT N (10.1)
dX, _
dt Yy (10.3)
B (10.4)
ﬁz_ﬂ'XA ] [g::gmax's
dt Yers Ks+S (10.5)
Donde:
Xy Concentracion de levaduras en (g/L)
U: Velocidad de crecimiento especifico (h)

Unax: Velocidad de crecimiento especifico maxima (h!)
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YE/S:

Concentracion de nitrégeno en (mg/L)
Constante de Monod (g/L)
Tasa de muerte celular (ht)

Coeficiente de rendimiento de biomasa a partir de
nitrégeno (g biomasa/g nitrégeno)

Concentracion de etanol (g/L)
Tasa de consumo especifica de azucar (h'?!)

Tasa de consumo maxima de azucar (g etanol/g
biomasa*h)

Concentracion de azucar (g/L)
Constante de Monod

Coeficiente de rendimiento de etanol a partir de
azucar (g etanol/g azucar)

El modelo fue implementado en el software de Matlab, donde los parametros
utilizados fueron proporcionadas en la misma publicacién [26]. La siguiente
tabla expone los parametros del modelo recientemente expuesto:

Parametro Simbolo Valor |
Tasa de crecimiento Ui ax 0,16 (h71)
maxima
Constante de Monod Ky 0,01 (g nitrégeno/L)
Tasa de muerte celular kg 0,0001 (L/g etanol - h)
Coeficiente de rendimiento Yy/n 31 (g biomasa /g nitrégeno )
de biomasa a partir de
nitrogeno
Tasa de consumo maxima Brmax 0,3 (g etanol/g biomasa - h)
de azicar (g etanol/g
biomasa*h)
Constante de Monod K 10 (g azucar/L)
Coeficiente de rendimiento Ye/s 0,47 (g etanol/g azucar )
de etanol a partir de azucar

Tabla 25: Parametros del modelo usados en las simulaciones.
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A continuacidn, las siguientes figuras muestran los resultados de la simulacién,
de las cuales se infiere que a partir de las 60 h de fermentacion
aproximadamente, se alcanza el estado estacionario.

Concentracion de Etanol y Azucar vs Tiempo
120 0

, Etanaol
A — Azucar

BO |

60 |

of )

Concentracion [g/L]

0 50 100 150 200 250 300
tiempo (h)

Figura 34: Curvas de consumo de azucar y generacion de etanol durante fermentacion alcohdlica.

Concentracion de Biomasa vs Tiempo
? T T T T T

Biomasa [g/L]
B
s

[
T
/

0 50 100 150 200 250 300
tiempo (h)

Figura 35: Concentracion de biomasa total en modelamiento de fermentacion alcohdlica de la sidra.
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Concentracion de Nitrogeno vs Tiempo
200 f; T T T

150 | |

wof |

80 |

Nitrogeno (mg/L)

-60

0 50 100 150 200 250
tiempo (h)

300

Figura 36: Curva para el consumo de nitrégeno en modelamiento de fermentacion alcohdlica de la sidra.

8.6 Anexo F Memoria de calculo para consumo
eléctrico asociado a la produccion mensual.

Se calcula el consumo eléctrico en cada etapa y equipo del proceso productivo,

considerando la produccion mensual estipulada en el caso base, es decir, 2.000
L de vinagre.

Extraccidon de zumo

Para producir 2.000 L de vinagre, se requieren segun la Tabla 4, 1.876 kg de
manzana. Por lo tanto, dada la capacidad del equipo de 700 kg/h y una

potencia eléctrica de 6,27 kW, se calcula el consumo eléctrico de la siguiente
manera:

Consumo eléctrico (kWh) = Potencia eléctrica (kW) X tiempo de operacion(h)

1876 (kg)
—k> = 16,8(kWh)

%9
700<h

Consumo eléctrico = 6,27 (kW) X
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Chiller y Calefactor fermentacion alcohdlica

Este equipo encargado del control de temperatura trabaja a tasas variables de
consumo energético, ya que depende de la temperatura externa. Por lo cual,
se calcula un consumo promedio mensual utilizando los datos de la Figura 27.

¢ Consumo promedio mensual calentamiento: 167 (kWh)
e Consumo promedio mensual enfriamiento: 5,6 (kWh)

Chiller Y Calefactor en fermentacion acética

Al igual que en el caso anterior, se toma el consumo promedio mensual de
energia eléctrica de acuerdo con los datos expuestos en la Figura 29.

e Consumo promedio mensual calentamiento: 48,4 (kWh)
e Consumo promedio mensual enfriamiento: 204,8 (kWh)

Microfiltracion

De acuerdo con la Tabla 11, se requieren filtrar 253 L de vinagre por batch
de produccién, con lo cual, mensualmente se filtran 2.024 L de vinagre (8
batch mensuales). Se conoce, ademas, de acuerdo a los datos expuestos en
la Tabla 14, la velocidad de filtracion del equipo (100L/h) y su consumo
eléctrico (1,5kW). El consumo eléctrico se calcula de la siguiente manera:

Consumo eléctrico (kWh) = Potencia eléctrica (kW) X tiempo de operacion(h)

2.024 (L)

Consumo eléctrico = 1,5 (kW) X — I
100 (5)

= 30,4 (kWh)

Llenadora de botellas

La Tabla 16 expone las principales caracteristicas del equipo, entre estas, la
velocidad de llenado (670 L/h) y la potencia eléctrica (0,33 kW). Con lo cual,
se obtiene el consumo eléctrico mensual del equipo:

Consumo eléctrico (kWh) = Potencia eléctrica (kW) X tiempo de operacion(h)

2.000 (L)
670 (%)

Consumo eléctrico = 0,33 (kW) X = 0,98 (kWh)

Bombas

De acuerdo con el balance de masa por operacién unitaria presentado en la

seccion 4.2 y teniendo en cuenta los 3 puntos donde se debe instalar cada
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bomba, se obtiene la siguiente tabla con los voliumenes a transportar por cada
bomba.

Bombas Volumen a transportar por batch
(L)
1) Prensa - Fermentador Alc. 168
2) Fermentador Alc. - Decantador 177
3) Decantador - Fermentador 167
Acético
TOTAL (L) 512
Tabla 26: Volumenes transportados por las 3 bombas consideradas en la produccion de un batch de
vinagre.

Dado que en el mes se producen en promedio 8 partidas, el volumen total
transportado mensualmente equivale a 4096 (L). Por otro lado, la potencia
eléctrica de cada bomba es de 0,35 (kW) y el caudal de trabajo es de 45
(L/min). En base a lo anterior, el consumo eléctrico asociado al transporte del
fluido se calcula de la siguiente forma:

Consumo eléctrico (kWh) = Potencia eléctrica (kW) X tiempo de operacion(h)

4.096 (L)
()

min

Consumo eléctrico = 0,35 (kW) X

= 0,53 (kWh)

Consumo eléctrico total

De acuerdo con los calculos realizados en las secciones anteriores, se obtiene
la siguiente tabla para compilar los consumos de energia eléctrica mensuales
de cada equipo.

Equipo Consumo energético mensual
(kWh)
Extractor de zumo 16,8
Chiller y calefactor 172,6
Fermentador Alc.
Chiller y calefactor 253,2
Fermentador Acético
Microfiltro 30,4
Llenadora de botellas 0,98
Bombas 0,53
TOTAL 474,5

Tabla 27: Consumos eléctricos mensuales en kWh por equipo.

Por lo tanto, se obtuvo un consumo energético mensual de 474,5 (kwWh), y

considerando la produccién mensual de 2.000 (L), se concluye que se
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consumen aproximadamente 0,24 (kWh) por litro de vinagre de manzana
producido.
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