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Resumen

El principal objetivo del proyecto es el disefio conceptual del proceso productivo de
cerveza artesanal, junto con la realizaciéon de una evaluacién econdmica, social y ambiental.
Particularmente en esta entrega se adjuntan los resultados de balance de masa global y el
dimensionamiento de 8 equipos utilizados en la linea productiva junto al diagrama de flujos del
proceso.

A partir del balance de masa realizado, se estimd que para satisfacer el caso base
(28.000 litros mensuales), se deben tratar aproximadamente 12.700 [kg] de materia organica
y 29.200 [I] de agua, obteniendo un margen de seguridad del 9%. El balance de masa global
posee un error de 0,047%.

Se obtiene un sobre-dimensionamiento de éstos. Los volimenes calculados para cada
equipo son acordes a las necesidades de la planta y condiciones de operacién del proceso.
También se presenta un diagrama de flujos del proceso dénde se consideran todas las etapas
del proceso productivo de cerveza.

Al realizar un andlisis detallado del proceso fue posible observar y comprender de manera
completa la produccion de la cerveza, por lo que en un futuro se pueden realizar distintos
estudios para encontrar cervezas con mayor o menor grado alcohoélico, de distinta consistencia
o amargor o inclusive optimizar los tiempos de fermentacion.

Como posibles proyecciones del proyecto se considera la implementacion de un
biodigestor para tratar los residuos frutales generados y la disminucién de mermas.
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1. Introduccién

1.1.Contexto

La cerveza es un producto que ha evolucionado a lo largo de la historia, y se ha visto
beneficiada por los avances en ciencia y tecnologia. Esta se genera a partir de la fermentacién
alcohdlica que realizan ciertas especies de levaduras, las que se desarrollan en el caldo de
cultivo denominado mosto!, donde metabolizan los azlcares simples, liberando desechos
celulares como etanol y di6xido de carbono, obteniendo como producto una bebida gaseosa con
grado alcohdlico.[!]

Hoy en dia, existe gran variedad de cervezas, principalmente en el sector artesanal.
Grandes industrias cerveceras acaparan la mayor parte de la oferta de cerveza en el pais, las
que ofrecen principalmente productos estandarizados, filtrados, de color claro, que altera las
caracteristicas artesanales del producto. Es por esto, que a diferencia de las cervezas
industriales, las artesanales son producidas a una menor escala, manteniendo la calidad y
consistencia del producto. [!]

En Chile existe una gran diversidad de marcas de cerveza artesanal, cuya industria
cuenta con gran aceptacion en la poblacidn [2], sin embargo, esto no quiere decir que no sea
posible realizar mejoras en este producto, sobre todo si se busca llevar las marcas locales a la
oferta internacional. Desde la ingenieria de procesos se puede aportar innovando el proceso
producto para conseguir productos novedosos y de gran calidad para introducir en el mercado.

1.2.0bjetivos

Como objetivo general del proyecto se tiene el disefio conceptual del proceso
productivo de la elaboracién de cerveza artesanal, evaluando sus impactos a nivel econémico,
social y ambiental.

Para esta entrega en particular, se proponen como objetivos especificos definir el
balance de masa global para el proceso, dimensionar los equipos involucrados en las distintas
operaciones unitarias y definir el proceso, junto a la realizacién de un diagrama de flujos.

1.3.Caso Base

En base a lo expuesto en el Anexo 6.1, se determin6 producir 28.000 [1/mes] de cerveza
artesanal al cabo de 5 afnos desde el ingreso al mercado. Esta produccion estara dividida en tres
tipos de cervezas: Golden Ale con sabor a uva, American Ambar Ale con sabor a papaya e
Imperial Stout de 8 grados de alcohol. El porcentaje en el que distribuirdn las cervezas se
determind en base a una encuesta que se encuentra en Anexo 6.2.1, donde la produccién
mensual de la planta de cerveza Golden Ale e Imperial Stout serd de un 30% cada una y Ambar
Ale 40%.

El producto sera distribuido en barriles de 20 [l] a pubs y bares que comercializan
cerveza de barril a las comunas de Las Condes, La Reina, Providencia, Lo Barnechea, Vitacura,
Nufioa y Santiago Centro, también presentado en el Anexo 6.1.

1.4.Limite de bateria
Al proceso ingresan las siguientes materias primas: malta molida, lupulo, levaduras,
agua, frutas, floculantes, coagulantes, cloro y aditivos destinados a mejorar la etapa de
fermentacion.



La malta utilizada proviene de la empresa Maltexco en estado seco y los ldpulos
provienen de la empresa GEOCORP, ambas empresas estan ubicadas en Santiago y cuentan con
servicio de distribucion. La fruta se conseguira de productores del Valle del Elqui donde la uva
y papaya son caracteristicas de la zona y se congelaran para tener un stock permanente. Las
pulpas seran enviadas a la planta por los mismos proveedores.

El agua sera directamente extraida desde pozos en la comuna de Quilicura. La levadura
vendra en cultivo liquido y se obtendra de Patagonian Yeast ubicada en Temuco con el fin de
promover el mercado chileno. Se utilizara una empresa de distribucién externa para el traslado
de la levadura.

A partir de éstas materias primas se produce la cerveza artesanal que sera almacenada
en barriles de 20 [I]. Los barriles seran distribuidos a los clientes mediante una empresa de
transporte externa que sera costeado por la empresa.

1.5.Presentacién de la organizacion

Organizacion: Cerveza Artesanal Chile se plantea como una empresa dedicada a la produccién
de cerveza artesanal con sabores frutales tales como papaya y uva. La empresa contara con una
capacidad productiva de 28.000[1/mes], ademas de una planta con dreas asociadas a la
innovacion y control de calidad de la cerveza.

Mision: Producir cerveza artesanal con innovadores sabores frutales. Se propone una opcién
innovadora capaz de mantener los estdndares de calidad de la cerveza artesanal. Bajo los
pilares de excelencia, respeto, integridad y responsabilidad se espera reducir los residuos
generados en la industria cervecera.

Vision: Ser un referente de la produccion sustentable de cervezas artesanales a partir de la
gestion y tratamiento de residuos sélidos, e innovacion en sabores de cerveza en Chile..

2. Desarrollo
2.1.Descripcion del proceso

Para la produccién de cerveza artesanal, se propone un proceso que opera de forma
batch. Este proceso, consta de distintas etapas las cuales son: tratamiento de agua, producciéon
de cervezay tratamiento de salidas secundarias.[11[35]

En primer lugar, el agua debe pasar por un tratamiento de remocién de arsénico para
ser utilizada en el proceso. La etapa de tratamiento de agua comienza con un proceso de
cloracion para oxidar el arsénico. Luego, se afiaden coagulantes y floculantes en una canaleta
Parshall, y para finalizar el tratamiento de agua, ésta se ingresa a un sedimentador y a un filtro
de lecho mixto compuesto de arena, arcilla y antracita. Una vez que el agua se encuentra
purificada, es almacenada en un tanque de almacenamiento.

Para comenzar la produccion de cerveza, se afiade agua y malta molida a un reactor
batch, donde ocurre la operacion unitaria de maceracién. En esta etapa se hidroliza el almidén
presente en la malta para alcanzar una mayor concentracion de azucares simples y generar el
mosto. Luego, el mosto debe ser separado de las sustancias no disueltas para ser cocido
mientras se afiade el lupulo. La coccidn del mosto, ocurre en el mismo reactor del macerado, el
cual es calentado por una caldera para llegar a la temperatura deseada.

Antes de ser fermentado, el mosto debe ser enfriado hasta la temperatura de
fermentacion. Esto ocurre gracias a dos intercambiadores de placas. Luego, en el fermentador,



se aflade un cultivo liquido de levadura Saccharomyces cerevisiae para convertir los azucares
fermentables en etanol, hasta alcanzar las concentraciones de alcohol requeridas para cada
cerveza.

Tras fermentar el mosto, se genera el producto deseado. La cerveza es almacenada en
un tanque de almacenamiento donde ocurre la maduracion para cada linea de cerveza. Durante
la maduracién, se afiade la pulpa de fruta a las cervezas Ambar Ale y Golden Ale.

A partir del proceso de produccién de cerveza, se obtienen ciertas salidas secundarias,
tales como: orujo, residuos de levadura y residuos de fruta.

Los residuos de levadura, son secados en un secador rotatorio para poder
comercializarla. El orujo, es utilizado para alimentar la caldera y asi abastecer del poder
calorifico necesario en la operaciéon unitaria de coccién del mosto.

2.2.Balance de masa global

Se realiza un balance de masa global, en cada uno de los equipos, con la finalidad de
determinar la cantidad de materia prima necesaria para cumplir con el caso base(mensual) y
los desechos generados a lo largo del proceso productivo. Este andlisis, se realizd
contabilizando la produccion total de cerveza, como se puede observar en la Tabla 1. El detalle
de los resultados que se observan, se encuentra en los Anexos 6.3 a 6.12.

Tabla 1: Balance de masa global.

Sustancia Entrada [kg/mes] Salida [kg/mes]
Agua 29.149 5.701
Malta 7.628 -~

Lupulo 1.047 --

Levadura 91 378

Aditivos 132 --
Fruta 3.899 3.899
Aire 9.137.599 9.136.011

Cerveza - 31.795
Mosto -- 622
Orujo -- 2.988

C02 -- 2.119
Error% 0,0477

A partir de los datos presentados, se observar que para producir 31.795 [kg] de cerveza
mensual, (equivalente a 30.872 [1]) se necesitan 12.665 [kg] de materia organica que se obtiene
a partir de los proveedores, junto con una cantidad de 29.149 [kg] de agua, que se extraer desde
el pozo de la planta.

De esta forma, se genera como subproducto una cantidad de levadura de 378 [kg/mes]
que se venderan como alimento suplementario para animales[44l y una cantidad de residuos
organicos (orujo) de 2.998 [kg], los cuales seran donados a METROGAS (empresa productora
de biogas).

Ademas, con respecto al producto de interés, se generan 2.571 [1] por sobre el caso base,
es decir, se cuenta con un margen de seguridad del 9% mensual. Esta cantidad se produce con
el objetivo de satisfacer siempre la demanda, incluso en periodos en que esta varie, en caso
contrario, el producto es almacenado como inventario.



Se obtiene un error de 0,047% en el balance de masa global, generandose
aproximadamente 3.956 [kg], lo cual no es posible debido al principio de conservacién de masa.

2.3.Dimensionamiento de equipos

A continuacion, se presenta el dimensionamiento obtenido para cada una de las

operaciones unitarias trabajadas:

Tabla 2: Dimensionamiento de equipos.

Sedimentador
Numero de placas 4 -
Volumen 85 [1]
Filtro lecho mixto
Numero de filtros 2 -
Volumen de un lecho 70 [1]
Reactor Batch: Maceracion
Tiempo de residencia 50 [min]
Volumen 17 [m3]
Filtro prensa
Numero de placas 4 -
Area de cada placa 4 [m?]
Area total de filtrado 13,84 [m?]
Intercambiador de calor 1
Numero de platos 17 -
Area 8,06 [m?]
Intercambiador de calor 2
Numero de platos 34 -
Area 9,9 [m?]
Reactor Batch: Fermentador
Tiempo max. residencia 15 Dias
Volumen 15 [m3]
Caldera
Altura 7 [m]
Didmetro 1 [m]
Secador rotatorio
Altura 1 [m]
Didmetro 4,487 [m]

Con respecto a los resultados obtenidos del dimensionamiento de equipos, es
importante mencionar que los supuestos considerados pueden afectar los valores obtenidos.
En primer lugar, los célculos fueron realizados utilizando datos bibliograficos que no
necesariamente coinciden con las condiciones de operacién establecidas en el proceso. En
particular, los parametros enzimaticos considerados en la maceracion y fermentacién se
obtuvieron a 502C, y en el proceso de produccién de cerveza se utilizan otras temperaturas
(Anexos 6.5 y 6.8). Ambos reactores batch se dimensionan a partir del mayor volumen
requerido de mosto y cerveza, que corresponde a los volimenes necesarios para la producciéon
de la cerveza Ambar Ale. Esto otorga un margen de seguridad tanto en los reactores, como el



los demas equipos dimensionados, para la produccion de las otras dos lineas (Imperial Stout y
Golden Ale).

Por otro lado, es posible encontrar en el mercado los distintos equipos dimensionados.
Ademas, la planta productora de cerveza no requerira un espacio de gran magnitud ya que los
equipos dimensionados no ocupan un volumen superior a 60 [m3].

3. Conclusiones

Los resultados presentados en este informe se centran en la realizacién del balance de masa
global, el dimensionamiento de equipos y el diagrama de flujos necesarios para la produccién
de tres tipos de cerveza artesanal. Con respecto al balance de masa global del proceso, se
considera la produccidn necesaria de cerveza para satisfacer el caso base. Se estima que es
necesario utilizar cerca de 30.000 [kg/mes] de agua, 7.600 [kg/mes] de maltay 1000 [kg/mes]
de lupulo para producir mensualmente 32.000 litros de cerveza aproximadamente.

Respecto al error del 0,0477% obtenido en el balance de masa global, si bien, esta cantidad
es despreciable con respecto al flujo de alimentacion total, resulta de suma importancia realizar
un analisis detallado en cada equipo, en donde sea posible inferir a que compuesto especifico
se atribuye este error, ya que afectara en distinto grado dependiendo de a que corresponda esta
masa (aire, levadura, aditivos, entre otros) al proceso global.

Los errores tanto en el balance de masa global como en el dimensionamiento de equipos,
pueden estar relacionados a la toma de supuestos durante los calculos realizados, o debido a
datos bibliograficos considerados en condiciones de operacién distintas a las trabajadas.

La caracterizacion de la malta es de gran importancia para alcanzar las propiedades
requeridas en el producto final, es en base a esta que se calcula la cantidad necesaria y los
tiempos de operacion de los distintos equipos, para alcanzar el producto deseado.

Al realizar un analisis detallado del proceso fue posible observar y comprender de manera
completa la produccién de la cerveza, por lo que en un futuro se pueden realizar distintos
estudios para encontrar cervezas con mayor o menor grado alcohdélico, de distinta consistencia
o amargor o inclusive optimizar los tiempos de fermentacidn.

Por otro lado, es posible ver que existe una merma de mosto de 622 [kg/mes], cantidad
no despreciable. Este liquido fermentativo se pierde en los procesos de filtracién, por lo que se
propone para un futuro investigar sobre otros equipos de filtrado de manera tal de reducir las
pérdidas, ya que, de esta manera se obtendrd un proceso mas dptimo, evitando gastos
adicionales en el tratamiento de residuos a futuros.

Finalmente, ccomo proyeccién del presente proyecto, se puede considerar dimensionar un
biodigestor para generar biogas a partir de los residuos organicos, especialmente a partir de
los residuos frutales. A futuro se puede considerar un margen de seguridad para el
dimensionamiento de todos los equipos.

4. Diagrama de flujo
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6. Anexos
6.1.Caso Base

El proyecto que se desea llevar a cabo corresponde a la elaboracion de una cerveza artesanal
Premium la cual sera distribuida en barriles de 20 [1] a locales comerciales como pubs, bares y
restaurantes. A continuacion, se justifica la demanda exacta a cubrir.

Primero que todo, se busca elaborar una cerveza Premium que garantice calidad y una grata
experiencia a los consumidores. De esta manera, el publico objetivo al que apunta la empresa
corresponde a hombres y mujeres entre 18 y 45 afios, es decir, adultos, jovenes, trabajadores,
ejecutivos, en su mayoria con poder adquisitivo. Este publico, dispuesto a experimentar
productos nuevos, corresponden a consumidores innovadores y siguen las tendencias
mundiales. Asi, las comunas en las cuales se realizard la venta de la cerveza Premium
corresponden a: Quilicura (debido a la localizacion de la planta), Las Condes, La Reina,
Providencia, Lo Barnechea, Vitacura, Nufioa y Santiago Centro 7. En este sector existe la mayor
cantidad de locales que comercializan cerveza artesanal. Sin embargo, como se desea vender la
cerveza en formato barril, se propiciara el producto en pubs, bares y restaurantes o fuentes de
soda, ya que en ellos, se vende cerveza en formatos de shop o pitcher. Este formato, es elegido
debido a que existe una menor competencia de comercializacion, ya que los locales pueden
llegar a vender entre 40 y 50 marcas de cerveza artesanal formato barril mientras que en
botella pueden llegar a vender 300 marcas de cervezas [3I.

Se tiene que el consumo de cerveza per capita en Chile se ubica en 46 litros para el 2016 [ con
un crecimiento entre el 3% y 4% anual I5], proyectando para el 2020 un consumo de 54,5 litros
per cipita. Ademas, se estima que, dentro de todo el mercado de la cerveza, el 15% equivale a
cerveza artesanal, la cual ha tenido un explosivo crecimiento durante los afios y se proyecta que
se estabilizara quedando en un 15% anual (€]

Por otro lado, la demanda se estima utilizando un método cuantitativo buscando ser una marca
bien posicionada. Para estar en esta categoria la marca debe lograr vender entre 7 y 30 barriles
entre 10 y 15 locales considerando barriles de 50 litros. Modificando estos datos a litros
significa que se deben comercializar entre 3500 [I/mes] y 22500 [lI/mes]. Con el fin de estar en
este rango de posicionamiento y analizando el crecimiento del mercado nacional, se toma un
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promedio del rango anterior y se espera entrar al mercado el afio 2020 con una produccion de
14.000 [1/mes]. Esta produccién se determina considerando abarcar el 46% del gap de lo
generado por el mercado de cerveza artesanal en las comunas objetivo en ese afio, cabe
destacar que el escenario que busca abarcar es casi el 50% de la demanda esperada, esto hace
que sea un supuesto fuerte el considerar que el crecimiento de otras marcas no interferira en
la entrada de la marca al mercado, luego de eso se toman valores de crecimiento relativamente
pequefios de acuerdo con el aumento del 15% anual de produccion de cerveza artesanal propia.
Para este calculo se considera la poblacién de las comunas que es 1.544.063 [Habitantes] [7],
consumo per capita proyectada al aflo 2020, crecimiento anual y la participacién de la cerveza,
la cual se considera estable alrededor de los afios al igual a los habitantes de las comunas.

Gap = [Habitantes] - Consumo per capita - Participacion cerveza artesanal en el mercado (D
- Crecimiento anual del mercado

afo l (2)
Gap = 1544063 [Hab] - 52,44 [l —] -0,15:0,03 = 364428,5 [T]
Hab ano

14000[ﬁé§]
l ] __1[afo]
nol 12 [meses]

3)

Gap a abarcar = 0,46 %

36442&5101[a

Esto es utilizando la proyeccién de consumo per capita para el afio 2020, considerando un
aumento del 3% anual desde los 46 [L/afio] del afio 2016.

Comenzando con una produccidn inicial de 14.000 [l/mes], se puede proyectar el aumento de
la oferta considerando que el mercado de cervezas artesanales estd en un crecimiento
exponencial y se espera que en unos anos se estabilice en un 15% de crecimiento anual, por lo
cual se considera la cota inferior que es el 15% [¢l. Por lo cual al décimo afio de funcionamiento
de la empresa se tendra una produccion de 56.690 [I/mes]. Con estos antecedentes se planifica
una reinversién a los 5 afios de iniciado el negocio.

Se define una produccién de 28.000 [I/mes] como caso base que es la produccidn a los 5 afios
del ingreso al negocio. Luego de los 5 afios se planifica expandir la planta duplicando los equipos
ya dimensionados, para alcanzar una capacidad productiva de 56.000 [I/mes] en un tiempo de
10 afios.

A modo de distribuir la produccion de los sabores, se realiz6 una encuesta con un universo de
105 personas para analizar las preferencias de los consumidores de los distintos tipos de
cerveza. La encuesta determind que la cerveza Ambar Ale sera la de mayor produccién con un
40% del total mensual y la cerveza Golden Ale y Imperial Stout se dividiran en 30% cada una.
Esta encuesta se encuentra en el Anexo 6.2.1.

Ademas, se genera una planificacion que considerando los tiempos de fermentacion y la
produccion mensual que se requiere, solo se necesite dos fermentadores, esta se encuentra en
el Anexo 6.2.2, contiene varios meses de produccién y se ve como se cumplen todos los
requerimientos.
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6.2.Distribucion produccion y planificacion

6.2.1. Encuesta de preferencia

Se realiza una encuesta con el fin de distribuir la produccién de sabores en la planta, ésta
posee tres preguntas y se obtuvieron 93 respuestas.

El primero filtro fue si la persona consume cerveza, en la cual 86 personas respondieron Siy 7
No.

¢Usted consume cerveza?

93 respuestas

@ si
® No

_ )

Figura 1: Resultados pregunta 1 del cuestionario

Se tomo solo a la gente que respondid de forma afirmativa a la pregunta anterior. La segunda
pregunta realizada fue ;tiene entre 18 y 45 anos? Donde 75 personas respondieron que si y
11 negativamente.

¢Tiene entre 18 y 45 afos?

86 respuestas

®si
® No

Figura 2: Resultados pregunta 2 del cuestionario
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Finalmente, con el tltimo filtro se pasa a la preferencia por sabor de cerveza considerando a la
gente de la edad objetivo. El resultado se puede apreciar en el siguiente grafico.

De estas tres opciones, ;cual preferiria?

75 respuestas

@ Golden Ale (cerveza rubia) con sabor
auva

@ American Ambar Ale (cerveza ambar)
con sabor a papaya
Imperial Stout (cerveza negra) con
10.6 grados de alcohol

Figura 3: Resultados pregunta 3 cuestionario.

Por lo tanto se determina que la produccién serd 40% destinada a la cerveza American Ambar
Ale y las otras dos tendran un 30% de la produccidn.

6.2.2. Planificacion empresa

Se determina una planificaciéon capaz de cumplir con la producciéon mensual de cada estilo de
cerveza, para comprender de mejor manera la planificacion se adjunta una leyenda del tiempo
que le toma a cada cerveza completar su proceso productivo, cada celda es un dia en la
planificacidn, todas tienen una fermentacion primaria de 7 dias, donde el color es mas intenso,
y luego viene su maduracion, donde se aprecia que la cerveza Stout es la que posee un mayor
tiempo de maduracidn.

Tabla 3: Leyenda planificacién empresa
Fermentacién Maduracion i

Stout
American Ale
Golden Ale
Lavado
equipos

Como se puede ver en la tabla 2 a la empresa le cuesta un poco mas de un mes comenzar a
comercializar el producto.

Tabla 4: Planificacion, primer mes de produccion.

Semana0 Semana 1 Semana 2 Semana 3 Semana 4
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Como se puede ver a la cuarta semana ya todos los procesos estar terminados y estan listos
para ser despachados.

Tabla 5: Planificacién, segundo mes de produccién.

Semana 5 Semana 6 Semana 7 Semana 8

Nuevamente los tres estilos estan listos antes del final del mes.

6.3. Cloracion

El proceso comienza con la extraccidn del agua de pozo. Para que el agua pueda ser utilizada en
el proceso de fabricaciéon de cerveza esta debe pasar por un tratamiento para remover el
arsénico presente en los pozos de Quilicura. Este proceso consiste en una cloracién del agua,
con el propésito de oxidar el arsénico de su estado de oxidaciéon Il a V, luego se pasa a una
coagulacion en una canaleta Parshall, y luego se procede a una floculacién. Estas tres etapas
consisten en un pretratamiento del agua para la remocion de arsénico [131,

L J

Fh,nut

Cloracion - .

Clore

Figura 4: Diagrama Proceso de Cloracién

La cloracion consiste en que al agua se agregue una pequefia dosis de cloro durante 30 minutos,
por lo que es un proceso batch, y ya que el proceso de tratamiento de agua es continuo se
determina que tienen que ser tres tanques de cloracién que se carguen y descarguen con un
caudal de 0,1 [I/s]. Con estos tres cada uno estaria en una fase diferente que dura 30 minutos,
uno se estaria cargando otro descargando y el final estaria en proceso de cloracion [141.
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6.3.1.Balance de masa
Para la cloracién se necesita saber cuanto volumen tendra cada tanque, luego de obtener esto,
se necesita encontrar la cantidad de cloro que se tiene que agregar la que se espera sea muy
pequeiia.

6.3.1.1. Datos a utilizar

Para realizar el balance de masa del equipo se cuenta con el requerimiento de agua del proceso
de produccidn de la cerveza Ambar y su respectiva composicion inicial de arsénico.

Tabla 6: Caracterizacion tanque de cloracion.

Volumen Magnitud Concentracion
(1/batch) cloro [mg/I]
\' 180 0,55

Como la salida de la cloracion es a otro equipo de pretratamiento sin ninguna salida, el flujo
siendo el mismo solo que una concentracién de 0,55 [mg/1] de cloro.
Por catdlogo se obtiene un tanque de cloracién con las siguientes caracteristicas [8l.

Tabla 7: Dimensiones tanque de cloracion

Dimensiones del equipo Simbolo = Magnitud = Unidades
Diametro d 0,48 [m]
Altura a 0,53 [m]
Largo 1 1,05 [m]
Capacidad C 180 1]

6.3.2.Canaleta de Parshall

En la canaleta de Parshall se produce coagulacién, donde el arsénico presente comienza a
aglomerarse para luego ser removido. Este equipo fue obtenido por catalogo para un caudal de
0,1 [1/s] [CP]. La cantidad de coagulante que se ingresa es calculado en el tratamiento de agua
posterior, esto para alcanzar los requerimientos necesarios para el agua.

Fh,:’n
Fh,aut
Canaleta de parshall

—

Coagulante

Figura 5:Diagrama de canaleta de Parshall

Las medidas obtenidas se presentan en la siguiente Tabla 8 [12I:
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Tabla 8: Dimensionamiento de Canaleta de Parshall

Dimensiones del equipo Simbolo Magnitud Unidades
Ancho garganta de la canaleta w 2,5 [cm]
Longitud inclinada canal en A 36,3 [cm]

reduccion antes de garganta

Localizacion del piezémetro en la 2A/3 24,2 [cm]
pared de la canaleta para medir
caudal
Longitud canal en reduccion antes B 35,6 [cm]
de garganta,
Ancho de canal después de la C 9,3 [cm]
canaleta
Ancho de canal antes de la canaleta D 16,8 [cm]
Profundidad pared lateral de E 22,9 [cm]
canaleta
Longitud estandar de garganta F 7,6 [cm]
canaleta
Longitud de canal en la ampliacién G 20,3 [cm]
después de la garganta de la
canaleta
Diferencia de altura del canal aguas K 1,9 [cm]
arriba y aguas abajo de la canaleta
Altura estandar de la rampa de N 2,9 [cm]
canaleta
Longitud de la transicion de la M 30,5 [cm]
entrada
Ancho de la entrada de la transicion P 50 [cm]
Ancho de la canaleta Bc 9,3 [cm]
Longitud del resalto Lj 47,7 [cm]
Ancho del vertedero b 9,3 [cm]
Altura de la rampa hr 2,9 [cm]
Angulo de inclinacion de la rampa Alfa 20 Grados
Longitud de la rampa Lr 7,6 [cm

6.3.3.Floculador de flujo forzado

En este equipo ocurre la floculacidn, donde los coagulos formados anteriormente, se juntan
para facilitar la remoci6n en el tratamiento del agua. También para el dimensionamiento por
catalogo se considera un flujo de 0,1 [1/s]. Un supuesto utilizado en este pretratamiento es que
el floculante que ingresa es igual al coagulante que se agrega.
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Fh.iﬂ-
- Fh,aut
Floculador flujo forzado B
=
Floculante
Figura 6: Diagrama floculador flujo forzado
Las medidas obtenidas se presentan en la siguiente Tabla 9 [12I:
Tabla 9: Dimensionamiento floculador flujo forzado
Dimensiones del Equipo Simbolo Magnitud = Unidades
Altura Floculador Au 1,41 [m]
Ancho de cada compartimiento Ac 0,167 [m]
Longitud de cada compartimiento Lc 0,275 [m]
Numero de compartimientos Nc 14 --
Ancho total At 2,338 [m]
Longitud total Lt 0,825 [m]

6.4.Sedimentador y Filtro de lecho mixto

Luego del pre-tratamiento mencionado, el agua ingresa a un sedimentador de alta tasa donde
sedimenta el arsénico, para finalmente ingresar al filtro de lecho mixto.

La planta de tratamiento de agua no funciona de manera continua debido a la necesidad de la
limpieza del filtro de lecho mixto. A continuacion, se plantea el diagrama de los equipos:

o L1
Ca . YL

Lanbon

F3 Cre:

Figura 7: Diagrama del tratamiento de agua
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El balance de masa para ambos equipos es el mismo por lo cual se utilizan los mismos datos,
supuestos y ecuaciones.

6.4.1.Balance de Masa
El tratamiento del agua funciona de forma continua, por periodos de 12 horas antes de realizar
un lavado a los equipos. Como ejemplo de calculo, se realizara el balance de masa para la

produccién de cerveza Ambar Ale, debido a que es la de mayor volumen de produccién, siendo
el calculo andlogo para Imperial Stout y Golden Ale.

6.4.1.1. Datos a utilizar

Para realizar el balance de masa del equipo se cuenta con el requerimiento de agua del proceso
de produccién de la cerveza Ambar Ale y su respectiva composicion inicial de arsénico.

Tabla 10: Caracterizacioén flujo de entrada tratamiento de agual3l

Flujo Magnitud Cin, (mg/1)
(1/batch)
Fous 17529 0,013
6.4.1.2. Ecuaciones y supuestos

Los supuestos a considerar son:

1) Las dimensiones de las placas a utilizar y su inclinacién se obtiene de bibliografia [91110]
[11]12],

2) Se toma una base de area util del Sedimentador para este caudal, esto debe ser
verificado para saber si las placas son compatibles [lI101[11][12],

3) Se trabaja en régimen laminar.

4) La efectividad de remocion es de 90%. [10]

5) Elagua que queda retenida en los equipos es el 3%.[11]

6) El agua ingresa a la planta con una concentracién de 0,013 [mg/1] (3]

Como se considera una pérdida de 3% de agua en el tratamiento, este es el flujo que se
queda con el arsénico removido, se necesita calcular el total de agua que debe ingresar a la
planta para la produccion de este tipo de cerveza y utilizando una remocion del 90% se debe
calcular las concentraciones en la salida de la planta y en el agua retenida por el proceso.

Fin = Fout + Fret (4)

Fin * Cin = Fret * Cret + Four * Cout ()

6.4.1.3. Resultados y Discusiones

Primero se obtiene la cantidad de flujo que ingresa a la planta:

18



F,*097 =F,,, (6)

17529 [1] Y]
Fin = W = 18054,87 [l]

Asi, realizando el balance global se obtiene el flujo de retenido:

Frot = Fip — Foye = 18054,87[1] — 17529[1] = 525,87[1] (8)

Una vez determinado los 3 flujos, se obtiene la cantidad total de arsénico que ingresa en el flujo
de entrada:

m
Arsenico [mg] = Fyy, * Cp, = 18054,87[L] * 0,013 [Tg] = 243,71 [mg] ©)

Luego, se procede a calcular la concentracion de arsénico que poseera el flujo de agua retenido
considerando una remocion de 90%:

243,71 [mg] = 0,9 mg (10)

Cret 528,87 [1] 040 [ ! ]
243,71 [mg] = 0,1 mg (11)

out T 18054,87 [1] 0,0013 [T]

Quedando definidas todas las salidas y entradas al equipo. Obteniendo un error del 0%. En la
tabla resumen se puede ver todos los valores obtenidos.

En la siguiente tabla se muestran los valores de los distintos flujos con sus concentraciones.

Tabla 11: Resumen flujos y concentraciones filtro prensa para cerveza Ambar Ale.

Flujos Magnitud Concentraciones Magnitud
(1/batch) (mg/1)
Fin 18054,87 Cin 0,013
Fret 528,87 Cret 0,4017
Fout 0,0068 Cout 0,0013

Por ultimo, se considera que el agua que pase por este tratamiento sera puesto en un tanque
de almacenamiento.

6.4.2.Dimensionamiento sedimentador alta tasa

Para el dimensionamiento tanto del sedimentador como el filtro el caudal a trabajar sera 0,1
[1/s] aun cuando la capacidad del pozo es de 2 [l/s], ya que con turnos de 12 horas de
funcionamiento se puede recolectar mas de 4 [m3], lo que es mas que suficiente para el proceso
y se puede tener una holgura con los turnos y los dias de operacién de la planta de tratamiento
de agua.
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6.4.2.1. Datos a utilizar

En la tabla x se adjuntan los datos necesarios para poder dimensionar el equipo, estos
obtenidos de manera bibliograficalt4I91[101[11][12],

Tabla 12: Datos bibliogrdficos para disefio sedimentador

Dimensién Simbolo Magnitud Unidad
Ancha placa Ap 0,3 [m]
Largo placa Lp 1,2 [m]
Espesor € 0,003 [m]
Separacion entre placas dp 0,06 [m]
Angulos placa op 1,04 radianes
Area util Sedimentador Au 0,07 [m?]
Viscosidad cinematica v 1,15-10° [m?/s]
[15]
6.4.2.2. Ecuaciones y supuestos

Para el sedimentador de alta tasa se necesita calcular el nimero de placas que este necesita,
esto se obtiene con la siguiente ecuacién:

Lg * senBp + dp (12)
dp+¢

Nede placas =

Con L, como largo del sedimentador.
Para poder dimensionar el equipo se utilizé el siguiente supuesto:

1) Se utilizaron las dimensiones expuestas en la Tabla 12.
2) Setrabaja en régimen laminar.

3) Considerando que el nimero de placas seran capaces de ingresar considerando el area
util del sedimentador.

4) Se utiliza la relacion que el largo del sedimentador es la mitad del ancho.
6.4.2.3. Resultados y Discusiones

El caudal con el que trabajara la planta es de 0,1 [1/s] esto se necesita en caudal en metros
cubicos por dia de tratamiento:

Caudal m3 01 [l] 1m3 3600seg 24hr 8 64 m3 (13)
—| = —| % * * = N
W | TV s T 10000 T T 1A dia . O |dia

Lo primero que hay que calcular es la velocidad inicial del Sedimentador [4I51(6];

Q (14)

° " Au * sen®
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m3 (15)
_ oo
"~ 0,07[m?] * sen(1,04)

A = 142,522 [%] = 0,00164 [?]

Con esto se puede verificar que se trabaja en flujo laminar calculando el nimero de Reynolds:

V,*xd 0,00164 [%] x 0,06 [m] (16)

Re = = 85,5

= 2
v 1,15 % 10~ [m—]
s
Lo cual al ser menor que 500 confirma que es un flujo laminar.

Para calcular el nimero de placas se necesita el largo del sedimentador, que mediante la
relacién que plantea Jairo Romero [51:

2% Lg = A (17)

Con A como ancho del sedimentador.

Como se utilizé el supuesto que el area ttil del sedimentador es 0,07 [m?] utilizando la
relacién anterior el largo del sedimentador es:

2 % L% = 0,07 [m?] (18)
Ly = 0,187 [m] (19)

Por otro lado, el ancho del Sedimentador es:
As =Ls*2=0,374 [m] (20)

Se confirma que el ancho del Sedimentador es mayor al ancho de las placas por lo que valida
el supuesto.

Luego, se calcula el nimero de placas que poseera el Sedimentador mediante el uso de la
ecuacion (12):
0,187 [m] * sen(1,04) + 0,06[m]

0,06 [m] + 0,003[m]

N2de placas = = 3,52

Lo cual al redondearlo al natural mayor se utilizan 4 placas.
El volumen del Sedimentador ahora que lo supuestos estan validados es:

V = Ay, * L, = 0,07[m?]  1,2[m] = 0,084[m?] (21)

Tabla 13: Dimensionamiento sedimentador

Dimension Magnitud Unidad
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Namero de placas 4 -

Largo sedimentador 0,187 [m]
Ancho sedimentador 0,374 [m]
Altura sedimentador 1,2 [m]
Volumen de un lecho 0,084 [m3]

Se puede apreciar que los resultados obtenidos se acercan a la realidad, ya que se pueden
encontrar sedimentadores del tamafio obtenido. Por otro lado, se dio un tiempo de
funcionamiento que puede ser ajustable dependiendo de las necesidades de la empresa.

6.4.3. Dimensionamiento Filtro lecho mixto
Al igual que el sedimentador se asume un flujo de 0,1 [1/s], ademas que este equipo es el que

limita las horas del proceso, no se puede utilizar por mas de 12 horas o su efectividad de no
sera garantizada [9].

6.4.3.1. Datos a utilizar

En la Tabla 14 se adjuntan los datos necesarios para poder dimensionar el equipo, estos
obtenidos de manera bibliografica [14.

Tabla 14: Datos bibliogrdficos para filtro lecho mixto

Dimension Simbolo Magnitud [m]
Fondo falso FF 0,15
Antracita An 0,4

Arena media Am 0,2
Granito G 0,1
Soporte grava GG 0,15
gruesa
Soporte grava fina GF 0,15
Borde libre BB 0,1

6.4.3.2. Ecuaciones y supuestos
Los supuestos tomados durante el dimensionamiento son:

1) Ladistribucion y tamafio de los lechos se obtiene de bibliografia 1.

2) Un minimo de 2 filtros para el proceso considerando el retrolavado [131.

3) Los lechos se expande 50% en el proceso de retrolavado (161,

4) Se establece tasa de filtracion que es necesaria para el proceso que se encuentre en el
rango aceptable segun bibliografia [ [161[17],

Para el dimensionamiento del equipo se utilizaron las siguientes ecuaciones de disefio [171:

Numero de filtros = 0,044 * caudal diario®® (22)
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Para calcular el namero de filtros y, por otro lado:
caudal diario (23)

Area total de filtro =
rea total de filtro Tasa de filtracion

6.4.3.3. Resultados y Discusiones.

El caudal con el que trabajara la planta es de 0,1 [1/s] esto se necesita en caudal en metros
cubicos por dia de tratamiento:

Caudal m3 01 [L] 1m3 3600seg 24hr 864 m3 (29)
—_— = —] * * * = —_—
et il T s 000 T T e T dia . U0 |dia

De las dimensiones obtenidas mediante bibliografia la antracita, arena media y granito son el
lecho mixto que es expandible.
La tasa de filtracion también se obtiene por dato bibliografico [©11161(17], donde con una tasa de

3
Tasa de filtracion = 100 [ﬁ], se puede cumplir con el requerimiento de la planta y se

ajusta a las medidas de los lechos elegidas.

Calculo niimero de filtros:
N = 0,044 = 8,64%° = 0,129 (25)

Pero como se tiene que considerar el retrolavado el minimo de filtros que se utiliza son 2 [17],

El area total de filtrado es:
m3] (26)

Al ser dos filtros el area por cada uno es:

0,0864[m?] 5 (27)
Acr = — = 0,0432[m“]
El didmetro de cada filtro sera:
0,0432\> (28)
D=2*< n ) — 0,234 [m]

Se tiene que la altura de cada filtro, como ya se tienen las dimensiones del lecho, falta calcular
su expansion, la cual es solo para los lechos y no los soportes como es la grava. Estos en el
retrolavado se expanden hasta un 50% por lo que para el dimensionamiento se debe considerar
esta expansion:
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Expansion lecho = An + Am + G (29)

Elecho = (04+02+0,1)%0,5=0,35

La altura total del filtro sera la suma de toda la Tabla 14 mas la zona de expansién de
retrolavado, donde se considera tanto el lecho, como los soportes, fondo falso y borde libre:

Altura filtro =0,15+04+0,2+0,1+ 0,154+ 0,15+ 0,1+ 0,35 = 1,6 [m] (30)

Finalmente, el volumen de cada filtro sera:

Volumen por filtro = 0,0432 [m?] * 1,6 [m] = 0,0691 [m3] 0 69,1 [L] (31)

En resumen:
Tabla 15: Resumen de las dimensiones del filtro lecho mixto

Dimension Magnitud
Numero de filtros 2
Diametro por filtro 0,234 [m]
Altura lecho 1,6 [m]
Volumen de un lecho 0,0691 [m”"3]=69 [L]

Las dimensiones realistas, aunque se pueden considerar pequeiio el didmetro de cada filtro,
esto se debe a que el calculo para determinar cuantos se necesitan fue bajo, esto porque el
caudal es pequeiio y ademas se impone un minimo de 2 filtros debido al retrolavado, lo que
disminuye atin mas el didmetro.

6.5.Reactor Maceracion

La malta corresponde a los granos de cereal previamente tratado a altas temperaturas. Esta se
compone aproximadamente de un 60% de almidén [18], correspondiente a azticar que no puede
ser metabolizado por las levaduras, y 40% soélidos residuales (cdscaras y envolturas). Para
poder obtener un caldo rico en azicares fermentables, es necesario someterla a un proceso de
maceracion. En esta etapa se busca hidrolizar el almidén en azicares mas simples como
glucosa, maltosa y maltotriosa y dextrinas. Esta reaccion, ocurre gracias a las enzimas alfa y
beta amilasas presentes en la malta, que son activadas a altas temperaturas (62-642Cy 70-722C
alfa y beta amilasa respectivamente) 191,

Es por esto, que el macerado se realiza en un reactor Batch, donde se ingresa malta y agua,
sometiendo la solucion a distintos perfiles de temperatura por un determinado tiempo.

M agua
M malta
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Fmosto

Figura 8: Diagrama Maceracion

De esta manera, dado que no existen entradas ni salidas de materia, sélo consumo de
sustrato y generacion de producto, los flujos de entrada y salida sefialados en la Figura 1
corresponden a las cargas iniciales al reactor, y mosto (caldo fermentativo) respectivamente.

La reaccion global de este equipo es:
.., a—amilasa . B—-amilasa , . (32)
Almidébn ———— Dextrinas —— Azlcares simples
6.5.1. Balance de Masa
Para realizar el balance de masa y dimensionamiento del equipo, es necesario definir las

cinéticas que ocurren dentro del reactor y los tiempos de operacién necesarios para obtener

los productos deseados.
A continuacion, se especifican los datos bibliograficos utilizados, perfiles de temperatura,
principales supuestos y ecuaciones y modelacion realizada en Matlab.

6.5.1.1. Datos a utilizar

Para definir las cinéticas se utilizan los siguientes datos bibliograficos:

Tabla 16: Datos bibliogrdficos (20

Datos bibliograficos Simbolo = Magnitud Unidades
Densidad agua Pagua 1000 [kg/m”3]
Coeficiente disolucion a-amilasa H_a 0,0000972 [1/g*min]
Coeficiente de disolucion de B-amilasa H_B 0,0000757 [1/g*min]
Constante de Michaelis km 2,8 [g/1]
Factor de frecuencia de denaturacion a- ko_a 3,86E+34 [1/min]
amilasa
Factor de frecuencia de denaturacion 8- ko_B 9,46E+67 [1/min]
amilasa
Factor proporcional de volumen rm 0,656 [1/kg]
desplazado
Factor de frecuencia para converion de Ao_dex = 377000000 @ [l/g*min]
almidon en dextrina por a-amilasa 00
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Factor de frecuencia para converion de Ao_mal = 642000000 [l/g*min]

almidon en maltotriosa por a-amilasa 0

Factor de frecuencia para converion de Bo_dex 1,09E+41 [1/g*min]
almid6n en maltotriosa por f3-amilasa

Factor de frecuencia para converion de Bo_malt  1,05E+42 [1/g*min]
almidon en maltosa por B-amilasa

Factor de frecuencia para converion de Bo_glu 1,62E+40 [1/g*min]
almidon en glucosa por B-amilasa

Energia de activacion para denaturacion Ed_« 237700 [J/mol]
o-amilasa

Energia de activacion para denaturacion Ed_f 443900 [J/mol]
B-amilasa

Energia de activacion para activacién de E_« 103000 [J/mol]
o-amilasa

Energia de activacion para activacion de EB 293000 [J/mol]
B-amilasa

Constante ideal de gases R 8,314 [J/mol*K]
Temperatura mas evalada en que no se Tu 3154 [K]
gelatiniza el almidon

Temperatura mas baja en la que el Tg 336,5 [K]
almidodn se gelatiniza

Maxima concentracion de a amilasa en la Ao 55000 [u/1]
fase liquida

Maxima concentracion de  amilasa en la Bo 120000 [U/1]

fase liquida

Ademas, debido a que en la maceracién consiste en una hidrolisis enzimatica en donde la
actividad de las enzimas es fuertemente dependiente de la temperatura, el macerado se somete
a tres perfiles de temperatura distintos. El primero ocurre a 502C para metabolizar proteinas
presentes en la solucién, el segundo a 60° C para favorecer la actividad enzimatica de las
proteinas y finalmente a 72°2C para facilitar la filtracién del mosto [11.

A continuacion, se especifican los perfiles de temperatura utilizados para cada tipo de cerveza.

Tabla 17: Perfiles de temperatura.

Tiempo Imperial Ambar Ale Golden
[min] Stout [K] K] Ale [K]

1 323 323 323

2 323 323 323

3 323 323 323

4 323 323 323

5 323 323 323

6 323 323 323

7 323 323 323

8 323 323 323
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10
11
12
13
14
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56

323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345

323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345

323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
323
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
333
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345
345
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57
58
59
60

6.5.1.2.

345
345
345
345

Ecuaciones y Supuestos

345
345
345
345

345
345
345
345

Para dimensionar el reactor es necesario conocer la cinética de la transformacién del almidén
a dextrinas y azdcares simples. Para esto se utiliz6 un modelo que predice las concentraciones
de azucares fermentables durante el proceso de macerado en funcion de la actividad enzimatica

y el tiempo [20],

Primero, para definir dichas reacciones se utilizé la ecuaciéon de Arrhenius para determinar la

actividad enzimatica a temperaturas especificas y las constantes cinéticas [201.

T

Eq
Ai(T) = Ao; * exp(— ﬁ)

Eg
Bi(T) = Bo; x exp(— ﬁ)

Ed;
k; = ko; x exp(— ﬁ)

xl(t = 0),T < Tu

u(T) = <Tu

-T,

g

+

Ty —

O;T>Tg

T,
2 >*x1(t=0);TuSTSTg
Ty

(33)

(34)

(35)

(36)

Luego, la variacidn de la concentracidn de enzimas en ambas fases (liquida y sélida) se muestra

en las siguientes ecuaciones:

da
dt

dp
dt

Donde:

a(t), B(t): Actividad de a-amilasa y f-amilasa en el mosto.

dao
dt

dpo

dt

M
=—Hy*—x* (a0 — a)

Y

M
=Ha*7*(ao—a)—ka(T)*a

M
=—H5*7g*(50—ﬁ)

M
= Hg *Vg*(ﬁo—ﬁ)—kﬁ(T)*ﬁ

(37)

(38)

(39)

(40)
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a,(t), Bo(t): Actividad de o-amilasa y f-amilasa en malta mojada.
Hg, Hg: Coeficientes de disolucion de a-amilasa y B [1/g/min].

M: Masa inicial de malta [g].

V;: Volumen malta mojada [1].

V: Volumen del mosto [l].

u(T): gelatilizado del almidén [g/1].

Durante el proceso de maceracion las enzimas presentes en el grano se disuelven lentamente,
y el rango de disolucion depende linealmente de la diferencia entre las concentraciones
enzimaticas en el grano y en la fase liquida (mosto). El coeficiente de disolucién H esta dividido
por el volumen de la malta mojada y por el volumen del mosto para satisfacer las condiciones
del balance de masa. La masa inicial de la malta participa en el efecto de malta a agua en la
disolucioén enzimatica.

1) Las enzimas se denaturan sélo en la fase liquida.
2) La denaturacidon de las enzimas es proporcional a la concentracién de las enzimas
activas en el mosto.

Las ecuaciones del balance de masa de la hidrélisis enzimatica de almidén, se muestran a
continuacion:

dx1 (41)
ar = —a * [x1 —u(T)] * [0,964 * Amairy + Adex(T)]
de B l(T) (42)
ar = @ b= u(D]« Agex(T) = B+ # [09 * Byuy (T) +0,947 1 =0
+ Bdex(T)]
dx; (43)
—2 =By (M) xx,+ B
% _ Bmal(T) * ﬁ * X2 (44)
dt ~ (Km+x,)
dxs (45)
E = Amal(T) *ax [xg — u(T)]
dx6 (46)
W = Bgex * :8 * Xy
Donde:

x1: Concentracion de almidén en la mezcla [g/]].

x,: Concentracion de dextrinas en la mezcla[g/1].

x3: Concentracion de glucosa en la mezcla [g/]].

x4: Concentracion de maltosa en la mezcla [g/1].

xs: Concentracion de maltotriosa en la mezcla [g/1].

Xxg: Concentracion de dextrinas limite en la mezcla [g/1].

Los principales supuestos para realizar la simulacidon del macerado fueron los siguientes:
1) La concentracién de azucares fermentables y dextrina inicial en el mosto es de 0 [g/1].

2) No existen tiempos de transicion entre las distintas temperaturas utilizadas.
3) E1 60% de la malta corresponde a almidén.
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Finalmente, para realizar la modelacién es necesario definir las condiciones iniciales para cada
tipo de cerveza.

Tabla 18: Pardmetros iniciales para cada tipo de cerveza

Stout Ambar Golden

Parametros iniciales Simbolo Unidades Magnitud
Volumen de agua entrada Vagua [L] 8500 11300 8500
Masa de malta M [kg] 3200 2628 1800
Masa de almidon Ma [kg] 1920 1576 1080
Volumen desplazado de agua Vg [L] 2099 1723 1180
Concentracion inicial de almidon x1(0) [g/L] 181 121 111
Concentracion inicial actividad ao(0) [U/L] 277703 415505 450918
enzimatica a-amilasa malta
himeda
Concentracién inicial actividad Bo(0) [U/L] 605899 | 906557 983821
enzimatica 3-amilasa malta
humeda

Las condiciones iniciales de volumen de agua y masa de malta fueron calculadas de manera
iterativa, de manera tal de cumplir con el caso base y las condiciones finales del producto. Por
otro lado, el volumen desplazado por la malta fue calculada con la siguiente ecuacién [201;

Vg =rm=*M (47)
En base a esto, fue posible determinar la densidad de salida del mosto para cada cerveza.

Mg+ Mggyq (48)
="y,

6.5.2. Modelacion en MatLab

Una vez definidas las ecuaciones diferenciales, junto con las condiciones iniciales, se modelo en
Matlab cada cinética, para determinar las concentraciones finales de cada azticar en el mosto y
el tiempo de maceracion en cada tipo de cervezal20l.,

Ademas, para realizar la simulacidn, se programaron tres funciones; Maceracion, donde se
define sistema de EDOs, Temperatura, funcién que entrega la temperatura en que se encuentra
el macerado en cada instante de tiempo y Main_maceracion, para realizar la integracién en
ode23s.

A continuacion, se muestra el c6digo en el cual se simula la maceracién para la cerveza Ambar
Ale, en los otros casos resulta de manera analoga.

Planteamiento de EDOs:

function dx= Maceracion(t,x,T)
%$Vector de ceros.

dx = zeros (10,1);
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%$Concentracidén inicial de almidén.
x1=181.146;
%Condiciones iniciales
M=3200000;
Vg=0.656*M/1000;
vV=8500;
%$%$Factores de frecuencia
BO gl=1.62*%10"40;
BO mal=1.05*10"42;
BO dex=1.09*10"41;
A0 dex=3.77*10710;
A0 mal=6.42*10"9;
$Energias de activacién
E da=2.377*10"5;
E db=4.439*10"5;
E a=1.03*10"5;
E b=2.93*10"5;
%$constantes cinéticas
km=2.8;
kO a=3.86*10"34;
kO b=9.46*10"67;
%$Constantes de disolucidén de enzimas
H a=9.72*10"-5;
H b=7.57*10"-5;
%$Constante ideal de los gases
R=8.314;
$Temperaturas criticas actividad enziméatica
Tg=336.5;
Tu=315.4;
if T>Tg
u=0;
elseif T<Tu
u=1;
else
u=(T/ (Tu-Tg) ) + (Tg/ (Tg-Tu) ) ;
end

$Constantes en funcidén de la temperatura del
A dex=A0_ dex*exp(-E_a/(R*T));
A mal=A0 mal*exp(-E_a/(R*T));
B gl=B0 gl*exp(-E b/ (R*T));

B mal=B0 mal*exp (-E b/ (R*T));
B dex=B0_ dex*exp (-E b/ (R*T));
k_a=k0_a*exp (-E_da/ (R*T)) ;

k b=k0 b*exp (-E db/ (R*T));
$Constantes

C 1=-H a*M/Vg;

C 2=H a*M/V;

C 3=-H b*M/Vg;

C_4=H b*M/V;

C 5=A mal*0.964+A dex;

C 6=0.947*B mal;

% Sistema de EDOS
dx (1)=C 1*(x(1)-x(2));
dx(2)=C 2*(x(1)-x(2))-k _a*x(2);

macerado.
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(3)=C 3*(x(3)-x(4));
dx (4)=C _4*(x(3)-x(4))-k b*x(4);
dx (5)=-x(2)*(x(5)-u*x1l)*C 5;
dx (6)=x(2)* (x(5)-u*x1l)*A dex-x(4)*x(6)*(0.9*B gl+(C_6/(kmt+x(6)))+B _dex);
dx (7)=B_gl*x(4)*x(6);
dx (8)=B mal*x(4)*x(6)/ (km+x(6));
dx (9)=A mal*x(2)* (x(5)-u*xl);
dx (10)=B dex*x(4)*x(06);

Temperaturas en el tiempo:

function T=Temperatura (t)

$Temperaturas en funcidén del tiempo utilizadas en la maceracidédn. En este
ejemplo se utiliza la tercera columna de la Tabla 2.

Datos = load('Temperaturas.txt');
tiempo=round(t) ;

T=Datos (tiempo, 4) ;

end

Main del cédigo:

%$Main

%A continuacidén se muestra el cbddigo para la simulacidédn de la maceracidn
$correspondiente a la cerveza Ambar Ale.

%$Se cargan los datos
D=load ('Temperaturas.txt');
t=D(:,1);

%Concentraciones iniciales
y0=[277703 3.97*1075 605899 1.21*1076 181.146 0 0 0 O O];

$Intervalo de Integracidn

tspan = t;

% Simulacion con la adivinanza inicial

optionsode = odeset ('RelTol',le-4, "AbsTol',le-4);

[t KcO0,x Kc0] = ode23s(@(t,x) Maceracion(t,x,T(t)),tspan,y0,optionsode);

o
o

o\°

Gréfico de la actividad enzimdtica de alfa amilasa y beta amilasa en
$funcidén del tiempo
subplot (1,2,1);

hold on

plot (t _KcO,x KcO(:,1))
plot (t KcO,x KcO0(:,3))
legend('alfa amilasa', 'beta amilasa')
xlabel ('tiempo (min) ")

ylabel ("Actividad [U/L]")
subplot(1,2,2);

hold on

$Grafico de concentraciones de azlUcares en funcidn del tiempo
plot (t KcO,x KcO0(:,5))
plot (t _KcO,x KcO0(:,7))
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plot (t_Kc0,x KcO
plot (t KcO0,x KcO
plot (t KcO0,x KcO
legend (
xlabel ('tiempo (min) ")
ylabel ('Concentracidn
hold off

(:,8))
(:,9))
(:,10)+x KcO0(:,0))

[g/L]")

%Concentraciones de salida
[x KcO(end,5) x KcO(end,7)
x _KcO0(end, 10)+x _KcO (end, 6) ]
return

x KcO (end, 8)

Obteniendo los siguientes perfiles de concentraciéon en
actividad enzimatica.

'almidon', 'glucosa', 'maltosa', 'maltotriosa', 'dextrina')

x KcO (end, 9)

funcién del tiempo, junto

con

i 2 10° Actividad enzimatica Golden Ale {ai Hidrolisis enzimatica Golden Ale
alfa amilasa almidon
beta amilasa glucosa
maltosa
100 - maltotriosa
10 dextrina
s\
8 s
1
—_ |
:l |
- 2 g0 |
5 8 ‘.
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Grdfico 1: Actividad enzimdtica e hidrolisis enzimdtica en funcion del tiempo para Golden Ale.

|
60

33

la



5
14 E19

Actividad enzimatica Imperial Stout

Hidrolisis enzimatica Imperial Stout

200
alfa amilasa — almidon
beta amilasa glucosa
10 180 | maltosa
\ \ maltotriosa
\ dextrina
of N\ 160 [ |
8 140

Actividad [U/L]
(2]
4

Concentracion [giL]
=)
8
T

|
80 |
|
|
|
4 60 |
B — |
= = l‘
Bk \ 40 \
- . "4,_
2 20 a3 |
|
% |
= ; 1
3 . , . ) o L= ! . )
0 10 20 30 40 50 60 0 10 20 30 40 50 60
tiempo (min) tiempo (min)

Grdfico 2: Actividad enzimdtica e hidrolisis enzimdtica en funcién del tiempo para Imperial Stout.
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Grdfico 3: Actividad enzimdtica e hidrolisis enzimdtica en funcién del tiempo para Ambar Ale.

De los graficos indicados anteriormente, se obtiene el tiempo de maceracion y las

concentraciones de salida de cada aztcar en el mosto para cada tipo de cerveza, como se puede
observar en la siguiente tabla:
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Tabla 19: Parametros de salida del macerado.

Parametros obtenidos mediante =~ Simbolo Ambar Imperial Golden = Unidades

el modelo Ale Stout Ale
Concentracion salida almidén x1(tf) 0,000 0,000 0,000 [g/N]
Concentracion de salida x3(tf) 4,764 7,908 4,306 [g/1]
glucosa
Concentracion de salida x4 (tf) 71,438 100,612 66,509 [g/1]
maltosa
Concentracion de salida x5(tf) 17,710 26,498 16,319 [g/1]
maltotriosa
Concentracion de salida x2(tf) 27,157 46,129 24,428 [g/1]
dextrina + dextrina limite
Densidad del Mosto pa 1,069 1,104 1,064 [g/1]
Tiempo de maceracion t 50 50 50 [min]
Volumen Mosto \Y 13023 10599 9680 1]

Donde el volumen de mosto corresponde a la suma del volumen de agua con el volumen
desplazado por la malta.

6.5.2.1. Memoria de cdlculo balance de Masa cerveza Ambar Ale

El balance de masa global, se realiza considerando la cantidad de agua y malta afiadida, con la
masa de mosto que sale del equipo el cual es calculado con el volumen de Mosto multiplicado
por su densidad.

Minosto = P * Vinosto (49)

De esta manera, se obtiene la siguiente tabla:

Tabla 20: Balance de masa Global.

Masa entrada [kg] Masa salida [kg]

Agua 11300 0

Malta 2628,000 0

Mosto 0 13.928
Error% 0,000

Finalmente se realiza un balance de masa por especie, en donde se considera el sélido inerte,
correspondiente al 40% del almidon, y los aztcares fermentables y no fermentables (dextrinas)
al final de la maceracion. En la Tabla 21 se muestra el balance de masa detalladamente.

Tabla 21: Balance de masa reactor maceracion.

Componentes Masa entrada [kg] Masa salida [kg]
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Solidos inertes 1.051,200 1.051,2

almidon 1.576,8 0
Azicares fermentables 0 1.223,112
Azuicares no fermentables 0 353,692
Error% 0,000

6.5.3. Dimensionamiento reactor maceracion

6.5.3.1.  Ecuaciones y supuestos

El dimensionamiento del reactor se realiza considerando el mayor volumen de mosto a
producir. De acuerdo a la Tabla 20, se requiere un volumen de 13.928 [1] de mosto.

La relacién entre el volumen del liquido dentro del reactor y el volumen del reactor es la
siguiente [21]:

VL = 0,8 * VT (50)

Donde:
V,.: Volumen liquido []]
Vr: Volumen reactor [l]

6.5.3.2.  Resultados y discusiones
El volumen del reactor se muestra a continuacion:

V = 18.000 [1]

6.6.Filtro prensa

Una vez terminada la etapa de maceracion, se obtienen una solucién compuesta por sustancias
disueltas (azucares fermentables) y no disueltas (s6lidos no fermentables). La solucién acuosa
se denomina mosto, mientras que las no disueltas bagazo, el cual estd compuesto
principalmente por cascaras y sustancias que no entraron en solucién durante la maceracidn.
Para la produccién de cerveza solo se utiliza el mosto, el cual debe ser recuperado de forma
total de la maceracion, por lo cual el bagazo debe ser retirado.

Para lograr esta separacion sélido-fluido, se dimensionara un filtro prensa, el cual operara a
presién constante. A continuacidn, se plantea el diagrama del equipo:

Fhin Fhout Salida
Entrada )
C , C
Cs,in CA,i1 s,outr “A,out

Pérdidas Fniper
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Cs,per: CA,per

Figura 9: Diagrama del filtro prensa

Donde ingresa la solucién de mosto, y es extraido el bagazo por la parte inferior del diagrama.
Los supuestos a considerar son:

1) Los sélidos extraidos poseen un 15% de humedad en peso (mosto) [221.
6.6.1.Balance de Masa

El filtro opera de forma Batch, por lotes de mosto que se elaboran para cada tipo de cerveza.
Como ejemplo de calculo, se realizara el balance de masa para la produccién de cerveza Ambar
Ale, debido a que es la de mayor volumen de produccién, siendo el calculo analogo para Imperial
Stout y Golden Ale.

6.6.1.1. Datos a utilizar

Para realizar el balance de masa del equipo se cuenta con el flujo de entrada y su respectiva
composicidn, y la concentracion de aztcares solubles en el flujo de pérdida:

Tabla 22: Caracterizacion flujo de entrada

Flujo Magnitud (L/s) Csin Csout
Fh,in 0,879 69,264 170

6.6.1.2.  Ecuaciones y supuestos

En un filtro prensa no existe acumulacién ni consumo, solo se consideran entradas y salidas. Es
por esto, que para determinar los flujos de salida y pérdida con sus respectivas concentraciones
se realizara un balance de masa global y por especies, es decir:

Fpin = Frper + Frout (51)
Fh,in * Cs,in = Fh,per * Cs,per + Fh,out * Cs,out (52)
Fh,in * CA,in = Fh,per * CA,per + Fh,out * CA,out (53)

Luego, para lograr caracterizar los flujos de salida del equipo, se tomaron los siguientes
supuestos:

1) Los azicares solubles no son separados por el filtro (C4 per = Cgout = Ca,in = 160).
2) Posee una retencion del 99% de los sélidos no fermentables.
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6.6.1.3. Resultados y Discusiones
Utilizando el supuesto que el mosto removido equivale al 15% en peso de los sélidos no
fermentables retirados, es posible calcular su valor como se muestra a continuacion:

1 (54)

Frin = 0.99 * (g * fh,in *0.15 x —

N
g L 1[L] Ly 65

Fper = 69.264[] + 0.15  0.99  0.879 H i = 0.00857 H
s sl1.055 [—] +1000[ml] s
ml
Asi, realizando el balance global se obtiene el flujo de salida:

Fyout = Fnin — Frper = 0.879[L] — 0.00857[L] = 0.87[L] (56)

Una vez determinado los 3 flujos, se obtiene la concentracién de aztcares en el flujo de salida
realizando un balance por especie:

0.879[L/s] * 145[Z] (57)
= L- _ 1465 [%]

Falimentado * Ca,alimentado

Fsalida 0_87[%]

Ca,salida -

Luego, con los datos obtenidos, es posible determinar la concentraciéon de sélidos no
fermentables presentes en el flujo de pérdida mediante la siguiente expresion:

Cs (58)
Ca,removido = 0.99 Falimentada * F
agua removida

9 (59)
Caremovido = 0.99 * 0.879 [g] %547[[[‘%]] = 7033.16 [%]

Finalmente, para determinar la concentracion de s6lidos que sigue aiin presente en el
flujo de salida se realiza un balance de masa por especie de este residuo.

_ Fh,in * CS.l'n B Fh,per * Ch,per (60)
Cs,out - F
h,out
0.879[L/s] » 145 %] - 0.00857 2] « 7033.16 [¢] g (61
sout = T = 0.699 [Z]
0.87[5]

Quedando definidas todas las salidas y entradas al equipo. obteniendo un error del 0%.
En la tabla resumen se puede ver todos los valores obtenidos.

En la Tabla 23 se muestran los valores de los distintos flujos con sus concentraciones.
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Tabla 23: Resumen flujos y concentraciones filtro prensa para cerveza Ambar Ale

Simbolo Magnitud Csin Caout
(L/s)
Fh,in 0,8790 69,264 160
Fh,out 0,8722 0,698 160
Fh,per 0,0068 8851,186 160

Por ultimo, se considera que el mosto perdido se recuperara y sera incorporado al tanque de
almacenamiento.

6.6.2. Dimensionamiento filtro prensa

Para el dimensionamiento del filtro prensa, se evalud el mayor volumen a tratar, para obtener
asf la mayor area transversal a necesitar, en este caso, correspondiente a la cerveza Ambar Ale.

6.6.2.1. Datos a utilizar

En la tabla a continuacién, se adjuntan los datos necesarios para poder dimensionar el equipo.

Tabla 24: Propiedades y datos operacionales para el dimensionamiento del filtro prensa.

Propiedades Simbolo Magnitud Unidad
Densidad del filtrado Stout ph,s 1106 [kg/m3]
Densidad del filtrado Ambar ph,a 1055 [kg/m3
Densidad del filtrado Golden ph,g 1063 [kg/m3
Viscosidad del filtrado 1l 0,00153 [kg/ms
Resistencia especifica de la torta a 5E+11 [m/kg]
Resistencia del medio Rm 1,386E+11 [1/m]
Masa de sélidos por volumen de filtrado Ambar Ale C 69,26406926 @ [kg/m3]
Volumen de filtrado cerveza Ambar Ale \Y 12,658 [m3]
Tiempo de operacion t 14400 [s]
Caida de presion filtro AP 303975 [Pa]
6.6.2.2. Ecuaciones y supuestos

El filtro prensa a utilizar serd operado a presién constante de 3 atm (por catalogo) (231, cuya
ecuacion caracteristica es la siguiente [241:

t axpuxC v u* Ry, (62)
— = *
VAP %2 % A? AP % A

Para poder dimensionar el equipo se utilizé el siguiente supuesto:

- La resistencia de membrana y resistividad (o) se asemeja a la de un filtro prensa en
donde se trata pulpa de fruta 251,
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6.6.2.3. Resultados y Discusiones

Para dimensionar el area del equipo, se multiplica la ecuaciéon 62 por A2 obteniendo una
ecuacion cuadratica, la cual es resuelta mediante wolframalpha.

t . WU*Rp axuxC (63)
—x A% — * _—_— =
4 AP AP * 2
14400 . 0,00153 + 1,386 * 10'" 0,00153 * 150,58 * 5 * 10'* 0 (64)
* — * A — =
10,6 303975 2%303975
1358,49 * A — 697,616 + A — 189478 = 0 (65)

El 4rea de filtrado es 13,84 [m?].

Una vez obtenida el area total, se obtiene por catalogo el drea de cada placa (4 [m?],) y se
determina el nimero de placas a requerir.

Area total 13,84 [m?] (66)
N == = — =346 ~ 4
Area por placa 4 [m?]

Con esto se determinan 7 placas para el filtro con el fin de cumplir con el requerimiento.

Tabla 25: Dimensiones filtro prensa

Dimensiones Magnitud = Unidades
Area de cada placa 4 [m~2]
Area total de filtrado 13,84 [m"2]
Nuamero de placas 4

Se puede apreciar que los resultados obtenidos se acercan a la realidad, es posible encontrar
filtros con las caracteristicas requeridas donde se aplic6 una sobreestimacion al dimensionar
el equipo para el tratamiento del mayor volumen. Ademas, cabe mencionar que se consideré de
manera operacional el tiempo de filtrado.

6.7.Intercambiador de calor

Una vez terminada la etapa de coccidn, se necesita disminuir la temperatura antes de ingresar
al whirpool, y si bien existen dos intercambiadores solo se mostraran los calculos realizados
para uno de ellos ya que son andlogos. Se presenta el diagrama del equipo:

Fo Fin,c

Figura 10: Diagrama Intercambiador de calor.
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F i F out,h

6.7.1. Balance de Masa
En este equipo no existe transferencia de masa ni separacion por lo que los flujos se mantienen

constantes, pero se tiene que calcular el flujo de agua necesario para obtener los resultados
deseados.

6.7.1.1. Datos a utilizar

Para encontrar el flujo masico se necesita realizar un balance de energia, se necesitan los
siguientes datos:

Tabla 26: Propiedades y datos operacionales para balance de masa intercambiador de calor.

Parametros operacionales Simbolo Magnitud Unidad
Flujo de mosto Mosto 0,005 m3
=]
Temperatura de entrada mosto Tinn 100 [°C]
Temperatura de salida mosto Hmie i 85 [°C]
Temperatura entrada de agua Tine 20 [°C]
Temperatura de salida del agua Hrie e 50 [°C]
Capacidad calorifica del agua Cp 4182 [J/kg°C]

6.7.1.2.  Ecuaciones y supuestos

En el intercambiador no existe acumulacién ni consumo, el flujo mosto se mantiene constante.
Se tienen todas las temperaturas que el sistema requiere para cumplir con el proceso.

Los supuestos utilizados para el balance de masa son:

1) No se considera perdida de calor hacia el sistema.

2) Elagua que ingresa estd a 20°C.

3) El poder calorifico (cp) del mosto es igual al poder calorifico del agua debido a que su
composicién es de 80% agua, y si bien genera un error este es despreciable en el
dimensionamiento del equipo.

Al no existir perdida de calor al sistema se establece la siguiente ecuacidn:

Qh20 = Qmosto (67)

La ecuacidn 67 puede escribirse de la siguiente forma:

Mhzo * CPnyo * AThzo = Mposto * CPhyo * ATmosto (68)
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Donde M es un flujo masico.

6.7.1.3.  Resultados y Discusiones
A partir de la tabla anterior, se obtienen todos los datos para despejar el flujo masico del agua
necesaria, el flujo del mosto se fijé para cumplir con los requerimientos de la planta.

M, 0,005 —(100 — 85 0,0025 —3
= * =
nzo = (0, (50 —20) s
Con este flujo del agua se tienen todos los flujos que participan intercambiador.

6.7.2. Dimensionamiento Intercambiador de calor

Para el dimensionamiento del intercambiador de calor se mantienen los mismos supuestos
anteriores, pero ahora se busca determinar las dimensiones que poseera el intercambiador.

6.7.2.1. Datos a utilizar

Para dimensionar el intercambiador de calor se tienen los siguientes datos, que fueron fijados
para cumplir con los requerimientos de flujo masico y temperatura que se necesita para que el
mosto llegue a 85°C al equipo siguiente:

Tabla 27: : propiedades y datos operacionales para el dimensionamiento del intercambiador de calor

Parametros operacionales Simbolo Magnitud Unidad
Flujo de mosto Moposto 0,005 m3
=]
Temperatura de entrada mosto Tinn 100 [°C]
Temperatura de salida mosto Wi 85 [°C]
Temperatura entrada de agua Tin ¢ 20 [°C]
Temperatura de salida del agua Homiee 50 [°C]
Capacidad calorifica del agua Cp 4182 [i/kg°C]
Densidad mosto ph 1106 [Kg/m3]
Densidad agua pc 998,2 [Kg/m3]
Viscosidad mosto ph 0,00153 [Kg/ms]
Conductividad térmica del mosto kh 0,6 [w/m°C]
Viscosidad del agua uc 0,001 [Kg/ms]
Espesor € 0,0005 [m]
Area superficial de las placas a 0,48 [m?]

6.7.2.2. Ecuaciones y supuestos
La ecuacidn de disefio que se utiliza es la siguiente:

Q=M=x*cp*AT = A, U = AT, (69)
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Donde el lado derecho A, es el area del intercambiador, U es el coeficiente de transferencia
global y AT; la diferencia térmica logaritmica.

6.7.2.3. Resultados y Discusiones

Para dimensionar el drea del equipo, se necesitan calcular el coeficiente de transferencia global
y la diferencia térmica logaritmica, partiendo por la primera de estas:

Se calcula la diferencia térmica logaritmica con la siguiente férmula:

= AT = AT _ (Tinn ~ Toutc)) (70)
L In (i?ﬁl) (Tout,h - Tin,c)

Con esto reemplazando con los valores expuestos en la tabla 27:
AT, = 57,17 [K]

Se continua calculando el coeficiente de transferencia global esta se define como
1 1 (71)
U = — =
R 1 n 1 .
hext  hine ~ k* 1

Para calcular los coeficientes de transferencia convectiva se tienen dos ecuaciones que
dependen si se trabaja en régimen laminar o turbulento estas son:

h = 0,742 % cp * Re™%%2 x Pr=9667 para Re < 400 (72)
k
h = 0.2536l— * Re%®> x PrO* para Re > 400

C
Para esto se debe calcular el nimero de Reynolds tanto para el mosto como para el agua:
vxl.*py (73)

Reh =
Un

Para esto se necesita la velocidad de los flujos estos calculos se haran solo para el mosto y son
analogos para el agua, por catalogo se obtuvo que el ancho de las placas es de 0,41 [m] y la
distancia entre placas 0,065 [m] y un largo caracteristico (Ic) de 0,13 [m]:

_ Mosto B 0,005 _
Vh = ancho placa * distancia entre placas "~ 0,41%0,065

(74)

0,187 [?]

La velocidad del agua es 0,094 [m/s].

Calculando el Reynolds para el mosto este es:
0,187 %0,13 x 1106

Re, =
©h 0,00153

=17631,117
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El del agua es 12148,873, por lo que ambos son regimenes turbulentos, esto serd importante al
momento de calcular el coeficiente de transferencia convectiva. Ahora se necesita el Numero de
Pr:

Cpp * 4182 % 0,00153 (75)
Prh = ph Hn = ( ) = 10,66
kn, 0.6

Para el agua Pr=6,98.

Como se trabaja en régimen turbulento se calcula los h:

_ k 0,65 04 _ (76)
h= 0.2536l— * Re,”” = Pry,”" = 1736,23 para mosto y 1150,65 para el agua
Cc
Con esto se calcula U:
U= L_ ! = 679,415 77
"R 1 L1 e
hext = hine  k*1c

Finalmente, se utiliza la ecuacién 1 para conocer el area:

M. *cp * AT, = A, = U = AT}, (78)

10,0025 * 4182 * (50 — 20)
o 679,415 x 57,17

= 8,06

Y se termina con el niimero de platos del intercambiador:
A, (79)

)

" a (4rea superficial por placa) -

Por lo que se concluye que se tienen 17 platos.

6.8.Fermentador

La etapa mas importante del proceso, donde se debe tener una mayor precaucién con respecto
a parametros como pH y temperatura, corresponde a la fermentacion. Es en esta operacion
donde el mosto es transformado en cerveza, debido a que los azticares contenidos en el son
fermentados por las enzimas de la levadura, a etanol y diéxido de carbono. Ademas, se forman
subproductos que influyen de forma substancial sobre el sabor, olor y otras propiedades de
valoracion.
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Fh,in

E cer,out

F lev,out

Figura 11: Diagrama Fermentador

Al fermentador ingresa el mosto proveniente de los intercambiadores de placas, y se afiade
ademas la levadura, bicarbonato y sulfuro de amonio para favorecer la reaccién bioquimica,
obteniendo como productos la cerveza y biomasa huimeda.

6.8.1.Balance de Masa y dimensionamiento

La fermentacion ocurre dentro de un reactor Batch, por lo tanto, no existen entradas y salidas
de materia, solo consumo de sustrato y generacidn de productos. En la figura 3 las entradas y
salidas corresponden a los flujos iniciales (antes de iniciar la fermentacién) y finales (una vez

terminada la fermentacion).

6.8.1.1.Datos a utilizar

Para realizar el balance de masa del equipo se cuenta con los siguientes datos [311[321[33]:

Tabla 28: Propiedades y constantes cinéticas.

Datos bibliograficos

Peso molecular etanol
Peso molecular agua
Peso molecular CO2
Peso molecular Biomasa
Peso molecular Amonio
Peso molecular I6n carbonato
Peso molecular glucosa
Peso molecular maltosa
Peso molecular maltotriosa
Tasa crecimiento especifico maximo en glucosa
Tasa crecimiento especifico maximo en maltosa
Tasa crecimiento especifico maximo en maltotriosa
Constante de Michaelis en glucosa
Constante de Michaelis en maltosa
Constante de Michaelis en maltotriosa
Constante de inhibicién por glucosa
Constante de inhibicion por maltosa
Constante de Michaelis inhibicion por crecimiento

Simbolo

Pp
Pa
Pco2
Px
Pnh
Phco
Pg
Pm
PN
ng
pum
un
Kg
Km
Kn
K'g
K'm
Kx

Magnitud

[g/mol]
[g/mol]
[g/mol]
[g/mol]
[g/mol]
[g/mol]
[g/mol]
[g/mol]
[g/mol]
[1/h]
[1/h]
[1/h]
[g/L]
[g/L]
[g/L]
[g/L]
[g/L
[g/L]"2

Unidades

46,0684
18
44,01
25,35
18,04
61,01
180,1559
342,2965
504,437
0,1348
0,2581
0,9881
0,134
14,023
126
0,965
4,5
234,55
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Densidad del mosto Imperial Stout p [g/ml] 1106

6.8.1.2. Supuestos y ecuaciones

Para el dimensionamiento del fermentador, primero es necesario conocer la cinética
bioquimica que ocurre dentro de este. Para esto, se utilizé el método de Riettemann y McCarty,
el cual indica que toda reaccién bioquimica corresponde a una REDOX, en donde se genera
biomasa [4l.

Dicha cinética se obtiene a partir de un balance de materia el cual inicia con la semi reacciéon
redox donora de electrones (SRRd), donde se oxida el sustrato utilizado (glucosa) como se
aprecia en la ecuacién x1.

1 PN 1 (80)
2C02 + H +e7 > — CoH130 + 5 H;0

Junto con esta, ocurre una semi reaccién aceptora (sRRa) de electrones y una sintesis celular
(Rc) donde se genera biomasa.

1 1 1
£COz+ H' +e™ > = CHyCH,0H + 7 Hy0 (1)
0.198C0, + 0.040NHj + 0.04HCO3 + H* + e~ = 0.238CH, g300 56N 17 + 0.383H,0  (82)

Donde CH; g300 56 No,17 corresponde a la formula molecular de la levadura utilizada.
Asi, utilizando estas tres ecuaciones, se obtiene la reaccidén global que ocurre dentro del
fermentador:

Rgloal = fe * SRRa +f5 * SRRC - SDRD (83)

Donde f, corresponde a la fracciéon que es destinada a la produccién de etanol y f; a la de
biomasa. Ademas, debido a que la levadura se encuentra en un medio anaerébico, prioriza la
produccién de etanol y CO2, ya que utiliza el sustrato como medio de energia para llevar a cabo
la respiracion celular, generando una menor cantidad de biomasa. Es asi que se tomara como
supuesto una reparticion f, = 0.9, con lo cual se obtuvo la siguiente cinética:

R

gioar = 0.9 * SRR + 0.1 « SRR, — SDR), (84)

0.042C5H1206 o) + 0.004NH] () + 0.004HCO3 ) = (85)
0075CH3CH20H(aC) + 0013H20(l) + 008C02(g) + 0'024CH1,8300,56N0,17(S)

De esta manera, se obtiene el rendimiento o conversién por sustrato para etanol y biomasa a
partir del sustrato.
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0.075

Yerss = 04z = 18
0.042
YX/S = —0.024 = 0.5

Por otro lado, el almidén suministrado por la malta presenta azicares fermentables y no
fermentables (Dextrinas). Los azucares fermentables o simples corresponden a glucosa,
maltosa (di polimero de la glucosa) y maltotriosa (tri polimero de la glucosa). Estos seran los
sustratos consumidos por la levadura, los cuales presentan diferentes cinéticas de consumo,
dado que primero degrada los azucares mas simples, y luego los de mayor peso. En base a esto,
se plantean las siguientes ecuaciones diferenciales que modelan el consumo de sustrato y
crecimiento de biomasa en funcién del tiempo, siguiendo cinéticas de Michaelis con factores de
inhibicién por sustrato para el consumo de nutrientes e inhibicién por crecimiento para el
aumento de biomasa [321.

Consumo de glucosa:

86
dt ky +G
Consumo de maltosa:
! 87
(et (Ko ) @
dt kym +M k'g+G

!

k e g
Donde ( g ) corresponde al factor de inhibicidn por sustrato que genera la glucosa frente a

k'g+G

la maltosa.

Consumo de maltotriosa:
dN Up * N k', k'm (88)
_— - ( ) * ; k 7 X
dt k,+N k'g+G k'm+M

k' g k' C e g
Donde (k'g+c;)’ (k,m+M) corresponden a factores de inhibicién por sustrato que genera la

glucosa y maltosa frente a la maltotriosa.

Crecimiento de biomasa:

Ug* G *Yx *xM=x*Y ' * Nx*xY '
ax [ (" : +<um %>*< kg )+<#n %)*< k'y )
dt kg +G km +M k'g+G k,+ N k'g+G

k'm ( k,y*X )
* *
k'm+M k, + (x —x0)?)

(89)

Donde (—x) corresponde al factor de inhibicion por crecimiento.
kx+(x—x0)?)
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6.8.2. Modelacion en Matlab.

Una vez obtenida las cinéticas dentro del reactor, junto con la reaccién global, se modelo
en Matlab en base a las condiciones iniciales provenientes de los procesos previos (coccién e
intercambiadores de calor) para determinar el tiempo total de fermentacién. Cabe destacar que
fue el inico parametro dimensionado para este equipo fue el tiempo de fermentacion para cada
tipo de cerveza, dado que el volumen se fijo en base a la cantidad de cerveza a producir.

Se utilizaron dos funciones, una para definir el sistema de EDOs en donde se encuentran
las ecuaciones ya mencionadas y otra para realizar la integraciéon ode45 con el fin obtener el
tiempo de fermentacion en cada cerveza dependiendo de las condiciones iniciales.

Planeamiento de EDOs:

function dx= cineticas(t, x);
%Vector de ceros.

dx = zeros(4,1);

s%Definicidén de pardmetros cinéticos
%tasas de crecimiento

u g=0.0198;

u n=0.09881;

u m=O 02581;

%constantes de Michaelis

% Constantes de inhibicién

k g2=0.965;

k m2=4.5;

%$Rendimientos de biomasa en funcidén del sustrato.
Yxg=0.57;

Yxm=2*0.57;

Yxn=3*0.57;

%concentracién inicial de biomasa.

x 0=3;

% Sistema de EDOS

dx(1)=(((u g*Yxg*x(2)/(k _g+x(2))) +

(U m*x (3) *Yxm*k g2/ ((k_m+x(3))* (k_g2+x(2))))+(Yxn*u n*x (4)*k g2*k m2/((k
n+x(4))*(k_g2+x(2)) (k_ m2+x 3)))))*k x*x (1) / ( k x+( (1) X_O)AZ));
dx(2)=—u_g*x(2)*x(l)/(k g+x(2));

x(3)=(-u m*x (3) *x (1) *k _g2)/ (((k m+tx(3))*(k g2+x(2))));

(4)=-u n*x(4)*k g2*k m2*x(1)/ ((k n+x(4))*(k_g2+x(2))* (k m2+x(3)));

return
Main del cédigo:

%Main

%$Concentraciones iniciales de levadura, glucosa, maltosa y maltotriosa.
%$En este ejemplo corresponden a las concentraciones iniciales para la
$produccibédn de cerveza Ambar Ale

yO = [3 3.59 98.74 28.72447;
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%$Intervalo de Integracidn
tspan = [0 250];

% Simulacion con la adivinanza inicial

optionsode = odeset ('RelTol',le-8, "AbsTol',1le-8);

[t KcO0,x KcO0] = oded45(Q(t,x) cineticas(t,x),tspan,y0,optionsode);

o\
o\

o\

Gréaficos obtenidos para el consumo de cada sustrato e incremento de
$biomasa

hold on

plot (t KcO,x KcO(:,1
plot (t KcO,x KcO(:,2
plot (t KcO,x KcO(:,3
plot (t KcO,x KcO(:,4

—~_— — ~— o~
— o~ o~

legend ('Biomasa', 'Glucosa', '"Maltosa', 'Maltotriosa')
xlabel ('tiempo (h) ")
ylabel ('Concentracidén [g/L]")

x KcO
return

Obteniendo el siguiente perfil de concentraciones:

Cinética Ceveza Ambar Ale

100
Biomasa
20 Glucosa
Malosa

80 Maltotriosa
—, for
=
=
- 60f
]
o
@ 50r
= _
Eﬂ _ o
e 40 —
= -
o -

ED -

ZD -

10 )

l—_______- L L 1 i ]
g
0 50 100 150 200 250

tiempo (h)

Grdfico 4: Perfil de concentraciones de sustrato e incremento de biomasa en funcién del tiempo.
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Grdfico 5: Perfil de concentraciones de sustrato e incremento de biomasa en funcién del tiempo.
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Grdfico 6: Perfil de concentraciones de sustrato e incremento de biomasa en funcién del tiempo.
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6.8.2.1.Memoria de cdlculo produccién de cerveza Ambar Ale.

El volumen de Mosto que ingresa al fermentador corresponde a 11.281 [l] con una
concentracién de azucares (fermentables y no fermentables) de 162,54 [g/1]. Se estim6 que la
cerveza Ambar Ale es de alta fermentabilidad, conteniendo la siguiente composicién [351:

Ademas, la inoculacién inicial (concentraciéon de levadura inicial) utilizada fue de 3 [g/]] de
levadura Saccharomyces cerevisiae 1351, Una vez definidas las condiciones iniciales, se inici6 el
modelamiento, obteniendo los resultados presentes en la tabla 31 y se calculan los moles que
reaccionan de cada sustrato junto con los compuestos producidos.

Calculo de moles de Glucosa:
(Iglucosaly — [glucosaljina) *V _ 359 9] * 11281.13[1]
Pmolecular B 180,15 [L]
mol

Moles glucosa = = 270,5[mol]

Cabe destacar, que para maltosa y maltotriosa, se calcul6 su masa y esta se dejé expresada en
moles de glucosa, dada la cinética descrita anteriormente.

P (90)
Moles glucosa (maltosa) = ([maltosa]y — [maltosal fing;) * V * P—g
m

180.15 (91)
(28.72 — 1.644)[g/L] *» 11281.13[L] * = 6080[mol glucosa]

342,29

Obteniendo los siguientes resultados:

Tabla 29: Balance de masa de sustratos

Sustratos consumidos Masa [mol] Masa [g]
Glucosa 224,83 40.505,6
Maltosa 3200,02 1.095.356,69

Maltotriosa 354,51 178.830,68
Amonio 746,87 13.473,57
Bicarbonato 746,87 45.566,68

Tabla 30: Balance de masa de productos.

Productos Masa [mol] Masa [g]
Generados
Etanol 13135,55293 605.133,9
Agua 2335,203572 42.033,66
C02 14052,95746 618.330,12
Biomasa 4170,012633 105.709,82
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En la tabla 27, la concentracion de levadura obtenida corresponde a levadura hiumeda, la cual

posee un 71,73% de humedad. (en la tabla 31 se muestra la masa seca de levadura producida)
[36],

Finalmente se calculan los grados alcohdlicos de la cerveza junto con la levadura himeda
producida y se realiza el balance de masa.

volumen etanol 605.133[kg] (92)
= * 100 = 6.8°
1000[ml]

Grados Alcohdlicos = = -
0.789 [—9] «11281.13[L]

L
, _ _ g _ (93)
Levadura himeda = Xf V = 44.10 [Z] +11281.13[L] = 497573[g]
Consumo = generacion (94)

Moles glucosa + amonio + bicarbonato = agua + CO2 + Biomasa + etanol
1373733,242[g] = 1371207.519[g]

Obteniendo un error del 0.18%

6.8.3.Dimensionamiento

Se dimensiona el reactor a partir de la mayor producciéon de cerveza. La mayor produccién
corresponde a la cerveza Ambar Ale y segtin la tabla 31 el volumen del liquido en el reactor es
el siguiente:

Tabla 31: Volumen de produccion de cervezas.

Cervezas Tiempo de Volumen  [glucosa] [Maltosa] [maltotriosa] [Biomasa]

fermentacion = Cerveza [l] [e/1] [g/1] [g/1] [g/1]
[h]
Ambar Ale 250 11.652 0 0,577 0,520 40
Imperial 350 9.713 0 0,003 0,877 46
Stout

Golden Ale 236 9.506 0 0,849 5,723 37
V, =08V =11625 (95)

Entonces el volumen del reactor de fermentacion es: 15.000 [1].

6.9.Caldera
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Para el proceso de maceracion y coccion del mosto se necesita elevar la temperatura del reactor
en el que se encuentran, estos dos procesos se llevan a cabo en el mismo reactor, por lo que se
analizara cual periodo tiene una demanda energética mayor, luego se dimensionara en funciéon
de esta necesidad. Para esto se llevara a cabo un balance de energia en el reactor para saber
cuanto calor se necesita generar en la caldera.

El proceso de produccién de cerveza consta con 3 periodos de calentamiento, resumidos en la
siguiente tabla:

Tabla 32: Resumen de temperaturas y tiempo a calentar el mosto.

Periodo de Temperatura Temperatura final | Tiempo de
calentamiento Inicial mosto [°C] mosto [°C] calentamiento [s]
1 23 52 1800

2 52 78 1800

3 (coccion) 78 100 3600

6.9.1. Balance de Energia

6.9.1.1. Datos a utilizar

Los datos necesarios para el calculo del balance de energia se muestran a continuacion:

Tabla 33: Datos a utilizar en el balance de energia de la caldera

Propiedades Simbolo Magnitud Unidades Bibliografia
Densidad del mosto Pn 1106 kg [37]
m3
Viscosidad del mosto Uy, 0,00153 kg [38]
ms
Conductividad térmica del ky, 0,6 w [38]
mosto m°C
Capacidad calorifica del Cpn 4,182 J
mosto kg°C
Densidad del vapor Py 0,5542 kg [39]
E
Viscosidad del vapor Wy, 13,44 kg [39]
m3
Conductividad termica del k, 0,0261 1 [39]
vapor mc
Capacidad calorifica del Cp, 1,93 kJ [39]
vapor kgK
Densidad del aire Pai 0,31485 kg [40]
e
Viscosidad del aire Hai 0,00004481 kg [40]
m3
Conductividad térmica del kg 0,0603 w [40]
aire m°C
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Capacidad calorifica del aire Cpgi 1,012 kJ [40]

kgK
Peso Molecular aire Pmg; 0,028966 kg

mol
Constante de los gases R 8,314 J

mol * K

Densidad Orujo Poru 850 kg

m3
Poder Calorifico Inferior PCl,, 15882,35294 ﬂ
Orujo kg
Temperatura de entrada del s i 140 °C [1]

vapor al reactor

6.9.1.2. Ecuaciones y supuestos

Para el Balance de energia realizado en el reactor y la caldera se utilizan los siguientes
supuestos:

1) El camino adiabatico del vapor, entre la caldera y el reactor tiene una eficiencia igual a
0,98.

2) Latemperatura de entrada del vapor se mantiene constante para todos los periodos de
calentamiento.

3) Elvapor se mantiene a una temperatura tal que no existe un cambio de fase, por lo que
no es necesario considerar el calor de vaporizacién.

4) Se utilizan algunas propiedades del agua para caracterizar el mosto.

Balance de energia Macerador/Coccion.

La ecuacidén para encontrar el flujo de calor necesario para calentar el mosto en el periodo i es
la siguiente:
0 Mo % C dT (96)
L= * ) —
mac; h Pn dt
Donde:
- Qmac;: Flujo de calor necesario para el periodo i

- My,: Masade Mosto
ar,
at’

La temperatura a la que se debe elevar el mosto en el tiempo designado

A partir de esta ecuaciéon y reemplazando con las distintas masas de mosto a producir se
determina que el mayor flujo de calor corresponde al periodo 1 de la cerveza Ambar, luego, se
utilizara este valor para dimensionar la caldera.

Luego, este calor es entregado por el vapor circulando por la chaqueta,

Qmac = Qvap
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Del vapor se conoce la temperatura de entrada al macerador [, conociendo esto y realizando
un balance de energia para el vapor se determina la temperatura de salida del vapor luego de
pasar por la chaqueta, utilizando la siguiente ecuacién:

QV“P = Fvva(140 - Tv,out) (97)

Donde:
- Qugp: Calor que entrega el vapor
- E Flujo de vapor
T, our: Temperatura de vapor a la salida de la chaqueta

El valor de F, viene dado a partir de la siguiente relacién [1I:

My kg (98)
E, = 500 [?]

Luego podemos reemplazar este valor en la ecuaciéon 97 para encontrar la temperatura de
salida del vapor, T;, 5,1, y asi seguir con el balance de energia de la caldera.

Balance de energia Caldera

Debido a que se define una eficiencia del camino adiabatico, se debe calcular el valor de la
temperatura de entrada del vapor a la caldera y la temperatura de salida de la caldera, ya que
estos dos valores estdn determinados por requerimiento, asi se definen las siguientes

ecuaciones:
140 (99)

Tu,out,cal =3

Tv,in,cal = Tv,out,mac x 8 (100)
Donde:
- Tyoutcar: Corresponde a la temperatura que debe tener el vapor al salir de la caldera
considerando la eficiencia adiabatica.
- Ty inca: Temperatura del vapor al entrar a la caldera
- Ty outmac: Temperatura del vapor al salir del macerado
- % Eficiencia adiabatica, considerando que existen perdidas de calor.

A partir de estas temperaturas se puede determinar el calor necesario que debe entregarle la
caldera al vapor para volver a calentarlo.

Qcal = Fvva * (Tv,out,cal - Tv,in,cal) (101)

Asi se determina el calor maximo que debe entregar la caldera para cumplir los requerimientos
energéticos.

6.9.1.3.  Resultados y discusiones
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Los principales resultados de este balance confirman lo que se espera por intuicién, la mayor
masa de mosto es la que necesitara un mayor flujo de calor para elevar la temperatura, ademas
se verifica que el vapor no desciende su temperatura bajo los 100°C, cumpliendo con el
supuesto de que este no cambia de estado gaseoso a liquido durante la transferencia de calor.
Ademas, este calor puede estar subdimensionado, ya que se utiliz6 la capacidad calorifica del
agua en vez de la del mosto, sin embargo este error no influye en gran medida en los calculos

6.9.2. Balance de Masa

Para el balance de masa en la caldera es necesario determinar el flujo de biomasa que se
necesitara para cumplir con esta demanda energética, considerando el flujo de aire que se tiene
y los gases de salida provocados por la combustion.

6.9.2.1.
6.9.2.2. Datos a utilizar

Tabla 34: Datos necesarios balance de masa biomasa en la caldera

Propiedades Simbolo Magnitud Unidades @ Bibliografia
Peso molecular N, PMy, 0,028 kg
mol
Peso molecular O, PM,, 0,032 kg
mol
Peso molecular H;0 PMy,o 0,018 kg
mol
Peso molecular CO; PMco, 0,044 kg
mol

Peso molecular Orujo PMch, 440046 0,024 kg [40]

(CH1,4400,66) mol
Poder Calorifico Inferior Orujo PClypy 15882,35 k_]
kg

6.9.2.3. Ecuaciones y supuestos
Para el Balance de masa en la caldera se consideraron los siguientes supuestos:

1) Lacomposicion del aire es de un 21% de 02y 79% de N.
2) Existe combustion completa.
3) La formula de la combustion de la Biomasa es la siguiente:

CH; 440966 + 1,030, => 0,72H,0 + CO, (102)
4)
5) El orujo esta compuesto por lo expresado en la férmula anterior.
6) Se combustiona todo el orujo que entra a la caldera.
7) Se desprecia la masa de ceniza existentes.
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Para determinar el flujo de Biomasa necesario para generar el calor de la caldera se utiliza la
siguiente ecuacién:

Qcat = Fpiomasa * PClory (103)

Donde:
- Qcq1: Corresponde al calor que necesita la caldera
- PCl,,,: Poder calorifico Inferior del orujo
Fgiomasa: Flujo masico de Biomasa [kg/s]

A partir de esto se determina el flujo de biomasa necesario para generar el calor en la caldera.
Luego se plantea el balance de masa:

Salida = Entrada + Generacién — Consumo (104)

Pararesolver esto se lleva a cabo un balance molar para la reaccién de combustién de biomasa:
CH1,4400,66+ 1,03 02 => 0,72 H,0 + CO;

Para ello se debe encontrar los moles de biomasa que se alimentan y los moles de oxigeno
alimentados en el aire.

[ CH, 4,0 F Fop (105)
mo 144Y%0.,66 = ['Biomasa * 577
PIPWCH1,44OO,66

i 106

mol 0, = Vm,ai * top * Agrans * Wa;z x 0,21 (106)

Donde:
- mol CHy 440 46 : Corresponde a los moles de orujo
- top: el tiempo de operacion necesario.
- Vit equivale ala velocidad promedio del aire
- Agrans: Corresponde al area transversal de la caldera

Los valores de la velocidad promedio del aire y el area transversal de la caldera son calculados
en el dimensionamiento de la caldera.

Luego para realizar el balance se considera que la ecuaciéon de combustion de la biomasa ocurre
estequiométricamente, por lo tanto los moles de CO2 y H20 generados se determinan a través
de la ecuacién 102.

6.9.2.4. Resultados y discusiones

Los resultados de este balance de masa estan fuertemente condicionados a la veracidad de la
ecuacion 102, ya que se realiza en base a esta ecuacidn, sin embargo, un error asociado a esta
ecuacion significa que el balance estd sobreestimado, ya que se esta contemplando una
combustién completa, si no fuera el caso, se generaria una menor cantidad de CO2 ademas de
la generacion de otros gases.

6.9.3. Dimensionamiento
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Para el dimensionamiento de la caldera se utilizaran los datos te la Tabla 34 en la seccion del
balance de energia, ademas se necesita el calor calculado a través de la ecuacién 101.

6.9.3.1.  Ecuaciones y supuestos
Para el dimensionamiento de la caldera se utilizan los siguientes supuestos:

1) Latemperatura dentro de la caldera es igual a la temperatura de la llama [411.

2) El area transversal de la caldera se determina por catalogo y se define como 0,7 [mZ2].

3) Elaire dentro de la caldera se comporta como gas ideal.

4) La biomasa se quema justo antes de entrar a la caldera, por lo que dentro de esta solo
hay flujo de aire caliente.

5) Latemperatura de la llama dentro de la caldera es constante dentro de todo el equipo.

6) La velocidad promedio del aire es igual a la velocidad promedio de los gases segun la
distribucion de Maxwell-Boltzman [42],

7) El material es muy buen conductor y el grosor de la caldera se desprecia, por lo que el
efecto de transferencia conductiva se desprecia.

De manera de encontrar las dimensiones de la caldera se utilizaran las siguientes ecuaciones:

Qcat = U * Agrans * (Tuama — Tv,out,cal) (107)
(108)
1
U= L1l
hvap hair k

- Atrans: Corresponde al area de transferencia [m?]

- Tuama: La temperatura dentro de la caldera Poder calorifico Inferior del orujo
- U :Coeficiente global de transferencia

- hygp: Coeficiente de transferencia convectiva del vapor

- hg;: Coeficiente de transferencia convectiva del aire

De la ecuacidén ecuacion 107 se debe determinar el area transferencia para poder terminar el
dimensionamiento, sin embargo para ello hay que encontrar el valor del coeficiente global de
transferencia, para ello se utilizaran adimensionales.

Re = vpromlc *p (109)
i
pr=cpl 10

Donde:

- Re:Numero de Reynolds

- Pr:Numero de Prundt

- Vprom :Velocidad promedio del fluido[m/s]
- lc: Largo caracteristico de la transferencia
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Luego, es necesario encontrar la velocidad promedio de los fluidos y el largo caracteristico de
la transferencia, para ello se define un area transversal de la caldera a partir de un catalogo de
los equipos, de esta manera se fija el area como 0,7 [m2] [43],

Debido a que la caldera tiene forma cilindrica se puede determinar el diAmetro ya que:

D? (111)

T[T = Atransversal

Despejando el diametro de esta ecuacién encontramos el largo caracteristico, ya que para esta
transferencia Ic = D.

Solo queda determinar las velocidades promedio de ambos fluidos para terminar de determinar
los adimensionales. Luego para determinar la velocidad promedio del aire se utiliza la velocidad
promedio de los gases segtn la distribuciéon de Maxwell-Boltzman.

V3RT (112)

De esta manera se determina que la velocidad promedio del aire es :
m
Vimai = 961,21654 [?]

Para encontrar la velocidad promedio del vapor se utiliza el flujo volumétrico de este en el
Area transversal de la caldera, para ello primero se calcula el flujo volumétrico, esta operacion
se resume en la siguiente ecuacion.

E, (113)

[m,vap q
Pv transversal

Reemplazando estos valores para el aire y el vapor en las ecuaciones 109 y 110 se definen los
valores de Re y Pr para el vapor y el aire, resumidos en la siguiente tabla:

Tabla 35: Resumen resultados Re y Pr para el aire y el vapor.

Vapor Aire
Re 3,242 6.376.084,564
Pr 993,839 0,00075

Se puede apreciar que el régimen del vapor es laminar, mientras que el aire dentro de la caldera
tiene un flujo turbulento, debido a esto, se utilizaran distintas relaciones para definir el
adimensional Nussel de cada fluido, el cual es necesario para determinar el coeficiente de

transferencia convectiva ya que.
hlc (114)
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Donde h es el coeficiente de transferencia convectiva, Ic el largo caracteristico y k la
conductividad térmica del fluido.

Sin embargo se utilizan distintas correlaciones entre Re y Pr para determinar el Nu, ya que
dependen de su régimen.

Para el vapor se tiene que para flujos desarrollados en un tubo circular con temperatura de
pared constante |Re<2100|, Nussel = 3,656 [referencia relaciones], esta es la correlacion de
Pohlhausen, es asi como utilizando este valor en la ecuacién 113 se tiene que:

Por otro lado, para el aire se utiliza la correlacion de Dittus-Boeler de flujo turbulento dentro
de tuberias [42].

Nu = 0,023Re%8 pr¢ (115)

Donde a=0.3 ya que el aire se enfria

Una vez mas se utiliza la 115 para determinar el coeficiente de transferencia convectiva del aire.
A partir de estos dos se puede determinar el coeficiente de transferencia global utilizando la
ecuacién 107, una vez determinado esto podemos despejar el drea de transferencia utilizando
la 107 y la ecuacidén 106.

Debido a la forma de la caldera, se determina la altura de esta a partir de la siguiente ecuacidn:

nDL = Atransferencia
I = Atransferencia (116)
D

El cual, para la demanda energética de la cerveza ambar, correspondiente a la mayor demanda
de calor,

L =7[m]
Luego las dimensiones del equipo seran:

Tabla 36: Resumen dimensiones finales de la caldera

Caldera
Largo [m] 7
Radio[m] 0.5

6.9.3.2.  Resultados y discusiones
Los resultados de este dimensionamiento reflejan una caldera con dimensiones similares a
calderas encontradas por catdlogo, sin embargo, es posible que este dimensionamiento esté

sobreestimado, ya que se esta despreciando el efecto de la transferencia de calor conductiva,
ademas se debe verificar los coeficientes de transferencia convectiva calculados, ya que segin
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bibliografia estos debieron tener un valor mas alto del determinado. Pese a esto ultimo, las
dimensiones de la caldera tienen similitud con otras utilizadas en la realidad.

6.10. Secador rotatorio

De manera de poder comercializar lalevadura que fue utilizada en el proceso de la fermentacién
se implementa un secador rotatorio, buscando disminuir la humedad de esta hasta el punto de
poder ser comercializada a la industria para ello, la levadura residual debe descender de un
71,76% de humedad hasta un 6% [44l. Es asi como se dimensiona un secador rotatorio que
pueda cumplir con este requerimiento.

6.10.1.Dimensionamiento

Para el dimensionamiento del secador rotatorio se trabajara con unidades de medicion inglesas,
de manera de facilitar los calculos.

6.10.1.1. Datos a utilizar

Los datos a utilizar se resumen en la siguiente tabla:

Tabla 37: Datos para el dimensionamiento del secador rotatorio.

Propiedades Simbolo = Magnitud Unidades Bibliografia
Cp aire Cpair 0,45 [Btu/ Ib °F] [45]
Cp agua Cpi 1 [Btu/ 1b °F] [45]
Cp levadura Cpiev 0,79 [Btu/ Ib °F] [46]
Humedad inicial s6lido Xin 0,7173 -- [44]
Humedad final sdlido Xout 0,06 -- [44]
Unidades de transferencia N 2,5 --
Temperatura entrada del Tiev,in 68 [°F]
solido
Humedad del aire inicial Haiin 0,2 --
Temperatura aire entrada Mt 140 [°F]
calor latente A 1036 [Btu/1b] [44]

6.10.1.2. Ecuaciones y supuestos

Los supuestos tomados para el dimensionamiento del secador rotatorio se muestran a
continuacion:

1) Se defini6 la temperatura de entrada del aire como 140°F ya que a mayor temperatura,
la levadura muere.

2) Lalevadura entra al secador a temperatura ambiente

3) Latemperatura de salida de la levadura es igual a la temperatura de salida del aire

4) La temperatura de bulbo himedo es igual a la temperatura de vaporizacion T, = Ty,
[46],

5) Se defini6 el nimero de unidades de transferencia igual a 2,5 unidades.
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Los secadores rotatorios de contacto directo se disefian con base en la transferencia de calor.
Una ecuacién empirica dimensional para la velocidad de transferencia de calor qren BTU/h
es:[2]

qr = 0.125 TDLG%67dT,, (117)

- D =didmetro del secador [ft]

- L=largo del secador [ft]

- dTim = diferencia de temperaturas media logaritmica

- G=velocidad masica Ib/ ftzh
Para poder utilizar esta ecuacién se debe primero encontrar el valor de qr, para ello se realizara
un balance de energia entre el aire caliente entrando al secador y la levadura.

A partir de las unidades de transferencia y las temperaturas encontradas se puede determinar
el valor de la temperatura final del aire, utilizando la siguiente ecuacidn [45I.

Tai,in - wa ) (118)

Ny =1Ln
r <Tai,out - wa

Tai,in - wa

Thiouwt =—————+T,
ai,out exp(2,5) wb
Tgiout = 101,44 °F
Donde se utiliza el valor de 98°F = T,,,;, a partir del uso de cartas sicométricas [45l.

A partir de un balance de energia se determinara el valor de gr este balance se expresa en la
siguiente ecuacidn.

qr
Miey

(119)

Cplev (Tlev,out - Tleu,in) + XinCpl (wa - Tlev,in) + 1 (Xin - Xout)
+ Xoutcpl (Tlev,out - wa ) + (Xin - Xout)Cpair (Tai,out - wa)

Suponiendo que Tiev,out = Tairout , ya que suponemos que llegan a un equilibrio termodinamico,
se puede despejar el valor de qr:

BTU
qr = 2819,75 ——

Para el valor de la velocidad masica G debemos conocer la velocidad del flujo de entrada del
aire, para ello se realiza otro balance de energia, mostrado en la siguiente ecuacion:

qr (120)

mgll+ Hgiin) =
g( al’m) Csb (Tai,in - Tai,out)

Donde:
- mgcorresponde a la velocidad del flujo de aire [Ib/h] .
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- Cs corresponde al valor del calor especifico del aire hiumedo a las condiciones que se
opera [451,

. . Ib
Resolviendo esta ecuacion se encuentra que my, = 248,77 [ﬁ]

Debido a que la velocidad masica G corresponde a la masa de aire que atraviesa el area
transversal del secador, se busca por catalogo el valor del didmetro de un secador de la
industria [referencia secador], es asi como se supone un didmetro de 3,28 [ft], equivalentes a
1 [m], luego utilizando la siguiente ecuacién se determina el valor de G.

_ my lb (121)
~ mD? [ftzh]
4
G = 29,42 [ b ]
U Afezn

Calculando el valor de dTim se podra resolver la 117, para ello se resuelva la siguiente ecuacion:

_ [(Tai,in - wa) - (Tai,out - wa)] (122)
dTlm - T.. —T
ln( ai,in wb )
Tai,out - wa
[(140 — 98) — (101,44 — 98)]
dTlm =

in(ro1, 2 =09)

dTy, = 15,43
Ahora se ha determinado todo lo necesario para resolver la ecuaciéon 117.

gr = 0.125 TDLGOS7dT,,, (123)
2819,75 = 0,125 * 7 * 3,28 * L * 29,48%67 % 15,43

Despejando el valor de L:
L =14,77 [ft]

De esta manera se dimensiona el secador, los resultados se muestran en la siguiente tabla:

Tabla 38: Resumen dimensiones finales secador Rotatorio.

Dimensiones [ft] [m]
Finales
Diametro del 3,28 1
secador
Largo del secador 14,722 4,48

6.10.1.3. Resultadosy discusiones
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El supuesto mas fuertes en este dimensionamiento es el nimero de unidades de transferencia,
ya que a partir de este se comienzan a definir los balances de energia, si bien es un valor que no
se explica de donde aparece, los secadores rotatorios funcionan con valores entre 1,5 y 2,5
unidades de transferencia, el hecho de haber seleccionado el mayor valor dentro del rango
implica que el secador puede estar subestimado, ya que se supone una transferencia mayor a
la que podria haber, sin embargo no estd alejado de la realidad pensar que se llega a estas
unidades de transferencia, ademas, las dimensiones finales del secador tienen sentido y se
asemejan a la realidad.

6.10.2. Balance de Masa

Pararealizar el balance de masa del secador se debe calcular la cantidad de agua que pasa desde
la levadura hiimeda hacia el aire, luego se hara un balance de levadura himeda y levadura seca
y agua evaporada.

6.10.2.1. Datos a utilizar

Tabla 39: Datos a utilizar en balance de masa del secador rotatorio.

Humedad inicial s6lido Xin 0,71
Humedad final s6lido Xout 0,06
Levadura de Stout [kg] Kgie, 439

6.10.2.2. Ecuacionesy supuestos
1) Se alcanza a evaporar el agua calculada al aire
2) Elaire no se satura de agua en ningin momento del secador, por lo que la levadura final

tiene la humedad esperada.

Para el calculo de este balance de masa se utilizaron las siguientes ecuaciones:

K 1o = Levsecq + agua (124)
Donde:
- Levgeyq = corresponde a la masa de levadura con humedad 0%, por lo que no contiene
agua
- agua = corresponde a la masa de agua que estd en la levadura.
Para encontrar el valor de Lev seca y el agua se utilizan las siguientes ecuaciones:
Levsecq = 1- Xin) * Kiev (125)
agua = Xi, * Kgiey (126)
Como la humedad final de la levadura corresponde al 6% se debe encontrar la masa final de

levadura y a partir de esto determinar la cantidad de agua que debe haber en la levadura para
que corresponda al 6%.
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Levfinal = LeVsecq + aguayestante (127)
Aguayestante = Xout * Levfinal (128)

Por lo tanto, reemplazando la ecuacion 126 en la ecuacion 127 tenemos que:

L Levgecq (129)
€Vfinal =

4 1- Xout

Luego reemplazando este valor en la ecuacién 128 se determina el valor del agua restante.

Asi se determinan los valores para el balance de masa, resumidos para el caso de la cerveza
Stout en la siguiente tabla:

Tabla 40: Resumen balance de masa en el secador rotatorio para cerveza Imperial Stout.

Cerveza Entrada Salida Error
%
Levadura hiimeda (71%) Levadura seca (6%) Agua
Stout 439,10 132,05 307,04 0

6.10.2.3. Resultados y discusiones

A partir de este balance de masa podemos ver como la levadura disminuye su masa al reducir
su humedad, ademas es importante destacar que en el dimensionamiento se calcula si
efectivamente el aire alcanza su punto de saturacidn, lo cual no ocurre, por lo que el balance
tiene sentido fisico ya que toda el agua evaporada se ira al aire. Este balance tiene sentido
mientras lo calculado en el dimensionamiento esté correcto.

6.11. Maduracion

Luego de la fermentacidn, las cervezas Ale’s pasan por una segunda fermentacion, la cual se
lleva a cabo en un tanque de maduracion, es aqui donde se le agrega la fruta a los estilos Golden
Ale y Ambar Ale.

6.11.1. Balance de Masa
Se mostrara el balance de masa de la cerveza Ambar ya que esta es la cerveza que mas se

produce, y mas fruta utiliza en su maduracién, ademas a la cerveza Stout no se le agrega frutay
para la Golden el calculo es analogo a la Ambar.

6.11.1.1. Datos a utilizar
Tabla 41: Datos a utilizar en la maduracion

Parametro Valor Simbolo y Referencia
Unidad
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Volumen de 11600 Veer [1] -
cerveza

Relacion 0,283 ¥[-] [47]
volumen/Kilos

de fruta

Masa de 12000 Meer [kg] -
cerveza

6.11.1.2.  Ecuaciones y supuestos
Para el calculo del balance de masa se tomaron los siguientes supuestos:
1) Lafrutaintroducida se encuentrasaturada, por lo tanto al salir no absorbe agua de parte
de la cerveza.
2) Elintercambio entre la cerveza y la fruta mantiene la saturacién de la fruta, por lo que
solo se traspasa el sabor.
La ecuacidn utilizada para calcular la cantidad de fruta es la siguiente:

Mfruta =¥ * Veer

My = 0,283 * 11600
Mfryia ~ 3300

6.11.1.3.  Resultadosy discusiones

Los resultados del balance de masa se presentan en la siguiente tabla:

Tabla 42: Resultados Balance de masa Maduracion

Entrada [kg] Salida [kg]
Cerveza Fruta Cerveza Fruta
12000 3300 12000 3300

A partir de la Tabla 42 vemos que no hay error, esto se debe a los supuestos tomados ya que los
supuestos nos dicen que la misma masa de fruta y cerveza es la que saldra, esto esta alejado de
larealidad y provoca un error, sobreestimando la cantidad de cerveza producida, ya que la fruta
en realidad se mantiene con un porcentaje de la cerveza introducida, para un préximo analisis
se deberia determinar la humedad de la fruta antes y después de la maduracion, de manera de
calcular la cantidad de cerveza que se mantiene en la fruta.

6.11.2. Dimensionamiento

Este equipo es un tanque donde se almacenan la fruta y la cerveza juntas por un periodo
determinado por la receta de cada fruta, estos tanques se estaran utilizando al mismo tiempo,
es asi como por catalogo se buscardn tanques capaces de cumplir con los litros de produccién
para cada cerveza.
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6.12. Whirlpool

De manera de eliminar los sélidos que han quedado en el mosto después de la coccidn, el fluido
se bombea por un equipo centrifugador llamado Whirlpool, la fuerza centrifuga se genera
debido a que el fluido entra tangencialmente y es bombeado por las tuberiasll], por lo que no es
necesario equiparlo con un agitador este equipo termina de separar los ultimos residuos
solidos de manera de que el mosto entre al fermentador con la mejor calidad posible.

6.12.1. Balance de Masa

Para el balance se necesita saber la cantidad de sélidos restantes en el mosto, de manera de
saber cuanto se separara.

6.12.1.1.  Datos a utilizar
Los datos necesarios para realizar el balance de masa son: la cantidad de mosto entrando al
Whirlpool y lo que se separarg, particularmente se muestran para la cerveza Stout en la

siguiente tabla:

Tabla 43: Datos a utilizar en el Whirlpool

Fluido entrante Entradas [kg]
Solidos inertes 12,8
Lupulo 484,9888
Mosto 10467,21962

6.12.1.2.  Ecuacionesy supuestos

-Se espera que el Whirlpool separe todos los sélidos, se supone una eficiencia del 100%
-La levadura separada se encuentra con una humedad del 71%. [44]

6.12.1.3.  Resultados y discusiones

Los resultados del balance se muestran a continuacidn en la siguiente tabla:

Tabla 44: Resultados Balance de masa Whirlpool

Entradas [kg] Salidas [kg] Pérdidas [kg]

Solidos inertes 12,8 0 12,8
Lupulo 484,9888 0 484,9888
Mosto 10467,21962 10392,5513 74,66832

A partir de la Tabla 44 se puede apreciar que no hay error en el calculo del balance de masa.
Este calculo esta sujeto fuertemente al hecho de que se espera que el Whirlpool tenga una
eficiencia del 100%, sin embargo, este supuesto no es tan alejado de la realidad, ya que los
solidos restantes dentro del mosto se separaran por el efecto del vortice, su densidad y tamafio
favorecen el funcionamiento de este, por lo que se espera llegar a esta eficiencia.
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6.12.2. Dimensionamiento

Este equipo se dimensiona por catalogo, por lo tanto, se buscara un Whirlpool capaz de cumplir

con el requerimiento de la cerveza dmbar, ya que esta es la de mayor produccién, es asi como
se elige un Whirlpool de 12000 [lI], esto es considerando un factor de seguridad, ya que el
volumen de mosto entrante al Whirlpool es bastante menor, ademas de que este es separado a
medida de que pasa por la centrifuga.
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