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RESUMEN

La produccién de naranja en el Ecuador no cubre las necesidades econémicas de los
agricultores quienes se ven afectados por la sobreproduccion, los desperdicios generados
durante su cadena de comercializacion, y los bajos precios de venta; situacién que refleja

la necesidad de otorgar valor agregado a esta fruta.

En el presente trabajo se desarrollan dos protocolos de escalado para la produccién de
vinagre de naranja agria (Citrus aurantium L.) empleando Acetobacter sp. en biorreactores
modelo escala laboratorio y piloto con volimenes de 15y 110 L, dimensionados mediante
criterios de similitud geométrica, manteniendo constantes el coeficiente de transferencia de
oxigeno (KLa) y la concentracion de oxigeno disuelto (OD). Dichos criterios fueron
- estimados mediante ecuaciones tedricas y empiricas en base a las condiciones de
operacion del biorreactor STR prototipo establecidas mediante revisién bibliografica en 400
rem, 25 °Cy 0.3 VVM. La escala prototipo presenta un volumen de operacion de 1.37 Ly
un sistema de doble agitacion tipo Rushton. Se determina para la escala prototipo un KLa
de 31.5 h', que para permanecer constante requiere que la escala laboratorio y piloto
operen a 506 y 164 rpm respectivamente. De igual forma, mantener una OD de 2.33 ppm
en la escala prototipo constante implica que la escala laboratorio y piloto trabajen a 563 y
156 rpm respectivamente. En todos los casos se contempla una tasa de aireacién de 0.1
VVM. Estas condiciones de operacién se encuentran en los rangos aceptables que
aseguran un adecuado desarrollo bacteriano mediante el incremento del consumo de

potencia y velocidad de punta compensando la disminucién del nimero de bombeo.

PALABRAS CLAVE: Vinagre, Naranja agria, Biorreactor tanque agitado, coeficiente de
transferencia de oxigeno, oxigeno disuelto, escalado
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ABSTRACT

In Ecuador, orange production does not meet the economic requirements of farmers who
are affected by overproduction, waste generated during the marketing chain, and low sales

prices; therefore, there is a need to add value to this fruit.

In the present study, two scale-up protocols are accomplished to produce bitter orange
(Citrus aurantium L.) vinegar using Acetobacter sp. in laboratory and pilot model scales with
15 and 110 L volume sized by means of geometric similarity criteria, and also keeping
constant the oxygen transfer coefficient (KLa) and the dissolved oxygen concentration (DO).
These parameters were estimated by theoretical and empirical equations based on
operating conditions of 400 rpm, 25 °C and 0. 3 VVM, determined through literature review,
in a prototype STR bioreactor with an operating volume of 1.37 L and a Rushton-type double
stirring system. A value of 31.5 h™' was determined for KLa in the prototype scale, which to
remain constant requires the laboratory and pilot scale to operate at 506 and 164 rpm
respectively. Similarly, to hold an OD of 2.33 ppm, the laboratory and pilot scales must
operate at 563 and 156 rpm respectively. In all cases an aeration rate of 0.1 VVM is
contemplated. The operating conditions found satisfy acceptable ranges that ensure
adequate bacterial growth by increasing power consumption and tip speed to compensate

a significant reduction of the pumping number.

KEYWORDS: vinegar, bitter orange, stirred tank, oxygen transfer coefficient, dissolved

oxygen, scale-up
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1. DESCRIPCION DEL COMPONENTE DESARROLLADO

En el Ecuador el sector agricola constituye un aporte fundamental a la economia
productiva, con una contribucién aproximada del 8 % al PIB del pais (MAGAP, 2019). En
el caso de la naranja, segiin Campelo (2020) la superficie cuitivada es de 55 953 hectareas
cuya produccién se destina al mercado local con un precio de comercializacion fijado de
cinco délares las cien naranjas (MAGAP, 2017). Este margen de precio no genera réditos
econdmicos representativos, por lo que se requiere generar productos con valor agregado
(El Telégrafo, 2017). La produccién de vinagre constituye una alternativa atractiva ya que
se trata de un producto de uso diario y ios requisitos de la materia prima no son rigurosos
en cuanto a nivel de calidad siempre que cumpla con adecuados estandares de inocuidad

(Luzédn et al., 2021).

En este contexto, el presente trabajo tiene la finalidad de plantear un protocolo de escalado
con criterios cinematicos y dindmicos apropiados que permitan asegurar condiciones
adecuadas de operacion para la produccion de vinagre a partir de naranja agria por medio
de bacterias acéticas en dos biorreactores modelo, a escala laboratorio de 15 litros y a

escala piloto de 110 litros.

1.1 Objetivo general

Escalar el proceso fermentativo para la obtencién de vinagre de naranja agria (Citrus

aurantium L.) con Acetobacter sp.

1.2 Objetivos especificos

« Definir el proceso para la obtencion de vinagre de naranja agria (Citrus aurantium
L.) en la escala prototipo en términos de las condiciones de operacién y los detalles

geométricos del biorreactor

¢ Identificar y estimar los criterios de similitud cinematica y dinamica mas influyentes
para el proceso de fermentacién con Acetobacter sp. en funcién de las

caracteristicas reolégicas y la transferencia de oxigeno




e Determinar las condiciones de operacién en las escalas modelo de 15 y 110 litros

mediante el desarrollo de un protocolo de escalado.

1.3 Alcance

Para escalar el proceso de obtencion de vinagre de naranja agria se definiran las
condiciones de operacién para el cultivo de Acetobacter sp. Posteriormente se establecera
la geometria del biorreactor prototipo con detalles como volumen de operacion, tipo de
sistema de agitacién y aireacion, para verificar que el disefio cumpla con criterios de
similitud geométrica estandar y con ello se dimensionaran los biorreactores en las escalas
laboratorio y prototipo modelo. Luego, se estableceran los criterios de similitud dinamica y
cinematica con mayor influencia en el proceso de fermentacién acética para su estimacion
en funcién de la reologia y transferencia de oxigeno. Finalmente, se determinaran las
condiciones de operacion en las escalas modelo mediante el desarrollo de un protocolo de

escalado.

Todo el proceso de escalado se realizard de manera tedrica sin presencia de etapas de

validacién experimental.

1.4 Marco tedrico

1.4.1. Produccion de vinagre a partir de frutas

La elaboracién de vinagre es una practica antigua de la cual se tienen referencias desde el
afio 2 000 A.C en donde las principales materias primas para su elaboracion eran cereales,
vino y cerveza. A partir del desarrollo de vinagre se ha empleado como un agente
preservante, aromatizante e incluso como especia para dar sabor a las comidas, siendo un
producto aprovechado a nivel mundial dada su rentabilidad asociada a bajos costos de

produccién (Solieri & Giudici, 2009). -

En la actualidad, existe preocupacion a nivel econémico, politico y social por el excesivo
desperdicio de alimentos, sobre todo en las etapas de seleccién en donde vegetales y
frutas son descartados debido a que no cumplen con los estandares requeridos para ser
exportados a pesar de que sean productos aptos para el consumo humano. Segun reportes
de la FAO cerca del 21.6 % de fruta es desperdiciado a lo largo de la cadena de produccién

y durante la comercializacion (Luzén et al., 2021).




Ante esta premisa, se han desarrollado investigaciones en el area de los alimentos con el
objetivo de aprovechar dichos desperdicios y promover productos como el vinagre que
utiliza como materia prima los azlicares fermentables presentes en las frutas (Solieri &
Giudici, 2009). La produccién de vinagre a partir de frutas como manzana, tomate, uva,
arandanos, platano y naranja, ademas de ser una alternativa para el aprovechamiento de

productos agroindustriales, otorga caracteristicas nutricionales y organolépticas (Luzén et

al., 2021).

Las bacterias acéticas, cuya imagen obtenida mediante microscopia electrénica de barrido,
se muestra en la Figura 1, corresponden a un amplio grupo de microorganismos aerobios
estrictos, gram positivos, meséfilos con una temperatura éptima de crecimiento entre 25 y
30 °C a un pH entre 3 y 6.5, presentan una longitud entre 0.8 y 4.5 mm y ancho entre 0.4
y 1 mm (Sengun & Karabiyikli, 2011).

Figura 1. Microscopia electrénica de barrido de bacterias acéticas (Garcia et al., 2009).

De acuerdo con la recopilacién realizada por SengUn & Karabiyikli (2011) la clasificacion
taxonémica de las bacterias acéticas reporta 12 géneros de los cuales destacan los
géneros Gluconacetobacer y Acetobacter por ser los mas estudiados y particularmente
este Ultimo género de interés para la produccién de vinagre. De las 16 especies
pertenecientes a esté género, Hutchinson et al. (2019) indican que Acetobacter
pasteurianus y Acetobacter aceti son las bacterias mas empleadas para la produccién de
vinagre. Por otro lado, Ndoye et al. (2009) menciona que para la obtencién de vinagre es
una practica habitual el uso de un cuitivo iniciador el cual constituye un céctel de
microorganismos aislados y almacenados en condiciones inocuas capaces de comenzar
una fermentacién de forma mas rapida en comparacién con los procesos de fermentacion

espontanea. Los cuitivos iniciadores pueden ser simples o mixtos, estos Ultimos menos
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susceptibles al deterioro y a contaminacién por otros microorganismos. En el caso del
vinagre de frutas los cultivos iniciadores se obtienen mediante el aislamiento de bacterias
presentes en jugos fermentados que han sido previamente caracterizados con el objetivo
de identificar el género. Gerard (2015) en sus estudios de caracterizacién de bacterias
acéticas destinadas a la produccion de vinagre de frutas ha identificado bacterias del
género Gluconobacter, Asia, Acidomona, Gluconacetobacter, Saccharibacter, y
Acetobacter presentes en jugos fermentados de arandanos y citricos como naranja y

mandarina.

La ruta metabdlica de las bacterias acéticas se caracteriza por la oxidaciéon de aztcares y
alcoholes para generar acidos organicos como el glucénico y el acético llegando a
acumularse en el medio de cultivo hasta en un 10 % (Gomes et al., 2018). La etapa
primordial durante la produccion de vinagre es la oxidacién de etanol en acido acetico,
donde teéricamente se requiere 1 mol de oxigeno para la produccién de 1 mol de acido
acético. Garcia et al (2009) indica que las bacterias acéticas pueden generar acido acético

con una eficiencia teérica esperada entre 95 y 98 %.
C,H;O0H + 0, -» CH;COOH + H,0
Ecuacion 1. Oxidacién de etanol a acido acético

Dada la naturaleza aerobia de las bacterias, el suministro de oxigeno en el medio de cultivo
para la produccion de vinagre es un requerimiento operativo fundamental. La produccion
de vinagre se puede realizar mediante fermentaciéon de superficie para aprovechar el
oxigeno disponible en el ambiente; por lo tanto, el desarrollo microbiano y la produccion de
Acido acético estan limitados por el area de transferencia de oxigeno disponible. Ademas,
el tiempo de fermentacion para el caso de vinagre de frutas segln la compilacion de
Hutchinson et al. (2019) se encuentra entre 15 a 144 dias. Por otra parte, el método de
fermentacion sumergida que se desarrolla en tanques de agitacién y con un flujo continuo
de aire, aumenta la transferencia de oxigeno a los microorganismos inoculados permitiendo

una mayor productividad de acido acético en menor tiempo.

1.4.2. Naranja agria (Citrus aurantium L.) en Ecuador

Segun los ultimos datos recopilados, la superficie de cultivo de naranja en el Ecuador es
de 55 993 hectareas donde las variedades mas comunes son: Valencia tardia, Valencia
comun, Valencia delta, Thompson, Washington, Naranja lima, Naranja agria y Naranja
pomelo (Campelo, 2020). La evaluacion realizada por el Ministerio de Agricultura y Pesca
MAGAP (2017) muestra un incremento del 20 % en la produccién de naranjas a nivel
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nacional con un rendimiento de cosecha de 5.84 toneladas por hectarea lo que implica un
aumento en el personal de produccién requerido y en los gastos de mantenimiento de las
plantaciones por parte de los productores directos quienes son propietarios del 90 % de la
superficie cultivada en el pais. Segun el Telégrafo (2017) el precio de venta de la naranja
no logra cubrir el costo de la mano de obra en el campo para suplir un pago adecuado a
los trabajadores. Para el afio 2020 se registré un incremento del precio de venta de 7
dolares el saco de cien naranjas; sin embargo, debido a la falta de medios de transporte y
el mal estado de las vias se ha dificultado su comercializacion. En este sentido, la situacion
de los productores de naranja resuita compleja ya que la inversién en los procesos de
produccién y cosecha no se retribuye por lo que se requiere otorgar un valor agregado a la

naranja para promover un crecimiento econémico (Campelo 2020).

Durante los procesos de comercializacion de naranja los agricultores mencionan que es
habitual que los compradores o intermediarios escojan la fruta dejando a un lado aquellas
de menor tamafio, las cuales permanecen almacenadas y experimentan procesos de
descomposicién; cerca del 35 % de la cosecha del 2017 se perdié a causa de sequias,
malas practicas agricolas, inundaciones, plagas y enfermedades, mientras que del 65 %
de las pérdidas no hay registro de la causa (MAGAP, 2017). La fruta desperdiciada por
factores fisicos como forma, tamafio y peso presenta las mismas caracteristicas
organolépticas a las de mayor tamafio y son aptas para el consumo, asi como para su

aprovechamiento en procesos fermentativos como la obtencion de vinagre.

1.4.3. Escalado de procesos fermentativos

El escalado de un proceso fermentativo implica la transferencia de las condiciones éptimas
de trabajo evaluadas a nivel de laboratorio, cuyos volimenes pueden ir desde 100 mL en
frascos Erlenmeyer hasta biorreactores con capacidades de operacién de 50 L, hacia
modelos de dimensiones superiores. Sin embargo, el escalado no es un proceso de alta
precision ya que el desarrollo del microorganismo de interés en un medio especifico esta
afectado por parametros externos como la transferencia de oxigeno, pH, temperatura y
velocidad de agitacién (Gonzélez, 2000; Mahdinia et al., 2019). El objetivo del escalado es
aumentar la capacidad de procesamiento con rendimientos y productividad similares de tal
manera que se alcancen escalas piloto con volimenes de operacion entre 50 y 10 000 Ly

posteriormente a escalas industriales.

Los biorreactores tipo tanque agitado o STR, por sus siglas en inglés, constituyen los.

sistemas mas usados en procesos fermentativos industriales, constan de un sistema de

agitacion adaptable a configuraciones simples o mixtas permitiendo una mezcla
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homogénea que facilita la transferencia de oxigeno y de calor necesarias para los
procesos. Ademas, constan de deflectores que previenen la formacién de vértices y
equipos de medicién de parametros como temperatura, pH y flujo de aire (Garcia-Ochoa
etal., 2011; Wang y Zhong, 2007). El proceso de escalado de este tipo de biorreactores se
facilita por los disefios estandar establecidos en base a la influencia del dimensionamiento
geométrico en los fenémenos de transporte involucrados en los procesos fermentativos.

El disefio de biorreactores a escalas mayores requiere mantener similitudes geométricas
constantes entre escalas, dichas similitudes se establecen como la relacion entre las
dimensiones de los tanques como el diametro, altura, longitud de deflectores, distancia
entre agitadores, ancho de las aspas, diametro del agitador, entre otras, segun el tipo de

biorreactor empleado en el proceso fermentativo.

La configuracién geométrica de los agitadores influye en la transferencia de oxigeno, asi
como en el comportamiento hidrodinamico del biorreactor. En funcién del tipo, ntimero,
posicion y dimensiones de los agitadores se generan distintos patrones de flujo. De
acuerdo con Rutherford et al. (1996) para un sistema de doble agitacién se identifican tres
patrones estables: flujo paralelo, flujo de difusion y flujo divergente como se muestran en
la Figura 2 en donde C1, C2 y C3 se encuentran en funcion del diametro (D).

IS
e

(a) ) {€)

Cc3

c1

Ccl

D)

00
000

Ny, il

D

Figura 2. Patrones de flujo en sistemas de agitacién doble a) Flujo paralelo b) Flujo de
fusién c) Flujo divergente (Rutherford et al., 1996)

En un flujo paralelo C1 debe ser mayor a 0.2D, C2 mayor a 0.385D y C3 menor a 0.415D
de manera que los agitadores generen un patrén de flujo independiente. En el flujo de
fusién C1, C2 y C3 presentan un valor de 0.33D sujeto a que C1 puede estar por encima
de 0.17D y C2 por debajo de 0.385D entonces las corrientes generadas por ambos
agitadores se cruzan entre si. Por otro lado, el flujo divergente se caracteriza por la posicién
del agitador inferior que produce corrientes que chocan con la base de tanque, en esta




configuracion C1, C2 y C3 exhiben valores de 0.15D, 0.5D y 0.35D respectivamente sujeto
a que C2 puede ser mayor a 0.385D y C1 menor a 0.15D (Rutherford et al., 1996).

La combinacién entre la velocidad de agitacion y el flujo de aire suministrado al medio es
importante para asegurar una adecuada transferencia de oxigeno. Si el flujo de aire es
excesivo los agitadores no seran capaces de dispersar el oxigeno en el medio ocasionando
que las burbujas de aire se acumulen entre las aspas generando el fenémeno conocido

como inundacién (Garcia-Garcia et al., 2009; Stanbury et al., 2017).

1.4.4. Criterios de escalado frecuentes en procesos fermentativos
aerobios

Los criterios de escalado comunes para fermentaciones aerobias incluyen el coeficiente
volumétrico de transferencia de oxigeno (KLa), la potencia por unidad de volumen (P/V), la
tasa de transferencia de oxigeno (OTR), y la concentracion de oxigeno disuelto en el medio
(OD) (Junker, 2004; Gonzalez et al., 2009).

El KLa indica el grado de eficiencia en la transferencia de oxigeno desde la burbuja de aire
hacia el medio de cultivo, mientras mayor sea el valor, la eficiencia del proceso de
transferencia es mejor (Gonzalez et al., 2009). Para el calculo de KLa se han propuesto
varias correlaciones empiricas y teédricas a partir de las condiciones de operacién de los
procesos fermentativos como velocidad de agitacién, potencia, volumen de operacién y
caracteristicas reoldgicas del sustrato. Por otro lado, se han desarrollado metodologias
experimentales para su determinacion que incluyen el método de oxidacién de sulfito de
sodio con el cual se determina la concentracion de la sal que se ha consumido como

producto de la reaccidn con el oxigeno disuelto en el medio (Garcia & Gémez, 2009).

La tasa de transferencia de oxigeno (OTR) muestra la velocidad con la cual se transfiere
oxigeno y depende del gradiente de concentracién relativo a la solubilidad de la fase
gaseosa en el medio liquido. Para determinar OTR es hecesario conocer el KLa por io que
este parémetro esta influenciado por las propiedades reoldgicas del medio de cultivo y la

temperatura de operacién del proceso fermentativo (Garcia-Garcia et al., 2009).

La potencia por unidad de volumen (Pg/V) se relaciona con la intensidad de la agitacién
traducida a consumo energético durante un proceso fermentativo. Este parametro depende
de las dimensiones de los tanques agitados, la configuracién del sistema de agitacién, el
volumen de frabajo y las caracteristicas reolégicas del medio de cultivo (Mcconville &
Kessler, 2010). Para determinar esta relacién se parte del célculo de la potencia sin
aireacion (Po) a través un método grafico en funcién de la disposicién y tipo de agitadores




en el biorreactor, el nimero de Reynolds y el nimero de potencia (NP); posteriormente se
determina la potencia con agitacién (Pg) en base a relaciones teéricas o empiricas cuyo
valor obtenido serd menor a Po debido a que hay una menor resistencia del fluido a
desplazarse a una misma velocidad dada la incorporacién de aire al sistema (Garcia-

Ochoa & Gomez, 2009).




2. METODOLOGIA

Para el desarrollo del presente trabajo se utiliza una metodologia deductiva con un enfoque
cuantitativo que parte del estudio de casos enfocados en el escalado de procesos
fermentativos para la obtencién de vinagre. La recoleccion de la informacion se realiz6

mediante revision bibliografica para su posterior tratamiento y obtencién de datos

especificos.

2.1. Definicién del proceso fermentativo en la escala prototipo

Definir el proceso de obtencién de vinagre de naranja implica establecer las condiciones
de operacién, la configuracion del biorreactor STR y el detalle de los rendimientos y
productividad alcanzados. Para ello, se realizé una revisién bibliogréfica de articulos
cientificos y trabajos de titulacion en los cuales se estudie la obtencién de vinagre de frutas

que cumplan con los siguientes requisitos:

e La produccion de vinagre se debe llevar a cabo mediante el proceso de

fermentacién sumergida.
¢ Emplear microorganismos del género Acetobacter.

e FEl sustrato corresponde a subproductos agroindustriales o productos con potencial

de otorgar un valor agregado.

e El proceso de fermentacion se realice en modalidad batch en un biorreactor tipo
tanque agitado del cual se conozca al menos el volumen nominal, volumen de

operacién y la marca comercial.

e Presentar las condiciones de operacién (temperatura, velocidad de agitacion, tasa

de aireacion).

e Pertenecer a una linea de investigacion con trabajos predecesores y/o posteriores

relacionados con el proceso fermentativo en biorreactores similares.

En caso de que la informacién este incompleta en la bibliografia base fue necesario buscar

bibliografia suplementaria en la cual se estudie procesos de fermentaciéon empleando

bacterias acéticas en procesos batch o semicontinuos con sustratos similares. Ademas,
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deben incluir resuitados respecto a rendimientos estequiométricos o reales y ecuaciones
relacionadas con las condiciones de operacién que permitan predecir el comportamiento

del proceso fermentativo.

2.2. Dimensionamiento de los biorreactores en la escala

modelo

En principio, se verificé que exista similitud geométrica en el biorreactor de la escala
prototipo. Para ello, se establecieron las relaciones geométricas estandar mediante la
revision bibliografica de estudios orientados al dimensionamiento de tanques agitados los
cuales debian tener en su configuracién un sistema de agitacién con el mismo tipo y
namero de agitadores establecidos en la escala prototipo, contar con deflectores y un

sistema de aireacion.

Luego, se definié el volumen nominal de las escalas modelo laboratorio y piloto
manteniendo un factor de escala constante con un valor que justifique la implementacién

de un proceso de escalado y asegurando que se encuentren en los rangos de trabajo que

limitan las diferentes escalas.

Finalmente, se dimensionaron los biorreactores STR modelo que guardan similitud

geométrica con el de la escala prototipo.

2.3. ldentificacidon y estimacion de los criterios de escalado

para el proceso fermentativo

Los criterios de escalado se definieron a través de una investigacién bibliografica de
articulos cientificos y trabajos de titulacién donde se estudien procesos fermentativos para
la obtencién de vinagre de fruta en fermentacién sumergida. El biorreactor utilizado en los
estudios debia ser del tipo STR con caracteristicas similares al establecido en la escala
prototipo. A su vez los articulos seleccionados debian emplear bacterias acéticas del
género Acefobacter de tal forma que el andlisis realizado sea aplicable al proceso de

obtencién de vinagre de naranja.

Los resultados reportados y validados en los articulos revisados debian presentar

mediciones y parametros relacionados con criterios de escalado en procesos fermentativos
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o evaluacién de la influencia de condiciones de operacién como velocidad de agitacion,
transferencia de oxigeno, oxigeno disuelto, y flujo de aire suministrado al medio de cultivo.

Para estimar los criterios de escalado seleccionados se realizé una busqueda bibliografica
de relaciones empiricas aplicadas y validadas en el contexto de procesos de obtencién de
vinagre empleando bacterias acéticas en fermentacion sumergida con sustratos similares
al establecido en la escala prototipo. También se contemplaron correlaciones tedricas
siempre que los estudios detallen todas las ecuaciones y se hayan desarrollado en funcién
de conceptos fenomenoldgicos de la transferencia de oxigeno y caracteristicas reolégicas
del medio de cultivo.

Las correlaciones identificadas se validaron mediante la comparaciéon de los resultados
obtenidos tras su aplicacién en la escala prototipo con valores bibliograficos encontrados

en procesos de fermentacién acética.

2.4. Calculo de las condiciones de operacion en las escalas

modelo laboratorio y prototipo

Se desarrollé un protocolo de escalado que constituye un proceso sistematico que a partir
del valor del criterio de escalado en la escala prototipo permite calcular las condiciones de

operacién referidas a flujo de aire y velocidad de agitacion en las escalas modelo.

El rango de las condiciones de operacién obtenidas se validé en funcién de una tasa de
aireaciéon maxima permitida de 0.3 VVM sobre el cual se observa inhibicion en el

crecimiento bacteriano segun los estudios realizados por Garrido et al (2003).
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3. RESULTADOS, CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

3.1. Produccion de vinagre de naranja agria en escala

prototipo

Se revisaron 7 articulos cientificos y 1 trabajo de titulacion publicados entre los afios 1960
y 2017 donde, en forma general, se investiga la influencia de las condiciones de operacion
como temperatura, tasa de aireacion y velocidad de agitacion en la produccién batch de
vinagre de naranja en tanques agitados. Entre las marcas de los biorreactores mas
empleados destacan el Acetator Frings y la serie Bioflo de la marca New Brunswick.

El documento base es el estudio realizado por Ferreyra et al. (2012) que define las
condiciones de operacién éptimas, que se presentan en la Tabla 1, en cuanto a velocidad
de agitacion, temperatura y flujo de aire para la obtencién de vinagre de naranja (Citrus
sinensis) batch en un biorreactor STR escala laboratorio.

Tabla 1. Condiciones de operacién en la escala prototipo

Parametro Descripcién

Temperatura de operacion 25°C

Velocidad de agitacion 400 rpm

Tasa de aireacién 0.3 VWM

Volumen nominal 2L

Sustrato Vino de naranja diluido en un 6% v/iv

Inéculo Mixto 'aislaS:Io de jugo fermentado de
naranja (Citrus sinensis)

En el estudio base se alcanza una concentracion final de 60 g/L de &cido acético después
de 32 horas de haber iniciado el proceso de fermentacion acética con una productividad de

1.77 g/L h.

El in6culo mixto al que se refiere el estudio base resulta del aislamiento de bacterias
acéticas presentes en jugo de naranja fermentado empleando medios de cultivo
enriquecidos propuestos por Gerard (2015) quien caracteriz6 las bacterias acéticas
aisladas a partir de frutas citricas. Para el caso del jugo fermentado de naranja de diferentes
variedades se identificé Gnicamente la presencia de bacterias pertenecientes al género

Acetobacter. Por otro lado, la poblacion de bacterias en el inculo no esta espéciﬁca enel
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estudio base por lo que se establece en 3x108 Ufc/ml, de acuerdo con Ferreyra et al (2014).
En este estudio complementario se desarrolla el proceso de acetificacion para la obtencion.
de vinagre de naranja en un proceso semicontinuo a partir de un cultivo iniciador mixto
obtenido mediante el aislamiento de Acefobacter sp. a partir de naranjas de diversas
variedades de Argentina en un medio enriquecide hasta lograr una concentracion entre

3x108y 5x10® Ufc/ml.

En el estudio base, el vinagre se obtiene a partir de vino de naranja de la especie Citrus
sinensis, mientras que el presente trabajo plantea el uso de naranja agria ecuatoriana,
especie Citrus aurantium. En este sentido, es necesario validar el uso de una especie
diferente bajo las mismas caracteristicas establecidas en la escala prototipo. En la Tabla 2
se muestra una comparacion de los parametros fisicoquimicos recopilados por Almache y

Escudero (2021) entre las especies mencionadas.

Tabla 2. Comparacién de los parametros fisicoquimicos de las especies Citrus sinensis'y
Citrus aurantium.

Parametro . , , , Citrus Desviacion
Unidad Citrus sinensis aurantium (%)

pH - 3.89 3.67 5.65

Sdélidos solubles °Brix 9.4 8.3 11.7

Acidez titulable % 1.46 1.55 6.16

indice de

madurez - 6.43 5.35 16.79

La diferencia de los parametros fisicoquimicos entre las dos especies de naranja se
encuentra en un rango aceptable de 5 % a 17 %, por lo cual se espera que la sustitucion
entre especies de naranja no genere cambios significativos en el desarrollo de la

fermentacion acética.

3.2. Biorreactores escala modelo laboratorio y piloto

Se identifica 5 articulos que plantean relaciones geomeétricas estandar de tanques agitados
que cumplen las caracteristicas principales del biorreactor prototipo, es decir, presentan un
sistema de doble agitacion, aireacion y deflectores. De las relaciones recopiladas, que se
detallan en el ANEXO |, se extraen aquellas establecidas en los estudios de Vasconcelos
et al. (1999) y Gonzalez-Saiz et al., (2009) porque permiten el dimensionamiento de la
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mayoria de los elementos de un biorreactor STRy en el caso del segundo articulo se evalia
un biorreactor de la misma marca y serie comercial que el prototipo para la produccion de

vinagre.

El biorreactor prototipo STR es marca New Brunswick Cientific Co. modelo Bioflo 2000,
pero el estudio base no presenta las dimensiones y el catdlogo del equipo esta
descontinuado. Por ello, se dimensioné el biorreactor prototipo en base a las relaciones
geométricas de los modelos de la misma serie comercial Bioflo 4500, 115y 4135, que se
muestran en el ANEXO ll, y en base a las relaciones estandar tomadas de las referencias
bibliograficas. En la Tabla 3 se muestran las relaciones geométricas establecidas tras la

verificacién de similitud geométrica.

Tabla 3. Relaciones geométricas establecidas para el dimensionamiento de las escalas
prototipo, laboratorio y piloto.

Desviacion Porcentual Relacién
Criterio | Bioflo | Bioflo Bioflo | egtangar | REferencia
4500 115 415
Vasconcelos et
H/D 1.4 1.2 42.1 2 al., 2000
Gonzalez-Saiz
HL/D - 5.5 68.4 1.37 et al., 2009
Ha/Da 50 46 215 1.5 N/A
Vasconcelos et
H1/D 7.7 26.6 427 1 N/A
_ Vasconcelos et
H2/Di 20.8 2 21.1 0.5 al., 2000
Vasconcelos et
Da/D 18.7 25.3 18.4 0.33 al., 2000
Hs/D - 181 161 0.26 N/A
Gonzalez-Saiz
Ds/D - 3.8 19.9 0.32 et al., 2009
Gonzalez-Saiz
HB/D - 56 1245 0.22 et al., 2009
Gonzalez-Saiz
LB/Da - 20.9 76 3.38 et al., 2009
Gonzalez-Saiz
Wi/Da - 63 18 0.21 et al., 2009
Gonzélez-Saiz
L/Da - 15.53 53.71 0.26 et al., 2009

La desviacion de las relaciones geométricas de cada biorreactor de la serie Bioflo respecto
a las relaciones determinadas bibliograficamente permite definir las relaciones estandar.

Asi, se considera aceptable si al menos una de las desviaciones es menor al 43 % para las
14




cuales se establece directamente el valor bibliografico; mientras que para desviaciones
mayores al 70 % se toma el valor de la relacién establecida en el biorreactor que presente
el menor porcentaje de desviacion en comparacién con los demas equipos.
Particularmente, en el caso de la distancia entre agitadores se considera el valor
establecido en el biorreactor Bioflo 4500, que a pesar de presentar una desviacion del 50
%, corresponde al valor recomendado en el manual del biorreactor. En cuanto al disefio
del sistema de agitacion, los parametros C1, C2 y C3 mencionados anteriormente e
indicados en la Figura 2 son de 0.44D, 0.5D y 0.5D respectivamente; por lo tanto, el patron

de flujo se aproxima a un flujo estable paralelo.

El volumen nominal para las escalas modelo laboratorio y piloto se establecen en 15y 110
L respectivamente a partir de un fabtor de escala constante igual a 7, valor que justifica la
ejecucion de un proceso de escalado y que ademéas asegura que se opera en los rangos
definidos como laboratorio y piloto. En la Tabla 4 se muestra el dimensionamiento y en la

Figura 4 |a representacion gréfica de los biorreactores en las escalas prototipo y modelos.

Tabla 4. Dimensionamiento de los biorreactores en las diferentes escalas.

. . Modelo Modelo
Parametro Prototipo Laboratorio Piloto
Volumen de operacién (L) 13 10 75
Diametro del tanque (mm) 108 212 412
Altura del tanque (mm) 217 424 824
Altura del liquido (mm) 148 291 565
Posicién de los deflectores desde
el fondo del tanque (mm) 24 47 91
Longitud de los deflectores (mm) 122 - 239 464
Ancho de los deflectores (mm) 10 19 37
Diametro del difusor (mm) 34 67 131
Posicion del difusor (mm) 28 55 107
Distancia entre agitadores (mm) 54 106 206
Posicién del agitador superior
(mm) 108 212 412
Posicion del agitador inferior (mm) 54 106 206
Longitud de las aspas (mm) 9 . 18 35
Ancho de las aspas (mm) 8 15 29
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Figura 4. Biorreactores modelo escala piloto (a) escala laboratorio (b).

3.3. Criterios de escalado con mayor influencia para el

proceso fermentativo

Las bacterias acéticas son microorganismos aerobios estrictos por lo que la evaluacién del
suministro de oxigeno en el medio de cultivo es de interés en la produccién de vinagre
{(Gomes et al., 2018). Soo et al (1989) han analizado el efecto que tiene la concentracion
de oxigeno disuelto en un rango de 0.3 a18 ppm durante la fermentacién acética, y se ha
identificado que el rango 6ptimo para la oxidacion del etanol es de 3 a 7 ppm por encima
del cual se observa un efecto inhibitorio tolerable hasta 15 ppm. Asi mismo, Muraoka et al
(1982) analizé el comportamiento del proceso frente a la interrupcién de la aireacién en
intervalos de 5 y 720 segundos, para verificar que la productividad puede disminuir hasta

en un 80 %.

La importancia del oxigenc disuelto en el proceso de acetificacion refleja que
operativamente la transferencia de masa de la fase gaseosa a la fase liquida es
fundamental debido a que garantiza un adecuado suministro de oxigeno. La magnitud del
coeficiente de transferencia volumétrica (KLa) facilita el analisis de la capacidad de
transferir oxigeno del biorreactor a través del sistema de agitacion y aireacion combinados
(Garcia-Ochoa & Gémez, 2004).
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En el desarrollo del proceso de acetificacion valores de KLa de 100 y 150 h™! son los mas
frecuentes reportados a escalas industriales, que resultan elevados debido a qUe la
concentracién de oxigeno disuelto en el medio disminuye significativamente conforme el
proceso se desarrolla en su fase exponencial y por consiguiente la velocidad de
transferencia de oxigeno debe aumentar (Macias et al. 1996). La combinacién de la
velocidad de agitacion y el flujo de aire complementado con las caracteristicas geométricas
del biorreactor permiten alcanzar \)alores de KlLa requeridos. Fregapane et al. (1999)
demuestran que el flujo de aire es directamente proporcional al KLa; sin embargo, Garrido
et al (2003) comprueban que una tasa de aireacién por encima de 0.33 VVM genera un
aumento de presion en el sistema con efectos negativos en la tasa de crecimiento

bacteriano.

En sintesis, el oxigeno disuelto es un parametro importante de controlar, por lo cual se
evaluara las condiciones de operacién manteniendo este valor constante para el desarrollo
del protocolo del escalado. Por otro lado, se identifica la importancia de mantener un
equilibrio entre el flujo de aire y la agitacion para asegurar una transferencia de oxigeno
adecuada para lo cual se plantea el desarrollo de un protocolo para evaluar las condiciones

de operacién manteniendo el KLa constante.
3.3.1. Estimacién de KLa

Garcia-Ochoa y Gomez (2004) plantean un enfoque teérico para la determinacioén de KLa
mediante un modelo matematico basado en la teoria de penetracion de Higbie que
considera las propiedades reoldgicas y fisicoquimicas del fluido, la geometria de los
biorreactores tipo tanque agitados mediante la estimacion independiente del coeficiente de
transferencia KL y el area interfacial (a) determinada mediante la retencién de gas y el

tamario medio de burbuja con las Ecuaciones 2 y 3 respectivamente.

- (2

Ecuacion 2. Coeficiente de transferencia KL

En donde D, es la difusividad del oxigeno en el agua en m? s™, ¢ es la energia de disipacion

enw Kg', p la densidad del oxigeno en Kg m=y u la viscosidad del oxigeno en Pa s.

a=60/d,

Ecuacion 3. Area interfacial
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Donde @ es el coeficiente adimensional de retencién de gas el cual se obtiene mediante

la ecuacién 6, d» corresponde al diametro de la burbuja en metros.

La Ecuaciéon 4 permite la determinacion de la energia de disipacién, mientras que la

potencia con aireacion se calcula con la Ecuacién 5.
P
T
p(3)T°H,

Ecuacion 4. Energia de disipacién

&=

En donde P es la potencia de agitacién con aireacién en W, T es el diametro del agitador y
H. la altura del liquido en metros

pENT?\f
P=a 056

Ecuacién 6. Potencia de agitacion

-

En donde a y B son coeficientes que dependen de la configuracién del sistema de agitacion
ya sea simple o doble para agitadores tipo Rushton, Po potencia sin aireacion la cual se
determina mediante el nimero de Reynolds y el nimero de potencia (Np), Q es el flujo de

aire en md/s.

El coeficiente de retencion de gas se determina mediante la Ecuacién 6 y el diametro de la

burbuja con la Ecuacion 7.

win
| Do

2 1 1
(G
07 \pL— Pc’/ \Pg

Ecuacidn 6. Coeficiente de retencién de gas

[y
|

=)

W] @l

En donde Vs es la velocidad superficial del aire en m s, o la tensién superficial del medio
en Nm™, g la gravedad en m s? p; y p; la densidad de la fase liquida y gaseosa

respectivamente en Kgm.

0-0.6 Uy 0.1
dy =07 ()
0.2 G

@) e

Ecuacion 7. Diametro de la burbuja
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En donde u; y ug corresponden a la viscosidad del medio liquido y oxigeno

respectivamente en Pa s.

La validez del valor de KLa obtenido con el enfoque tedrico se establece mediante

comparacién con la relacién empirica a continuacién propuesta por Gonzalez-Saiz et al.,
(2008).

KLa= Co (65)" (6r)" (2)" ()

Ecuacién 8. Relacion empirica para la determinacién de KLa

Donde C,, 0p,07,ak,bk son coeficientes adimensionales iguales a 0.363, 1.439,
1.0386x10%, 1.319, y 1.107 respectivamente, P es la presién de operacién en atm, T es la
temperatura de operacién, V, corresponde al volumen de operacién y u, representa la

velocidad superficial de aireacion.

Esta expresion determina el KLa a partir del analisis de las condiciones de operacion,
velocidad de agitacién, flujo de aire y temperatura, en procesos batch de produccion de
vinagre a partir de vino blanco. Ademas, Gonzalez-Saiz et al., (2008) reportan una relacion
lineal con valores de KlLa experimentales descrita en la Ecuacién 9 con un coeficiente de

correlacion de 0.9616.

KLa (empirco) = 1.11 KLa( experimental) + 8

Ecuacidn 9. Relacion para determinar el KLa experimental

Con el enfoque propuesto por Garcia-Ochoa y Gémez (2004) aplicado a las condiciones
de operacion y detalles geométricos de la escala prototipo se obtiene un valor de KLa de
24 h', mientras que la relacion empirica produce un valor de 31.5 h', lo que implica una
desviacién de 31.25 %. El célculo del KLa en la escala prototipo se detalla en el ANEXO

\
.

Estudios realizados por Sang-Moo & Keun-Tai, (1992) determinaron valores de KLa entre
10 y 29.4 h™' para fermentaciones acéticas ejecutadas con velocidades de agitacion entre
300 y 700 rpm. Por otra parte, Fregaran et al. (1999) muestran que es posible obtener
valores de KLa por encima de 60 h™' en procesos semicontinuos empleando un reactor con
columna de burbujeo que permite obtener un diametro de burbuja lo suficientemente
pequefio para mejorar la transferencia de oxigeno. En este sentido, para obtener un valor
de KLa especifico para el proceso definido en la escala prototipo en funciéon de las
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caracteristicas del sustrato y el producto obtenido se opta por emplear la Ecuacion 7 para

la estimacién en las diferentes escalas.
3.3.2. Estimacién de oxigeno disuelto

La Ecuacién 10 propuesta por Jiménez-Hornero et al., (2009) pertenece a un modelo
matemético, que describe el comportamiento de las variables operativas durante el proceso
de fermentacién acética, que relaciona directamente el KLa con la concentracion de

oxigeno disuelto

00 =00~ (G + THY .
- KLa ' VVM

Ecuacion 10. Determinacién de oxigeno disuelto a partir del KLa

atmL

En donde R es la constante de gases ideales con el valor de O. 082 , Tesla

temperatura de operacién en grados Kelvin, VVM es la tasa de aireacion en h“, Hesla

constante de Henry en OD es la concentracion de oxigeno en el medio en ,0%esla
concentracién de oxigeno disuelto en equilibrio en el aire con un valor de 76CL T yr,esla

tasa de consumo de oxigeno en z“%.

La tasa de consumo de oxigeno se calcula con la Ecuacién 11 que combina los

rendimientos durante la oxidacion del etanol y el crecimiento microbiano.

ax/e U Xy

o]

Ye/0
Ecuacién 11. Tasa de consumo de oxigeno

Donde a, es el coeficiente determinado experimentalmente con un valor de 116.96 ¢
etanol/ g biomasa, 4 |a velocidad de crecimiento microbiano en h', X, esla

concentracion de biomasa en el medio en % y Yz, es el coeficiente estequiométrico del

etanol relativo a oxigeno con un valor de 1.44 g etanol/ g oxigeno.

La velocidad de crecimiento microbiano, que el modelo requiere, no se especifica en el
documehto base. Por ello, se estima en forma empirica a través de la Ecuacion 12 que
pertenece al modelo matematico desarrollado por Gonzalez-Séiz et al. (2009) aplicado al
proceso de obtencion de vinagre a partir de vino blanco. Esta expresion considera la
influencia de parametros como presion de operacion, velocidad de agitacién, flujo de aire

y temperatura.




i = 0,06874 — 0,00526 X, + 0,043798 X, + 0,03401 X; + 0,031077 X, — 0,000232 X5 —
0,000595 X2 — 0,025606 X% — 0,040034 X3 — 0,038633 X2 — 0,009619 X2 — 0,0077 X, X, —
0,002372 X, X5 + 0,044161 X, X5 — 0,013122 X, X, + 0,031656 X,X, + 0,009065 X;X, +
0,011637 X, Xs — 0,022271 X, X5 — 0,017904 X3X + 0,011003 X, X5

Ecuacion 12. Velocidad de crecimiento bacteriano.

Donde X;,X,, X3,X,,Xs son variables adimensionales que se determinan con las

ecuaciones que se muestran en la Tabla 5.

Tabla 5. Ecuaciones para la determinacion de variables para determinar la velocidad de

crecimiento bacteriano.

Variabie X, X, X3 X, Xs
Ecuacion P—15 E—-20681 |VVM—19917 | N —600 T—295
u 0.5 27,39 20,084 5075 452

Donde P es la presion en atm, E es la concentracién final de etanol en g/L, N la velocidad

de agitacion en rpm, T a temperatura de operacion en °C.

La concentracién final de etanol tampoco se reporta en el estudio base ni en los
documentos complementarios, por lo que se considera el rendimiento obtenido de acido

id sti .
cido acetico repor‘tadO por Gonzalez_
g etanol

Saiz et al (2009). Ademas, se estima la poblacién bacteriana al final de la fermentacion
acética para un tiempo de duracién igual a 32 horas reportado en el estudio base. Para

acético respecto a etanol consumido (Y'4/z ) de 1.29 g4

mantener consistencia dimensional, la concentracién microbiana debe reportarse en mg/L
en base seca, pero el inéculo estd dado en Ufc/ml por lo que se considera un factor de
conversién de 2.25x108 Esta conversion se reportdé por Romero et al. (1994) durante el
desarrollo de un modelo cinético de crecimiento para Acefobacter aceti para la

fermentacién acética sumergida.

La implementaciéon del modelo en la escala prototipo, cuyo detalle se presenta en el

ANEXO |V, se resume en la Tabla 6.
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Tabla 6. Parametros para la determinacién del oxigeno disuelto en la escala prototipo

Parametro Valor
Concentracién inicial de etanol (g/L) 47.34
Concentracion inicial de acido acético (g/L) 6.6
Concentracion final de etanol (g/L) 5.94
Concentracion final de acido acético (g/L) 60
Concentracién de biomasa (mg/L) 172.6
Velocidad de crecimiento bacteriano (h) 1.12 x 102

Los estudios realizados por Sang-Moo y Keun-Tai (1992) indican valores de velocidad de
crecimiento microbiano en un rango de 2 x 102 a 3,97 x 102 h' con velocidades de
agitacién entre 500-700 rpm, tomando en cuenta que en la escala prototipo se trabaja a
400 rpm, y el valor del rendimiento de la biomasa generada respecto al consumo de etanol

es un valor asumido, la velocidad de crecimiento microbiano es adecuada.

Por otro lado, se obtiene un valor de 2.33 ppm como la concentracion de oxigeno disuelto
en el medio. Estudios realizados por Soo et al. (1989) muestran que las condiciones
optimas para la oxidacién de acido acético se encuentran en un rango de 3-7 ppm, por lo
cual el valor obtenido para el presente caso de estudio es aceptable con una desviacion
del 22 % respecto al valor establecido bibliograficamente.

3.4. Condiciones de operacidon en las escalas modelo

laboratorio y piloto

Las condiciones de operacion se desprenden de un protocolo de escalado que es un
procedimiento sistematico que parte de un criterio de escalado fijo e igual al valor obtenido
en la escala prototipo. En la Figura 5 se muestra el protocolo de escalado para el KLa como

criterio de escalado identificado con mayor influencia para la obtencién de vinagre.
R
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Figura 5. Protocolo de escalado con KLa constante

El protocolo parte de un valor de KLa igual a 31.5 h™! calculado en la escala prototipo y una
tasa de aireacion definida en 0.1 VVM de acuerdo con los limites establecidos por Garrido

et al. (2003) durante la fermentacién acética que evitan efectos negativos en el crecimiento
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Luego se estima la velocidad superficial del aire conocido el volumen de operacién en las
escalas modelo y el area transversal del biorreactor STR. La potencia de agitacion con
aireacién se define a partir de la expresioén del KLa indicada en la ecuacién 8, para
posteriormente obtener la potencia sin aireacién y relacionar con el nimero de potencia

que permitira despejar la velocidad de agitacion.

El valor de la velocidad de agitacion calculado debe estar en un rango entre 200 y 1000
rpm, establecido de acuerdo con los resultados obtenidos en los articulos base y
complementarios. Asi, Ferreyra et al (2012) opera a velocidades de agitacion entre 200 y
400 rpm para un volumen de 2 litros, mientras que Garrido et al., (2003) trabajan en un
rango de 200 a 1000 rpm al igual que los estudios desarrollados por Gonzélez-Saiz et al.,
(2009) durante el desarrollo del modelado matematico para el proceso de escalado del

proceso de acetificacion.

Luego de la aplicacion del protocolo, en la escala laboratorio con un volumen de operacion
de 10 L la velocidad de agitacién es de 506 rpm, mientras que para la escala piloto con un

volumen de operacién de 75 L es de 164 rpm.

En la Figura 6 se muestra el protocolo de escalado para la concentraciéon de oxigeno
disuelto como criterio de escalado identificado con alto grado de influencia para la

obtencién de vinagre.

El protocolo inicia con el valor de oxigeno disuelto igual a 2.33 ppm determinado en la
escala prototipo y un valor fijo de tasa de aireacién de 0.1 VVM. Se estima el valor de KLa
con la ecuacién 10, para luego determinar la potencia por unidad de volumen mediante la
la expresion del KLa indicada en la ecuacion 8, para posteriormente obtener la potencia sin
aireacién y relacionar con el nlimero de potencia que permitird despejar la velocidad de

agitacion.
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Figura 6. Protocolo de escalado manteniendo oxigeno disuelto constante

Luego de la aplicacién del protocolo en la escala laboratorio con un volumen de operacion
de 10 L, la velocidad de agitacién es de 563 rpm, mientras que para la escala piloto con un




Con el objetivo de analizar el efecto de cada criterio de escalado en el desarrollo del
proceso fermentativo en escalas superiores se presenta la matriz de escalado en la Tabla
7, la misma que incluye parametros adicionales de evaluacién como velocidad de punta,

nuamero de bombeo y potencia por unidad de volumen.

Tabla 7. Matriz comparativa de las condiciones de operacién de las escalas modelo
laboratorio y piloto respecto a la escala prototipo

kja PV N*D No oD
. kia 1 10.35 2.48 0.18 0.76
15L
oD 1.13 14.32 2.76 0.16 1
kia 1 0.74 1.33 0.65 0.76
110L
oD 113 | 1.08 1.48 0.59 1

En el caso de mantener el KLa constante se observa que en la escala laboratorio de 15 L
incrementa la potencia por unidad de volumen requerida y la velocidad de punta en un
factor de 10.3 y 2.5 respectivamente mientras que el nimero de bombeo, que indica la
capacidad de suministro de flujo de aire al sistema, disminuye. Por otro lado, en la escala
piloto de 110 L la potencia por unidad de volumen, numero de bombeo y oxigeno disuelto
disminuyen y la velocidad de punta aumenta en los factores respectivos. Estas tendencias
indican que el incremento de la velocidad de punta en cada escala compensa la
disminucién del nimero de bombeo con la finalidad de asegurar el suministro de oxigeno
al medio el cual en ambas escalas disminuye en un 76 % respecto al valor establecido en

el prototipo.

Al mantener el oxigeno disuelto constante se evidencia que en la escala laboratorio y
modelo incrementa la potencia por unidad de volumen de forma proporcional a la velocidad
de agitacién. De forma similar la velocidad de punta compensa la disminucién del nimero
de bombeo en funcién de su magnitud de disminucién; por otro lado, para mantener la
concentracion de oxigeno disuelto en ambas escalas el coeficiente de transferencia de

oxigeno aumento en un 13 % respecto al establecido en la escala prototipo.
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3.5. Conclusiones

La revision bibliogréafica realizada permitié establecer los parametros de operacion
mas relevantes en la escala prototipo para una velocidad de agitacion de 400 rpm
con una tasa de aireacién de 0.3VVM y una temperatura de operacion de 25°C, asi
como también la comparacion realizada entre las variedades de naranja empleadas
en los articulos revisados con respecto a la naranja agria cuitiva en el Ecuador con

una desviacién entre el 5y 17 %.

El dimensionamiento de las escalas modelo con una distancia entre agitadores de
0.5 veces el diametro del tanque describiendo un flujo paralelo fue posible mediante
la recopilacién bibliografica de relaciones estandar para tanques agitados con
sistema de doble agitacién tipo Rushton y articulos suplementarios referentes a la

serie de biorreactores Bioflo.

Debido a la naturaleza aerobia de las bacterias acéticas y a la necesidad de oxigeno
para la biotransformacién de etanol, los criterios mas relevantes para el escalado
fueron el KLa y el oxigeno disuelto los cuales permiten asegurar un adecuado
suministro de oxigeno al medio de cultivo con valores de 31.5 h™' y 2.33 ppm

respectivamente calculados a partir de la escala prototipo

Las condiciones de operacién obtenidas en las escalas laboratorio y piloto con
volimenes nominales de 15 y 110 L respectivamente se encuentran entre los
rangos esperados establecidos mediante revision bibliografica mediante los cuales

se proyecta que el desarrollo del proceso es viable.

3.6. Recomendaciones

En el presente trabajo valores de rendimientos fueron tomados de estudios
realizados en base a la produccion de vinagre a partir de vino blanco, por lo que se
recomienda desarrollarlo el proceso de fermentacién acética a partir de naranja con
el objetivo de determinar rendimientos reales y de esta forma obtener resultados

mas cercanos a los obtenidos.
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5. ANEXOS

ANEXO |

RELACIONES GEOMETRICAS PARA BIORREACTORES STR CON SISTEMA DE
DOBLE AGITACION TIPO RUSHTON

Tabla Al. Relaciones geométricas bibliograficas

Parametro Vasconcelos | Micale et al., | Devi & | Gonzalez-Saiz Cooker., 2000

etal, 1999 1999 Kumar, et al., 2009

2017

Diametro del tanque D D D D N/A
Altura del tanque 2D 2D 2D H/D= 2.01 D
Altura del liquido N/A N/A N/A HL/D= 1.37 N/A
Distancia entre D D D 0.83D Da
agitadores
Posicién del agitador 32D 3/2D 3/2D H2/D=1,02 N/A
superior desde el
fondo
Posicién del agitador D/2 N/A N/A H1/D=0.18 N/A
inferior desde el
fondo
Diametro del agitador . D/3 D/3 D/3 D/Da=2.335 D/4
Ancho de las aspas N/A N/A N/A W/Da= 0.209 N/A
Posicion del difusor D/10 D/10 D/10 Hs/D=0.1053 N/A
Diametro del difusor 0.15D N/A N/A Ds/D=0.3274 N/A
Ancho de los D/10 D/10 D/10 J/Da= 0.267 D/12
deflectores
Posicibn de los N/A N/A N/A HB/D= 0.22 N/A
deflectores desde el
fondo
Longitud de los N/A N/A N/A LB/Da= 3.38 N/A
deflectores

*D ( diametro del tanque), H( altura del tanque , HL( altura del liquido), H1( posicién del agitador inferior), H2( posicion del

agitador superior), Da ( diametro del agitador ), Hs ( posicién del difusor), J ( ancho de los deflectores) , LB ( Longitud de los
deflectores), W (ancho de los agitadores)
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ANEXO Il
RELACIONES GEOMETRICAS BIORREACTORES NEW BRUNSWICK SERIE BIOFLO

Tabla All. Relaciones geométricas birreactores Bioflo

Relacién Bioflo 4500 | Bioflo 115 Bioflo 415
H/D 1.97 1.97 2.84
HL/D N/A 1.44 2.3
Ha/Da 1.5 1.46 3.15
J/IDa N/A 0.2 0.27
H1/D 1.38 1 2.14
H2/D 0.39 0.48 0.39
Da/D 039 0.42 0.39
Hs/D N/A 0.28 0.26
Ds/D N/A 0.32 0.25
HB/D N/A 0.23 0.49
LB/Da N/A 2.67 5.9
L/Da N/A 0.29 0.11
W/Da N/A 0.34 0.17

*D (diametro del tanque), H (altura del tanque, HL (aitura del liquido), H1(posicién del agitador inferior), H2(posicién del

agitador superior), Ha (distancia entre agitadores), Da (diametro del agitador), Hs (posicién del difusor), J (ancho de los
deflectores) , LB ( Longitud de los deflectores), W (ancho de los agitadores, L ( longitud de las aspas), HB ( posicion del

deflector desde el fondo)
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ANEXO Iil
DETERMINACION DEL KLa EN LA ESCALA PROTOTIPO

Determinacion de la potencia por unidad de volumen

Calculo nimero de Reynolds

1

Kg 2
997.13W (0.036 m) 6.66;

Re = 9x10~* Pa s

Re = 9.64x103

Determinacion del nimero de potencia mediante la figura Alll
Np=6
Determinacion de la potencia sin agitacion

K 1\’
Po=6+997.13 "%+ (6.66-) «(0.036m)?
m N

Po=0.109W

Determinacién de la potencia con agitacién empleando la ecuacion 5

0.432
(0.109 W)? x 6.66 rps * (0.036m)3

3
(1x10-5 mT)o.se

Pg = 1224

Pg = 897x1072W
Determinacion de KLa
Se aplica la ecuacién 8 para determinar el KLa empirico

8.97x10-2w **%?

2 —_— 25
KLa( empirico) = (1.0386 x10% * 1.3191 %« 1,10725 = 137210 m?

x (1.08x10-3 %) 1-“")

KLa empirico = 42.95h71

Se aplica la ecuacioén 9 para determinar el KLa experimental
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KLa experimental =

KLa experimental = 31.5h™!

42.95-8

1.11
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Figura Alll. Relacién gréfica de nimero de potencia y nimero de Reynolds
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ANEXO IV
DETERMINACION DE OXIGENO DISUELTO EN LA ESCALA PROTOTIPO

Variables X;
_1-15
17 o5
X1 =-1

Concentracién final de etanol

94 Ac.acético
g Etanol

(60 — 6.6)M _ (47344 EtLanol 12

E= 1299 Ac.acético
’ g Etanol
gEtanol
E =594
L
Variable X,
| 5, = 5:94—20681
27 2739
X, = —0.538
Variable X;
4. = 18-19917
37 20,084
X, = —0.095
Variable X,
5, = 400600
7 5059
X, = —0.395
Variable X;
_25-295
57 452
X5 = —0.99
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Aplicacion del modelo matematico

i = 0,06874 — 0,00526(—1) + 0,043798 (—0.538) + 0,03401 (~0.095)
+0,031077 (~0.395) — 0,000232(—0.99) — 0,000595(—12)
—0,025606 (—0.538%) — 0,040034 (—0.0952) — 0,038633 (—0.3952)
—0,009619 (—0.992) — 0,0077 (—1)(—0.538)
—0,002372 (—1)(—0.095) + 0,044161 (~0.538) Xs
—0,013122(—1)(—=0.395) + 0,031656 (—0.538)(—0.395)
+0,009065 (—0.095)(—0.395) + 0,011637(—1)(~0.99)
—0,022271 (—0.538)(—0.99 — 0,017904 (—0.095)(—0.99)
+0,011003(—0.395)(—0.99)

p=1.12x10"2p"1

Concentracion final de microorganismos

Ln(X;) = Ln(3x108) + (1.12x1072 % 23h)
Xf = 3.88x10% Ufc/ml

Concentracién de biomasa

: g . 3.88x108 Ufc/ml
Concentracion final de biomasa = UfemlE
2.25 x106 n

mgbiomasa L1
i , mg

Concentracién final de biomasa = 172'6T

Tasa de consumo de oxigeno

116.96 M 1.12x10-2h~1 1.7x10~1 gbloznasa

g biomasa
To = g etanol
144 =—r——
g oxigeno
_, g oxigeno
7, = 1.57 x10 1T

Oxigeno disuelto en el medio

atml atm
1 0.082 298K 1.3x1073 {
_3 g oxigeno < 1 molR molL> + 1.57510-1 2 0¥1geno

0D =7.6X10 L 31.5h1 T 18 h1 Lh

2395103 goxigeno 1000 mg oxigeno 1L medo
= 2. * *
o L 1 g oxigeno 0.997 Kg medio

oD

0D = 233 ppm
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