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Resumen 

Resumen 

Azotobacter vinelándii es una bacteria Gram negativa productora de alginato. Cultivos de A. 

vine/andii en matraz producen alginatos con características reológicas de alta viscosidad en solución 

y altos pesos moleculares. Sin embargo, al cambiar la escala, por ejemplo, a biorreactor de 

laboratorio, bajo condiciones constantes de oxígeno disuelto y pH, las viscosidades y los pesos 

moleculares del polímero son menores en más de dos órdenes de magnitud. Con el objetivo de 

obtener alginatos con características semejantes a los obtenidos de cultivos de matraces agitados. se 

escaló el proceso. de matraces a biorreactor de laboratorio de 1 litro, manteniendo constante el 

suministro de potencia inicial. 

Operando el biorreactor de 1 litro, sin control de pH y TOD, a una potencia volumétrica inicial de 

0.27 W/L (potencia determinada en el matraz) se obtuvo una viscosidad similar del caldo (480 cps. 

con una concentración de 8 g/L de alginato ). Sin embargo, la capacidad viscositicante del alginato. 

así como su peso molecular promedio ( 1.1 x 106 g/gmol) füeron menores a los obtenidos en matraces 

( 1.9 x 106 g/gmol). por lo tanto, no se logró escalar la función objetivo. Sin embargo. en el 

biorreactor. disminuyendo el suministro de potencia inicial hasta 0.056 V..1/L, se obtuvo la misma 

tendencia ele la capacidad viscositicante. El peso molecular promedio máximo similar al obtenido en 

matraces. se obtuvo u una P/V inicial de 0.027 V..1/L. En todos los cultivos en biorreactor. la 

policlispersión de los alginatos obtenidos fue mayor (PI = 70-245) a las obtenidas en cultivos de 

matraces (Pl = 3-10). 

En los cultivos desarrollados en matraces, las altas viscosidades obtenidas provocaron que los caldos 

de cultivo cayeran en "fuera de fase", esto es que, Ja altura del líquido del matraz es menor con 

respecto al inicio del cultivo y, por lo tanto, la potencia suministrada disminuye. Se estimó que en 

cultivos de A. vinelandii el suministro de potencia puede disminuir alrededor de 6-7 veces, con 

respecto del inicio de cultivo. En biorreactor se simuló el posible perfil de caída de potencia. 

basándose en el consumo de potencia total en biorreactor a 0.056 W/L de potencia inicial. La 

máxima velocidad específica de crecimiento, el perfil de la capacidad viscositicante y el PMP 111,;, 

fueron muy similares. en matraz y en biorreactor. Sin embargo, el índice de polidispersión del 

alginato siempre fue mayor en cultivos de fermentador respecto a aquellas en matraz. 

,...... 



lmroducción 

Capítulo 1 

Introducción 

Los alginatos son copolímeros constituidos de residuos de ácido 13-D-manurónico y ácido a-L­

gulurónico. Debido a sus propiedades gelificantes y viscosificantes el alginato es utilizado en 

diversas industrias que incluyen la farmacéutica, la textil, la alimenticia y la biotecnológica 

(Clementi, 1997). Para los usos industriales, los alginatos son extraídos de algas marinas del grupo 

de las feofitas. Sin embargo, debido a los bajos rendimientos de extracción del polímero ( 10-40 % 

peso seco de alga), cambios en la calidad del alginato causado por fluctuaciones ambientales, alto 

contenido de impurezas y purificación costosa, han provocado que se busquen nuevas alternativas 

de producción (Mejía, 1997). Una de ellas, es el empleo de bacterias del género Awtobacter, ya que 

producen un polímero muy parecido al proveniente de las algas, sobre todo con relación a la 

presencia y longitud de los bloques de ácidos gulurónico (Sutherland, 1994). 

Se han llevado a cabo numerosos estudios sobre la producción de alginato por A. vinelandii y sobre 

la influencia de los parámetros ambientales; por ejemplo: efectos de los nutrientes, del tipo y 

cantidad de la fuente de carbono, el efecto del pH, adición de C02, de la temperatura del cultivo. de 

la agitación y el efecto de la tensión de oxígeno disuelto (Jarman et al, 1978: Clementi et al, 1995: 

Parente et al. 1998; Peña. 1998: Seañez et al, 2001: Peña et al, 2000). De toda la gama de factores 

estudiados en el cultivo de A. vi11ela11dii, se ha visto que la tensión de oxígeno disuelto (TOD) es un 

parámetro clave en la producción de alginatos en cultivo sumergido, tanto en matraces como en 

fermentador ( Horan er al, 1981: Horan et al, 1983; Chen et al, 1985: Brivonese y Sutherland, 1989; 

Peña et al, 1997: Parente et al, 1998; Peña et al, 2000; Parente et al, 2000). 

En fermentadores, a una TOD de 3 y 5 % se ha obtenido un peso molecular promedio máximo 

(PMPmáxl de alginato de 0.68 x 106 g/g mol, viscosidades menores a 100 cps (medidas a una 

velocidad de corte de 12 s·'. en un viscosímetro de cono y plato) y concentraciones de alginato de 3 

a 5 g/L (Trujillo, 1999: Peña et al, 2000). Sin embargo, en cultivos de A. vinelandii en matraces 
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/111roducció11 

Erlenmeyer, se ha obtenido un PMPm:1x de hasta 1.98 x 106 g/gmol y una viscosidad de hasta 520 cps 

con concentraciones de alginato de 5 g/L (Peña et al, 1997). 

Para cultivos de A. vi11ela11dii desarrollados en matraces, existen varios factores que pueden estar 

involucrados en la producción de alginato de alto PMP y viscosidad, tales como la TOD, el pH, el 

C02• las condiciones hidrodinámicas, entre otras. Peña et al ( 1997) demostraron que en matrnces 

balleados (condiciones de alta aireación/agitación), se obtienen alginatos con un PMP111:1x de 0.4 x 

J 06 g/gmol. Esto demuestra que las condiciones de baja aireación conducen a la producción de 

alginatos de mayor calidad, desde el punto de vista del peso molecular sintetizado por la bacteria. 

Si bien los cultivos de A. vi11ela11dii en matraces Erlenmeyer producen un alginato con 

características rcológicas de alta viscosidad y altos pesos moleculares, al trasladar el proceso (por 

ejemplo, a biorreactor de 1 L, 700 r.p.m., TOD de 3 o/o y 29 ºC), las viscosidades y los pesos 

moleculares del polímero son menores hasta en dos órdenes de magnitud (Peña, 1998), no obstante 

que la productividad se mejora. Debido a lo anterior, en el presente trabajo se propone escalar el 

proceso de matraces agitados en biorreactores de laboratorio para obtener alginatos de alto peso 

molecular y, en consecuencia, caldos con alta viscosidad. 

Una buena parte de los estudios en biotecnología se desarrollan en matraces agitados. Estos han 

mostrado ser una herramienta muy útil y común para el estudio de fermentaciones sumergidas a 

pequeña escala y proporcionan gran cantidad de información (Sumino et al, 1972; van Suijdam et al, 

1978: Bi.ichs. 2001 ). Sin embargo, algunas veces es imposible reproducir los resultados de matraces 

agitados en biorrcactorcs de laboratorio (Seañez, 1999; BUchs, 2001 ). La mayor ventaja de los 

matraces agitados es su fácil manejo y el hecho de que un gran número de experimentos pueden 

lle\'arse a cabo simultáneamente con un mínimo de material y prácticamente sin supervisión. Las 

grandes compañías que trabajan en el campo de Ja biotecnología realizan desde 10,000 hasta 

100.000 experimentos en matraces agitados anualmente (Büchs y Zoels, 2001 ). Estos sistemas de 

cultivo son utilizados para Ja determinación de condiciones básicas de proceso tales como pH, 

temperatura. relación de inoculación, evaluación de cepas, desarrollo de medios de cultivo, etc. 
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Sin embargo, aunque los cultivos en matraces agitados son de gran importancia práctica, se conoce 

muy poco acerca de sus características desde el punto de vista de ingeniería (Büchs, 2001 ). Este 

desconocimiento ha provocado que se lleven a cabo cultivos en condiciones no completamente 

conocidas. tales como suministro de potencia, el coeficiente de transferencia de oxígeno, el estrés 

hidrodinámico, la intensidad de mezclado. etc. Por lo tanto, es importante conocer los factores que 

influencían la fisiología y el rendimiento de los microorganismos en cultivos en matraces agitados. 

El PMP y la viscosidad de los caldos de cultivo conteniendo alginatos obtenidos en matraces 

agitados están influenciados por la capacidad de transferencia de oxígeno (Peña et al, 1997). Este 

parámetro a su vez, es afectado por las condiciones de operación: forma y tamaño del matraz. 

frecuencia de agitación, excentricidad (diámetro de rotación del matraz con respecto a un eje central 

en la incubadora). volumen de trabajo. propiedades superficiales del material (hidrofílico o 

hidrofóbico) y las propiedades físico-químicas del líquido (viscosidad, tensión superficial. 

solubilidad del oxígeno y difusividad) (Maier y Bi.ichs, 2001 ). Recientemente, Bi.ichs et al (2000a) 

han reportado un método para estimar el suministro de potencia en matraces agitados. Tomando en 

cuenta lo anterior. el coeficiente volumétrico de transferencia de oxígeno (kLa) y el consumo 

volumétrico de potencia (P/V), en sistemas de cultivo en matraces pueden ser utilizados como 

criterios de escalamiento de matraces a fermentadores de laboratorio (Sumino et al. 1972; Blichs, 

2001). 

Debido a sus propiedades gelificantes y viscosificantes, el uso final del alginato es fuertemente 

dependiente de su peso molecular, viscosidad en solución y polidispersióri de la masa molecular del 

polímero. Por lo tanto. es necesario encontrar, en biorreactores, condiciones de cultivo para la 

obtención de alginatos con características deseables, tales como los producidos en matraces 

agitados. Una estrategia es desarrollar cultivos en biorreactores, escalando el bioproceso de 

matraces. hasta donde ahora se han obtenido los mejores resultados en cuanto a viscosidad y a peso 

molecular. 

Uno de los parámetros más importantes en fermentaciones de microorganismos aerobios, en 

matraces y tanques agitados, es el suministro de potencia por unidad de volumen (P/Y). En la 

primera parte de este trabajo, se escalaron las condiciones iniciales encontradas en matraces agitados 
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(0.27 W/L de suministro volumétrico de potencia inicial en un biorreactor agitado de 1 L, sin control 

de pH ni de oxígeno disuelto). En la segunda parte del trabajo, el cultivo de A. vinelandii se sometió 

a P/V's iniciales menores y se evaluó su efecto sobre el crecimiento bacteriano, la producción de 

alginato, la capacidad viscosificante, la distribución de pesos moleculares del polímero y las 

viscosidades del caldo de cultivo. 
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Capítulo II 

Antecedentes 

2.1 Ventajas y problemas de los matraces agitados 

Los matraces agitados son ampliamente utilizados en la academia y en la industria, para la evaluación 

y desarrollo de bioprocesos. Existe una gran variedad de tareas para los cuales los matraces agitados 

son utilizados, por ejemplo: evaluación de cepas con actividades específicas, desarrollo de cepas 

utilizando mutación y selección, desarrollo de cepas recombinantes, elucidación de vías metabólicas. 

desarrollo y optimización de medios de cultivo, establecimiento de protocolos analíticos tales como 

concentración de inóculo. temperatura y pH óptimos, tiempo total de cultivo y evaluación de datos 

cinéticos (Solomons, 1969: Büchs, 2001 ). En los matraces agitados se pueden llevar a cabo un gran 

número de experimentos para observar el efecto de los diferentes componentes del medio de cultivo 

sobre el crecimiento y rendimiento de los microorganismos (Kennedy et al, 1994). Aunque las 

fermentaciones en matraces agitados han sido poco estudiadas desde el punto de vista de traslación 

de bioprocesos a fermentadores agitados mecánicamente. éstos han mostrado ser de una gran utilidad 

en el campo de la biotecnología (Finkelstein y Ball. 1992: Büchs, 2001 ). Otra gran ventaja de los 

matraces (no balleados). en contraste con otros tipos de biorreactores, es su muy bien definida área 

de transferencia de masa gas-líquido (Büchs, 2001 ). 

Sin embargo, existen varias limitaciones del uso de matraces agitados. Por ejemplo, Nakahara et al 

( 1992) mencionan que en los cultivos realizados en matraces agitados, el pH no se puede controlar y 

el control de la temperatura se lleva a cabo en el ambiente circundante (generalmente un cuarto o 

incubadora) y elJo no siempre garantiza que la temperatura en el cultiyo sea la misma. Además, bajo 

ciertas condiciones (i.e: nito volumen de trabajo, baja velocidad de agitación y excentricidad y/o con 

líquidos viscosos). los matraces son sistemas poco eficientes en términos de transferencia de gases 

(oxígeno y CO~). deficientes en el mezclado y monitoreo continuo (Aiba et al, 1973; Archambault et 

al, 1996: Henzler y Schedel, 1991). Aunado a lo anterior, existe evaporación considerable en los 
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cultivos de matraces agitados, la cual llega a ser hasta de un 20 % en dos o tres días de cultivo 

(Solomons, 1969; Kennedy et al, 1994). 

Además, se argumenta que la caracterización de los rendimientos de los microorganismos y 

optimizaciones realizadas en matraces agitados no tienen mucha relevancia, porque al trasladar el 

proceso a biorreactor, las velocidades de crecimiento de los microorganismos, productividad y los 

rendimientos muestran comportamientos diferentes (Kennedy et al, 1994 ), debido a diferencias en 

hidrodinámica, velocidad de transferencia de oxígeno, estrés hidrodinámico, suministro de potencia y 

transferencia de calor (Humphrey, 1998). 

El suministro insuficiente de oxígeno es uno de los problemas más frecuentes asociados con el uso 

de matraces agitados. Por ejemplo, la velocidad máxima de transferencia de oxígeno (OTRm4x) en 

matraces es más pobre que en biorreactores (tabla 1). 

Tabla l. Comparación de la velocidad nuíximu de transferencia ele oxígeno en matraces y biorreactores. 

Sistema Condiciones de operación OTRnuíx (moVL/h) Referencia 

Fermentador 1.5 L (agua). 2 turbinas Rushton 0.01-0.085 Hermann et al. 2001 
de 200-700 r.p.m. 1.0. VVM. 

Matraz Volumen nominal 250 mL. volumen de 0.005-0.017 Maier y Bi.ichs, 
llenado 26 mL (agua). excentricidad de 5 2001 

cm. agitación ele 20-280 r.p.m. 
Matraz Volumen nominal 250 mL. volumen de 0.0035 Hermann et al, 2001 

llenado 50 mL (agua), excentricidad de 2.5 
cm. a!.!itación ele 130 r.11.m. 

Matraz Volumen nominal 250 mL. volumen ele 0.015 Hermann et al, 2001 
llenado 30 mL (agua). excentricidad de 2.5 

cm. a!.!itación de 250 r.p.m. 
Matraz Volumen nominal 250 mL. volumen de 0.0030 Hermann et al, 2001 

llenado 75 mL (agua). excemriciclad de 2.5 
cm. agitación de 130 r.p.m. 

Los cultivos microbianos con limitación de oxígeno presentan varios problemas. Algunos de ellos son 

(Büchs, 2001 ): 

- El metabolismo de los microorganismos se vuelve más lento. 

- Pueden cambiar hacia un metabolismo parcialmente anaerobio .. 

- Se afecta la productividad del metabolito deseado. 

7 



Antecedentes 

- Pueden cambiar su metabolismo hacia la síntesis de otro metabolito. 

- En general, los potenciales de óxido-reducción de las células cambian. 

Debido a la pobre eficiencia de transferencia de oxígeno de cultivos en matraces agitados, se hu 

optado por la introducción de mamparas o bafles, lo cual resulta en altas transferencias de oxígeno, a 

lx~jas velocidades de agitación (McDaniel et al, 1965). Los valores del coeficiente volumétrico ele 

transferencia de oxígeno (kLa) en matraces baíleados pueden ser hasta un orden de magnitud 

superior. con respecto a los matraces no bafleados (van Suijdam et al, J 978). Sin embargo. el uso de 

hc(fles no es siempre recomendado ya que usualmente son hechos por diferentes fabricantes y, por lo 

tanto. no son reproducibles en geometría y tamaño, conduciendo a diferencias significativas en la 

transferencia de oxígeno entre matraces individuales (McDaniel y Bailey. 1969), así como el 

suministro de potencia (Büchs et al. 2001 ). Además, los matraces bafleados tienen Ja desventaja de 

generar regímenes de flujo difíciles de determinar ya sea turbulento, laminar o en transición (Büchs, 

2001 ). pudiendo conducir a resultados muy diferentes a Jos obtenidos en matraces no baíleados. Sin 

embargo. algunas veces el alto nivel de estrés hidrodinámico. causado por los ba.fles, puede ser una 

ventaja adicional. Ejemplos de ello incluyen Ja estimulación de mayor producción de lacasas 

sintetizadas por Barryosphaeria sp. (Dekker y Barbosa, 2000) así como una mayor síntesis de 

crit romicina producida por Sacc/wropolyspora erythraea (Bushell et al, 1997). 

Varios parámetros operacionales afectan el suministro de potencia (y por lo tanto al kLa) a líquidos 

contenidos en matraces agitados (figura 2.1). 

Forma y tamaño 
del matraz 

Volumen de 
llenado 

Tipo de 
tapón 

Presencia 
de bailes 

Velocidad de .,_..__..Ollilil.,..¡¡¡,¡¡¡¡¡....,.._ 
agitación 

Figura 2.1: Parámetros operacionales que afectan el suministro de potencia y kLa en cultivos de matraces. 
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Entre ellos se incluyen Ja velocidad de agitación, el tamaño y tipo de matraz utilizado, el volumen de 

llenado, la excentricidad (diámetro de rotación del matraz con respecto a un eje central en la 

incubadora) y la presencia de hafles, así como las propiedades del líquido, principalmente In 

viscosidad y la tensión superficial. Además, el tipo de material con que el tapón esta hecho afecta la 

transferencia de oxígeno. 

2.2 Suministro de potencia en matraces agitados 

El consumo volumétrico de potencia en caldos de fermentación es uno de los parámetros más 

importantes para el escalamiento de procesos microbianos (Büchs et al, 2001 ). El consumo ele 

potencia influencía directamente los parámetros de proceso de los cultivos, tales como: la 

transferencia de oxígeno, la remoción de dióxido de carbono, la intensidad del mezclado, el nivel de 

homogeneidad y el estrés hidrodinámico. La estimación del consumo de potencia en biorreactores 

agitados ha sido tema de numerosos estudios; sin embargo, en matraces agitados este tópico ha sido 

muy poco estudiado. 

Se han reportado en la literatura varios métodos para tratar de estimar el suministro de potencia de 

caldos de cultivo en matraces agitados. El primer reporte donde se determina el consumo de potencia 

en matraces agitados está basado en el incremento de calor de las paredes de vidrio del matraz. en 

matraces aislados (en la agitadora) y fue publicado por Sumino et al ( 1972). Sin embargo. el 

incremento de la temperatura fue muy bajo, además de que la interpretación de los resultados es 

complicada por la conducción térmica no definida del vidrio seco, en la parte superior del matraz. 

Otro método reportado para determinar el suministro de potencia en caldos de cultivo en matraces, 

es considerando el consumo de potencia eléctrica total de la agitadora. Este método fue utilizado 

pura estimar el consumo de potencia de jarras cilíndricas con volúmenes de líquido relativamente 

altos (de 2.1 a 6.9 litros) (Kato et al, 1995). Sin embargo, cuando se quiere determinar el consumo 

de potencia eléctrjca en agitadoras comerciales, bajo condiciones típicas de cultivo de 

microorganismos (matraces con volúmenes menores de 2 L), el consumo de energía eléctrica es difícil 

de precisar y varía con la carga de matraces en la agitadora, teniendo resultados no reproducibles. 
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Díaz et al ( 1996) propusieron una correlación para estimar el consumo de potencia en matraces 

agitados. El método está basado en la energía cinética adquirida por el matraz en cada oscilación del 

movimiento en la agitadora, la cual es inmediatamente transmitida al medio líquido. El suministro de 

potencia se calcula en función del tiempo empleado en cada choque del líquido con las paredes del 

matraz y de las características del movimiento asumido (uniforme o uniformemente acelerado). Sin 

embargo. los valores de potencia calculados no son del todo confiables ya que se basan solamente en 

suposiciones teóricas y no cuentan con validación experimental. 

Bi.ichs et al (2000a) propusieron recientemente un método confiable y reproducible para la 

determinación de la potencia suministrada a líquidos en matraces agitados. Este método emplea un 

indicador mecánico de torque en la parte externa de la agitadora. A partir de la frecuencia de 

agitación y de las mediciones de torque, la potencia consumida por la agitadora (la cual tiene una 

carga específica de matraces) puede ser calculada. La pérdida por fricción mecánica del sistema y la 

resistencia del aire en el matraz. son calibradas por medio de mediciones referenciales con agar 

solidificado del mismo peso. Con este método. el consumo ele potencia de 63 matraces puede ser 

medido simultáneamente y. por lo tanto. la precisión ele las mediciones se incrementa. Bi.ichs er al 

( 2000a) demostraron que el consumo de potencia en matraces agitados es relativamente alto y se 

encuentra al menos en el mismo orden de magnitud de los valores usuales de biorreactores agitados. 

En matraces agitados, el consumo de potencia se incrementa con la frecuencia de agitación. Sin 

embargo. con el incremento del volumen de llenado, el consumo de potencia decrece debido a que el 

área de fricción entre las paredes del matraz y el líquido es menor, a la misma velocidad de agitación. 

El ¡:;onsumo de potencia se incrementa con el tamaño~del matraz, a volumen de llenado constante, 

debido a que la velocidad relativa entre el líquido en movimiento y las paredes del matraz 

incrementan el área de fricción y ésta se incrementa con el diámetro del matraz (Bi.ichs er al. 2000aJ. 

Las propiedades de superficie de las paredes del matraz (hidrofóbico ó hidrofílico) también muestran 

un efecto significativo en el consumo de potencia (Büchs eral. 2001 ). Bajo las mismas condiciones 

de operación, el consumo de potencia en matraces que poseen paredes con cualidades hidrofóbicas 

muestran consumos de potencia menores con respecto a aquellos con paredes hidrofílicas. 
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Bi.ichs et al (2000b) llevaron a cabo determinaciones de consumo de potencia en matraces, utilizando 

líquidos Newtonianos con viscosidades desde. 0.8 hasta 200 mPa s, a diferentes volúmenes de 

llenado, velocidad de agitación, tamaños ele matraz y excentricidades. En líquidos viscosos, éstos 

autores observaron el fenómeno denominado "fuera de fase". Este fenómeno está caracterizado 

(figura 2.2 b y e) porque el líquido no sigue el movimiento ele la agitadora y la mayor parte de él 

permanece en la base del matraz. En consecuencia, la altura máxima del líquido en las paredes del 

matraz es reducida significativamente, respecto al sistema de baja viscosidad, reduciendo el área ele 

fricción entre el líquido y las paredes del matraz. Por lo tanto, el suministro de potencia disminuye 

drásticamente. 

Con el propósito ele determinar cuando un líquido ele alta viscosidad cae en "fuera de fase" en 

matraces. Blil:hs et al (2000b) introdujeron un número adimensional denominado "número ele fase" 

(Phl. Basados en la correlación propuesta (ver materiales y métodos), para Ph mayores a 1.26, el 

líquido del matraz se considera "en fase·· y el suministro de potencia no disminuye. Por su parte. para 

Ph inferiores a 1.26. el sistema se considera "fuera de fase" y las condiciones de cultivo son 

clesfa,·orables debido a la caída ele potencia y. por lo tanto, la disminución en el k1.tt. 

... 
(a) (b) (e) 

Figura 2.2. i\latraccs con líquidos de haja \'iscosiclad: a) 1 ml'a's y ele alta \'iscosiclacl (fenómeno "fuera de fase"): 
h) 7S ml'a's y e) 13S ml'a's (tomado de Biichs et al, 2000b). 

Los matraces batleados, con líquidos que tienen una viscosidad cercana a la del agua, también caen 

en "fuera de fase" a altas velocidades ele agitación (Bi.iehs et al, 2001 ). A diferencia de lo observado 

en matraces agitados sin bafles, en matraces baíleados, el consumo de potencia es influenciado por la 
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excentricidad. Por ejemplo, para matraces de 2 litros con un volumen de llenado de 400 mL a una 

excentricidad de 5 cm, el consumo de potencia fue mayor (3 W/L), si se compara con el experimento 

a una excentricidad de 2.5 cm (1 W/L). El volumen de llenado en matraces bafleados también 

influencia el consumo de potencia, pero a diferencia de Jos matraces no bafleados, el consumo de 

potencia se incrementa conforme el volumen de llenado es mayor (Biichs et al, 2001 ). Estos autores 

demostraron que a volúmenes de llenado de 20 mL (en matraces de 250 y 500 mL), el número y 

tamaño de los bq{les, así como valores bajos de excentricidad (2.5 cm) generalmente incrementan la 

probabilidad de inducir condiciones de operación "fuera de fase". 

2.2.1 Transferencia de oxígeno en matraces agitados 

Debido a que el oxígeno es un gas poco soluble en agua (por ejemplo, a 25 ºC y a 1 atmósfera de 

presión. el oxígeno disuelto es de sólo 8.7 ppm; Doran, 1998), el oxígeno en los cultivos microbianos 

puede volverse limitante si la demanda de oxígeno por los microorganismos excede su capacidad de 

transferencia a través de la interfase gas-líquido y/o tapón (Maier y Blichs. 2001 ). La velocidad de 

transferencia de oxígeno l OTR). en cultivos de matraces y biorreactores. es el principal parámetro 

que determina la velocidad de crecimiento. el metabolismo y el rendimiento de los microorganismos 

en los bioprocesos. La OTR es generalmente definida como: 

donde: 

k1.= Coeficiente de transferencia de oxígeno 

a = Arca interfacial 

C''= Concentración de oxígeno en el equilibrio 

C1. = Concentración de oxígeno en el seno del líquido 

El coeficiente de transferencia de oxígeno (kLa) es un parámetro fundamental que determina en gran 

medida la OTR a Jos microorganismos en los cultivos (Hermann et al, 2001). Los factores que 
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iníluencían el coeficiente de transferencia de oxígeno son (Maier y Büchs, 2001; Henzler y Schedel, 

1991): 

- El coeficiente de transferencia de oxí~eno (kL), el cual es dependiente de l!l clifllsi.vJdil<:t y. ésta a su 

vez depende de la temperatura, de la concentrac'ión de electrolitos y de Ja viscosidad del líquido. 

- El área de transferencia interfacial (a) que es afectada por la tensión superficial. y la viscosidad de la 

solución. 

El coeficiente volumétrico de transferencia de oxígeno (kLa) en matraces agitados, es función de la 

forma y el tamaño del matraz, el tipo de Lapón y Jos valores de kLa también dependen del tipo de 

método utilizado para su estimación (Maier y Büchs, 2001 ). Existen varios métodos reportados para 

estimar kLa en matraces agitados. Uno de los más utilizados es el método de oxidación de sulfito, el 

cual tiene la clesvenu~ja de que no se puede llevar a cabo en fermentaciones reales y el kLa 

determinado es sobreestimaclo. Otro método ha sido la técnica ele desgasificación y ha sido empleado 

utilizando medios de cultivo (Chain y Gualancli, 1964). 

Por ejemplo, Me Daniel et al ( 1965) estimaron el kLa en matraces Erlenmeyer tapados con algodón. 

midiendo en la fase gaseosa la concentración ele oxígeno disuelto por medio de electrodos de 

oxígeno. van Suijdam et al ( 1978) y Yeglio et al ( 1998) utilizaron agua destilada, midiendo el kLa 

mediante la técnica ele clesgasificación. Por otra parle, Henzler y Schedel ( 1991) trabajaron con 

matraces Erlenmeyer. Lomando muestras de gas del espacio de cabeza del matraz por medio ele una 

jeringa y analizando la concentración de oxígeno por medio de un espectrómetro de masas. Sin 

embargo. para matraces operados a las mismas condiciones, volúmenes ele llenado y volumen 

nominal. los valores de kLa reportados en la literatura (tabla 2), no muestran una gran variación 

(ivlaier y Büchs, 2001 ). 

El tapón de algodón, que garantiza la asepsia de los procesos fermentativos, puede llegar a ser una 

barrera importante para la aireación (Schultz, 1964), pudiendo disminuir considerablemente la 

transferencia de oxígeno y el cual depende de la densidad y el tipo de material con que este hecho el 

tapón. 
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Tabla 2. Correlaciones para kLa en matraces Erlenmeyer agitados de 500 mL de volumen. nominal y 
predicciones para condiciones de 100 mL de volumen de llenado, 200 r.p.m. y ·excentricida.d de 2.5 
cm. 

Autores Correlación propuesta kLa (h" 1
) 

\'all Suijdam et al, 1978 
(1) kLa=(n11fr¡) 27 

(2) 1 3 J'9[ o J lknzlcr y Schcdcl. l 'J9 I kLa = ~:. n-;di con constantes A y a 29 

(3) 

k ~ "" [ l ( 0380 ni 700 ir '"''Fe=":'' La= - + --- +- -
1-laardc y Zchncr. 1992 

d2 3600.Fr Ga 
25 

g (4VL J y Ga=-, -º 
v· 7tt1· 

(4) 
{V r4~ Vcljkovic et al, 1995 kLa= - 35 

VL 

! Vc~lio et al, 1998 

(5) Re=pndf y Se=_!)_ 
k . _ D¡, R "se'( di J( pD~.aire J con 
L'1--y e - --- r¡ pD,n 30 

i 
di2 db 11 

Hcnzler y Schedcl ( 1991) y Mrotzek et al (2001) demostraron que la resistencia del tapón en 

matraces es mínima y que la principal resistencia se encuentra en la interfase gas/líquido, aunque 

debido a la resistencia del tapón, la presión parcial del oxígeno dentro del matraz es más baja que la 

presión parcial del exterior. Chain y Gualandi (1954) así como Maier y Büchs (2001) publicaron 

estudios en los que evaluaron tapones de algodón de diferentes tamaños y densidades, demostrando 

que los tapones con alta densidad (peso de algodón/unidad de volumen) sí llegan a ser una barrera 

importante para la aireación en matraces agitados. Por ejemplo, Solomons ( 1969) reportó valores de 

velocidad de transferencia de oxígeno (OTR), para matraces abiertos, tapados con algodón y con 

tela (de muy alta densidad), concluyendo que los matraces abiertos tienen valores de OTR de hasta el 

doble de los obtenidos para los matraces con tapón. 
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Con respecto al efecto de la velocidad de agitación, Finn (1954) reporta que los valores del kLa en 

matraces agitados se incrementan al aumentar la velocidad de agitación. Chen et al ( 1985) reportaron 

que en cultivos en matruces Erlenmeyer de 500 mL, usando una cepa de A. vinelandii a un. volumen 

ele trubajo de 100 mL y a diferentes velocidades de agitación ( 110, 140 y 170 r. p.m), encontraron 

que la mayor producción de alginato (5.5 g/L) ocurrió a 170 r.p.m. Sin embargo, a mayores 

velocidades de agitación (200 r.p.m) la concentración de alginato disminuye (5 g/L), debido a que la 

fuente de carbono es usada principalmente para la producción de biomasa. 

Por su parte, bajos volúmenes de trabajo incrementan Ja transferencia de oxígeno. Por ejemplo, Olson 

y Johnson ( 194 7) reportaron que el volumen de 25 mL - (probando desde 25 mL hasta 300 mL) en 

un matraz Erlenmeyer de volumen nominal de 500 mL, daba los valores más altos de producción de 

biomasa de levadura. Schultz ( 1964) reportó el crecimiento celular de Bacill11s 111egateri11111 a 

diferentes volúmenes de trabajo en matraces Erlenmeyer de 500 mL y observó que el crecimiento 

celular disminuye conforme se aumenta el medio de volumen utilizado. McDaniel y Bailey ( 1969) 

midieron el crecimiento de E. co/i usando diferentes volúmenes de trabajo ( 1 O, 20, 40, 80, 140 y 200 

mL) en matruces Erlenmcyer de 300 mL y obtuvieron mayores valores de turbidez (4.5 veces) de 

diferencia entre los culti\'Os de 20 y 140 mL. concluyendo que al aumentar el volumen de medio 

utilizado disminuye significativamente el kLa. a la misma velocidad de agitación. Chain y Gualandi 

( 1954) realizaron un estudio más detallado. Los volúmenes caracterizados fueron de 50 y 100 mL 

par:i matraces de diferentes formas y Erlenmeyer de diferentes volúmenes nominales (250, 500, 1000. 

1 5001 y volúmenes de trabajo del 5. 1 O. 20 y 30 % del volumen total. Sus resultados indicaron que 

los matraces Erk:nmeyer operados a volúmenes de trabajo del 5 % dan Jos mayores valores de OTR. 

En relación al volumen empleado, las diferencias en los valores de OTR para matraces Erlenmeyer 

son ele hasta 3 veces, usando volúmenes de trabajo de 1 O y 30 %. 

En matraces, el efecto de la viscosidad sobre Ja OTR se ha cuantificado para el caso de cultivos 

miceliares. Por ejemplo. Chain y Gualandi (1954) reportaron que la OTR se reduce 

considerablemente (hasta 8 veces) en presencia de diferentes cantidades de micelio muerto de 

Pe11ici//i11111 clzrysogen11111, a Ja misma velocidad de agitación. van Suidjam et al ( 1978) reportaron 

valores de kLa más pequeños, empleando el hongo Penicifli11111 chrysogenum que Jos obtenidos a las 
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mismas condiciones con agua. Sin embargo, la diferencia en el kLa se hace más pequeña al aumentar 

la velocidad de agitación. 

2.3 Escalamiento 

El escalamiento de un proceso biotecnológico se efectúa cuando se traslada de una escala a otra, 

manteniendo un criterio físico constante ya sea de matraces a biorreactores o biorreactores a varias 

escalas de producción. Si se traslada de una escala menor a mayor se habla de escalamiento "hacia 

arriba" (scale-up) y. en forma inversa, de escalamiento "hacia abajo" (scale-down). El escalamiento 

surge de la necesidad de reproducir los resultados de procesos fermentativos a nivel laboratorio a 

escalas mayores. Durante el escalamiento, en cada una de las escalas se debe intentar mantener las 

condiciones ambientales en las que se desarrolla el proceso microbiano. 

El primer cambio de escala de un proceso biotecnológico, es cuando se pasa de la etapa de selección 

del microorganismo y optimización del medio de cultivo (generalmente en matraces), a una que 

involucre fermentadores pequeños de laboratorio. A nivel laboratorio, es fácil alcanzar un mezclado 

eficiente: sin embargo. las condiciones imperantes en matraces agitados son en general difíciles de 

reproducir en fermentadores pequeños de laboratorio (Galindo, 1996). Lo anterior es debido a que 

no es posible mantener todas las características adimensionales (tabla 3) a un mismo valor numérico, 

por lo tanto. es necesario restringirlo a un valor adimensional (Hempel y Dziallas, 1999) o a un valor 

ele operación similar (P/V) (Büchs et al, 2000a) ya que estos son, en la mayoría de los casos, los que 

determinan las velocidades de las reacciones biológicas en un sistema microbiano. Esto significa que 

muchos de los parámetros del proceso, en matraz y biorreactor, tales como: requerimiento de 

nutrientes, condiciones físico-químicas de crecimiento o procesos de transporte pueden ser 

totalmellle diferentes debido a su diferente geometría. 

Debido a la necesidad de reproducir los resultados encontrados de matraz a biorreactor, el 

escalamiento de procesos fermentativos se ha efectuado utilizando principalmente criterios de 

escalamiento, tales como: el coeficiente volumétrico de transferencia de oxígeno y potencia 
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suministrada por unidad de volumen (Sumino et al, 1972; Sumino et al, 1993; Panda, 1989; Palma et 

al, 1996; Muley et al, 1999; Bi.\chs et al, 2000a; Büchs, 2001). 

Tnhln 3. Números ndimensionales 1¡11e pueden ser usados en el escalamiento de matraz a biorreactor (Hempcl y 
Dziallas, 1999). 

Nombre Símbolo Significado 

Reynolcls Relación ele fuerzas inerciales y fuerzas viscosas. 

Re 
Relación entre 1110111e11t11111 ele transporte convectivo y 

difusividad 
Prandtl Pr Relación entre la clifusiviclacl de 1110111c11111111 y difusiviclad ele 

calor 
Schmiclt Se Difusiviclacl de 1110111e11111111/difusi\'iclacl ele masa 

Nusselt Radio ele un gradiente ele temperatura en una superficie a otra 

N11 
con otro gradiente de temperatura. 

Re Jación entre resistencia al transporte de calor 
molecular/resistencia al transporte de calor convectivo. 

Sherwood Radio de un gradiente de concentración en una superficie a 

Sh 
una con otro gradiente ele concentración 

Relación entre la resistencia ele masa molecular con la 
resistencia al transporte ele masa convectivo 

Número ele Np Relación entre las fuerzas de arrastre y gravitacionales 
potencia 
Stanton St Es una modificación del número ele Nusselt 

Fraude Fr Relación entre las fuerzas inerciales y las fuerzas 
gravitacionales 

Sin embargo. los resultados obtenidos en escalas mayores, no son siempre satisfactorios. Esto se debe 

a que conforme aumenta la escala de operación, el mezclado es cada vez más deficiente, dando origen 

a gradientes indeseables en las variables de proceso como pH, temperatura y concentración de 

sustratos, entre ellos el oxígeno (De León et al, 1995). 

Debido al gradiente de oxígeno, Jos microorganismos están sometidos a ambientes fluctuantes a lo 

largo ele su recorrido dentro del biorreactor, pasando de zonas bien mezcladas (regiones cercanas al 

impulsor con niveles altos de TOD) a zonas deficientes de TOD. Bajo tales condiciones, la 
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productividad de la mayoría de los procesos aerobios es afectada, ya que el comportamiento de los 

microorganismos puede ser alterado por los cambios continuos en la TOD (Buckland, 1984; Hempel, 

1988). En el caso de las fermentaciones aerobias, el escalamiento de procesos obtenidos en el 

laboratorio requiere de un análisis cuidadoso de cada una de las escalas, tanto en sus variables 

fisicoquímicas corno biológicas. Por lo general, en el laboratorio se opera con matraces agitados 

(aprox. de 500 rnL) o pequeños fermentadores, donde se buscan nuevos productos y se mejoran las 

cepas de producción. En planta piloto (5-500 L) se estudian efectos de aireación, temperatura y 

control de pH. En los fermentadores de producción (5,000-40,000 L) se trata de aumentar la 

productividad con respecto a los resultados obtenidos en planta piloto (Quintero, 1987). 

Los criterios de escalamiento comúnmente usados en reactores agitados consisten en mantener 

constante -en las diversas escalas- uno de los siguientes parámetros (Galindo, 1996): potencia 

volumétrica (P/V), tiempo de mezclado (tm). velocidad en la punta del impulsor (ND), coeficiente 

volumétrico de transferencia de oxígeno (k1_a) y el número de Reynolds (Re). La selección del criterio 

ele escalamiento depende en gran parle de las características particulares del proceso a escalar. Por 

ejemplo, para los cultivos sensibles a los esfuerzos de corle (microorganismos filamentosos. células 

animales) mantener la velocidad en la punta del impulsor resulta uno ele los criterios mtís adecuados 

(De León et al, 1995). En cambio, para cultivos reológicamente complejos. éste criterio no es del 

todo adecuado. ya que se requiere del suministro suficiente de potencia para asegurar un mezclado 

adecuado. 

2.4 Escalamiento: de matraces a fermentador 

La transferencia de procesos desarrollados en matraces agitados a biorreactores es problemática. 

Frecuentemente, el crecimiento microbiano y los rendimientos son significativamente diferentes 

dur~111le el escalamiento de matraz a biorreactor. Existe muy poca literatura científica para guiar el 

escalamiento de procesos de nivel matraz a nivel fermentador. Esto contrasta con el caso cuando el 

escalamiento se hace a diferentes escalas entre biorreactores agitados, en donde, las velocidades de 

transferencia de oxígeno, el suministro de potencia o Jos tiempos de mezclado son criterios que han 

conducido a escalamientos exitosos (Gerson y Kole, 2001 ). Lo anterior es debido que Jos matraces 
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agitados son sistemas geométricamente diferentes a Jos biorreactores y el concepto de escalamiento 

asume similaridad geométrica y Ja noción de mantener al menos un criterio de escalamiento constante 

(P/Y, kLa. t111 , ND, etc) (Hempel y Dziallas. 1999). 

A mediados de la década de los 40's, después de la Segunda Guerra Mundial, un gran número de 

compañías farmacéuticas buscaron comercializar antibióticos, tales como Ja penicilina. Al principio, 

éstos fueron producidos en cultivos sólidos utilizando el hongo Penici/li11111 notatum, en botellas de 

\'idrio. De ahí. los microbiólogos desarrollaron los primeros procesos de cultivo sumergido utilizando 

el hongo Pe11icilli11111 chrysogemrm y, en sus comienzos, la principal preocupación fue la transferencia 

de oxígeno (1-lumphrey. 1998). Los primeros trabajos con matraces agitados revelaron que los 

taroncs limitaban la transferencia de oxígeno. la cual depende del material con el que son hechos los 

tapones. Este problema se puede resolver incrementando Ja velocidad de agitación o usando matraces 

balkados o con paredes más inclinadas. logrando así incrementar la eficiencia de la transferencia de 

oxígeno (McDaniel et al, 1965: Humphrey, 1998). 

En biorreactores. la transferencia de oxígeno se optimizó relacionando cuantitativamente la demanda 

de oxígeno con el crecimiento de Pe11icilli11m chrysoge1111m durante la síntesis de antibióticos. Sin 

embargo. el coeficiente volumétrico de transferencia de oxígeno no es el único factor a considerar en 

la traslación de procesos (de matraces a fermentador). También se encuentran otros factores 

(Hu mphrey. 1998) tales como la transferencia de calor. el suministro de potencia. la calidad de 

mezclado. los esl'uerzos de corte, la velocidad superficial del aire y la tendencia a la inundación en los 

irnpu lsores. Descuidar alguno de esos factores puede conducir a fracasos en el escalamiento de 

matraz a biorreactor. 

Existen muy pocos reportes de escalamiento de cultivos de matraz a fermentador. A pesar de que los 

matraces han siclo una herramienta muy poderosa para la optimización de medios de cultivo, ya que 

han sido poco caracterizados en térnúnos de la transferencia de oxígeno y de consumo de potencia 

(tabla 4). 
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Tahla 4. Antecedentes ele ejercicios de escalamientos de procesos de matraz a fermentador 

Condiciones de cultivo 
(matraz) 

Criterio ele 
escalamiento 

Objetivo Resultados Referencia 

Matraces Erlenmeyer de 500 
mL de volumen nominal. 
con 100 mL de medio, 
operado a J(iO r.p.m. 

Matraces agitados ( 125 
mL de volumen nominal, 
con 25 mL de medio de 
cultivo a 60 r.p.m) 

k1a 
(36 h 1) 

k1.a 
(1.24 h' 1) 

k1.a 

P/V 

Matraces de 500 mL de 
volumen nominal a 
diferentes volúmenes de 
llenado (20, 40 y 60 
mL), utilizando dos 
velocidades de agitación 
( 190 y 240 r.p.m). 

1 W/L hasta 2.5 
W/L. 

Cultivos en matraz de 
500 mL de volumen 
nominal, 125 mL de 
volumen de llenado y 5 
cm de excentricidad. 

Matraces de 500 mL de 
volumen nominal y 150 
mL de volumen de lrahajo, 
agiladns a 150 r.p.m. 

k1.a 
(18 hº 1

) 

No 
reportado 

Al escalar las condiciones de matraces Biosíntcsis de cclulasa y xilanasa. con un 
cultivo de una mezcla de dos especies de 
hongos filamentosos: Tril'l1t1der111a resei [) 1-
6 y Aspcrgil/11s 1rc11tii Pt 2804. En 
hiorrcactores de 3 litros. 

agitados en el biorreactor. la síntesis de Panda ( 1989) 

Obtención de xilanasa en 
biorreactore.~ de 4 litros. 

Escalar la producción de 
nucleósidos de purinas producidos 
por una cepa mutante de 1Jacil/11s 
subtilis, desde matraces agitados a 
biorreactores. 

Escalamiento de la producción de 
8 cndotoxina de lJacillus 
t'111ri11gl'll.l'is var ke11yae a 
hiorreactor de varias escalas ( 10, 
50, 500 y 1,200 litros) 

Producción de ácido y-linoleico 
producido por el hongo 
filamentoso Mumr hiemali.1· IRL 
51. en fcrmcnladores de 1 O L. 

20 

enzimas decreció, lo cual pudiera ser 
debido a un mezclado ineficiente. 

La mayor actividad de xi la nasa (8. 9 U/mL) fue 
obtenida en cultivos de matraces agitados. 
alrededor de 1 O veces mayor en cultivos de 
hiorreactores. En cultivos de fermentadores, la 
actividad xilanasa decrece conforme se 
incrementa la tensión de oxígeno disuelto. 

En cada una de las condiciones probadas, el 
cscalamienlo fue cxiloso en cuanto a la 
com:cnlración de nuclcósidos de purina. Sin 
embargo. observó que la urca no fue 
complclamcnle mclabolizada en cultivos en 
biorreactor; por lo tanto, el pi 1 y la concentración 
de NH, fueron menores en binrreactores que en 
malraccs agi1ados. 

Escalamicnlo 
o cndotoxina. 
la rapidez 
toxina. 

cxiluso de la producción de 
También observaron una mejora en 

de esporulación y liberación de la 

El rendimienlo de ácido con base a la fuente de 
carhono y la producción de. ;ícido y-linoleico fue 
pníclicamcnle el mismo en cultivos en matraz y en 
hiorrcaclor 

Palma et al 
(1996) 

Sumino et al 
(1993) 

Muley et al 
(1999) 

Kennedy et 
al (1994) 
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2.5 Alginatos y Azotobacter vinelandii 

Existe una amplia variedad de polisacáridos que son producidos por microorganismos, por ejemplo: 

alginato, curdlano, dextrana, xantana, gelana, pululanos y glucanos. La tabla 5 muestra varias 

características de estos polisacáridos usados en la industria. 

T:1bla 5. Características de algunos polisacáridos sintetizados por microorganismos (Sutherlund, 1990). 

Polisacárido Fuente Estructura Incremento de Comportamiento 
demanda anual del polímero en 

(%) solución 
Flores,. l>l'ckwcr (1999) 

Curdlano Hongos: Homopolisacárido Fluido 
Sdl'roti11111 ro~fsii 1.3-~-D-glucano 1.7 No- newtoniano 
Sc'hi:m1h\'//11111 co11111111m· 

Dcxtrana Bacterias: Homopolisacárido ------- Fluido 
Lt·11c<nu1s/<JC 111cse11teroidcs 1.6-a-D-!!lucosvl No- newtoniano 

Pululano 1 Hllll!.!OS: Homopolisadrido ------- Fluido 
A11reo/}{/S1t'111111 ¡J11//11/(l/l,1· Maltotctraosvl No- newtoniano 

i Ge lana B;1cterias: Heteropolisacárido Fluido 

i 

1 

/
1sc1u/0111011as clodl'll L-rhamnosa. L- 2.1 No- newtoniano 

Lmanosa 
Xantana Bacteriano Heteropolisacárido Fluido 

X1111rho111011(1s c11111¡1l'stris O-glucosa- 5.0 No- new1011iano 
D-manosa-

0-glucoronato 
Alginato Algas: Heteropolisacárido Fluido 

Lm11i11aria, !1'1c1crocystis ere. Acido gulurónico y 3.3 No- newtoniano 
Bacterias: manurónico 
A:orobacrer spp. 
P.H'1tdomo11as S/JJJ. 

Los alginatos son obtenidos de las algas marinas de la familia Phaeop/zaceae. Entre los géneros más 

importantes se encuentran Laminaria, Ascophyflum y Macrocystis (Jarman, 1979). La gran 

,·ariabiliclad de composición de alginato entre cada especie, así como la dependencia de las 

condiciones climáticas bajo las cuales se produce el polímero, han motivado la búsqueda de nuevas 

fuentes de producción. 

La producción de alginatos microbianos podría tener la ventaja de tener una composición y 

rendimiento constante y podría volverse factible si el proceso de producción es optimizado y éstas 
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ventajas podrían resultar en un producto de mayor calidad (Sabra et al, 2001). Entre las bacterias 

potenciales para producir alginato están Jos géneros de Pseudomonas y Azatobacter. Los riesgos 

potenciales de patogcnicidad asociados con Pse11do111011e1s hacen de Azotobacter vinelandii una 

alternativa nüs apropiuda para la producción de alginatos. Además, Jos alginatos producidos por 

Pse11do111011as spp. contienen largas regiones contiguas de residuos L-manurónico, mostrando pobres 

propiedades gelificantes (Clementi et al, 1995). La producción de alginatos por cepas de Azatobacrer 

vinelmzdii tienen potencial para ser implementadas a nivel industrial; sin embargo, debido a los bajos 

rendimientos hasta ahora obtenidos, este proceso no ha logrado constituirse como una alternativa 

económicamente viable con respecto al alginato extraído de las algas marinas (Clementi et al, 1995; 

Peña, 1998). 

2.5.1 Azotobacter vi11ela11dii 

A:.otobacter vine/andii es una bacteria Gram-negativa, la cual crece en ambientes aeróbicos y es 

capaz de fijar nitrógeno (Clementi, 1997). Esta bacteria utiliza la fuente de carbono mediante la vía 

Entner-Doudoroff. ciclo de las pentosas fosfato y ciclo de los ácidos tricarboxílicos (ATC). En 

respuesta a incrementos de la tensión de oxígeno disuelto (TOD), A. vinelandii aumenta la velocidad 

específica de respiración. convirtiendo una gran proporción de la fuente de carbono a bióxido de 

carbono. un proceso energéticamente inútil para la producción de alginato. Este rasgo del 

metabolismo ayuda a mantener un ambiente de baja concentración de oxígeno, protegiendo al sistema 

nitrogenasas que son sensibles al oxígeno (Jarman, 1979). 

El alginato es un componente esencial del quiste de A. vinelandii. Este polisacárido cubre al quiste y 

protege a la bacteria contra la desecación y condiciones desfavorables. Las capas de intina (cubierta 

interior) y exina (cubierta exterior) contienen diferentes tipos de alginato (Sabra et al, 2000). El 

alginato también funciona como una barrera protectora contra la toxicidad de metales pesados y 

como un sistema intercambiador de iones, con una alta selectividad hacia los iones calcio. Además, el 

alginato le confiere a A. vinelmzdii una cubierta hidrofílica (cargada negativamente), Ja cual le brinda 

protección contra condiciones ambientales adversas (Fyfe y Govan, 1983). 
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2.5.2 Estructura y propiedades físicas de los alginatos 

Los alginatos son una familia de copolímeros binarios no ramificados; los cuales consisten de ácido 

a-D-manurónico (M) y su epímero, el ácido ~-L-gulurónico (G). El alginato de A. vinelandii consiste 

de bloques de copolímeros, compuestos de regiones homopolímericas de bloques M y G (figura 

2.3), interespaciaclos por regiones de estructura alternada (bloques MG). La variación de la secuencia 

de la cadena de alginalo en el bloque MG, la longitud y frecuencia de los bloques G son 

característicos del alginato de A. vi11ela11dii. Adicionalmente, los alginatos microbianos están 0-

acetilados en residuos 2 ó 3 del ácido a-D-manurónico (Sabra et al, 2001 ). 

a) 

coo. 

BLOQUES 
011 lll / o !VI ~coo. u ~'/ 

110 llO 1 º"'-...~º 110 

b) 

COO· 

Figuru 2.3. Monómeros estructurales del nlginnto: u) ,\cido gulurónico y b) Ácido nmnurónico 

La estructura de bloque y grado de 0-acetilación determinan las propiedades fisicoquímicas del 

alginato bacteriano. Desde el punto de vista comercial, la viscosidad y su capacidad para formar geles 

son las características más importantes de éste polímero; 

La viscosidad es función del peso molecular del alginato (Moe et al, 1995), así como de la 

polidispersión de su masa molecular y la concentración de polímero. Las propiedades gelificantes de 

los alginatos son debidas a su capacidad para unirse a cationes divalentes o multivalentes. El más 

importante es el ión calcio, el cual produce cambios conformacionales, induciendo la gelificación por 

el modelo conocido como la "caja de huevos" (Clementi, 1997). 
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2.5.3 Aplicaciones de los alginatos 

Los alginatos son principalmente usados en la industria alimentaria, la cual consume alrededor de 50 

% del alginato total extraído de las algas marinas y es utilizado en la producción de helados, flanes, 

mezclas de crema y pasteles (Gacesa, 1998). En la industria textil y papelera, ayuda a mejorar las 

propiedades superficiales de ropa y papel, mejorando la adhesión de colorantes (Sutherland y 

Ellwood. 1979 ). Los alginatos también se usan en el proceso de tratamiento de aguas, ayudando a 

incrementar la agregación de bacterias en procesos de floculación (Rehm y Valla, 1997). En la 

industria farmacéutica se usan para formar emulsiones estables e impresiones dentales (Skjak-Braek, 

1992: Clementi. 1997). 

Una de las aplicaciones biotecnológicas de los alginatos, es su uso en la inmovilización de células 

vivas de diferemes tipos. Por ejemplo, el alginato es usado como biocatalizador en varios procesos 

industriales. tales como la producción de etanol por células de levadura, o la producción de 

amicuerpos monoclonales en células de hibridomas (Skjak-Braek, 1992; Crescenzi, 1995; Clementi, 

1997). 

En medicina. los alginatos de alta calidad se usan para el tratamiento de la diabetes tipo l. por 

inmovilización de células f3 del páncreas (que producen insulina) en cápsulas de alginato, las cuales 

funcionan como un páncreas artificial (Sabra et al, 2001). Se ha reportado también que los alginatos 

estimulan el sistema inmunológico a través de los monocitos, ayudándoles a secretar citokinas, por 

ejemplo, para la expresión de interleucinas y factores a en necrosis tumorales (Otterlei et al, 1991 ). 

2.5.4 Factores y condiciones que influencían la producción de alginatos por fermentación 

Se han realizado varios estudios a fin de determinar cuales son los factores que infiuencían la 

producción de alginato por A. vinelandii. La aireación es un factor crítico que determina el 

rendimiento de alginato (Peña et al, 1997; Clementi et al, 1995). 
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La producción de alginato por A. vinelandii ha sido estudiada en cultivos en lote (Chen et al, 1985; 

Clementi et al, 1995; Clementi et al, 1999; Parente et al, 1998; Scañez, 1999; Trujillo, 1999; Peña et 

al, 2000) y en cultivos continuos (Horan et al, 1983; Annison y Couperwhite, J 986a). Esos estudios 

revelaron la importancia del oxígeno disuelto en la producción de alginato. A bajas TOD, la bacteria 

acumula poli-P-hidroxibutirato (PHB), el cual es un polímero de reserva, mientras que a altas 

tensiones ele oxígeno disuelto. A. vine/andii utiliza la fuente de carbono principalmente para la 

producción de biomasa (Horan et al, 1981; Peña et al. 2000). La conversión eficiente de sacarosa a 

alginato es lograda si el oxígeno es controlado a una tensión de oxígeno disuelto entre 1 y 5 % de la 

suturación (Chen et al, 1985: Annison y Couperwhite, l 986b). Horan et al (1983) demostraron que 

la tensión de oxígeno disuelto (TOD) fue uno de los factores más importantes entre los estudiados 

(fosfatos. molibdeno, hierro, nitrógeno. calcio, fuente de carbono y fosfatos) sobre la síntesis de 

alginato. PHB y crecimiento bacteriano. En dicho trabajo también se demostró el efecto causado por 

la tensión de oxígeno disuelto sobre la concentración final de alginato. 

!-!oran et al ( 1981 l midieron las actividudes específicas de las enzimas claves de la síntesis de alginato 

1glucoquinasa. fructoquinasa. fosfomanosa isomerasa, GDP manosa pirofosforilasa, y GDP manosa 

deshiclrogenasa). encontrando que las actividades de dichas enzimas, así como la productividad, 

fueron máximas entre 2 y 5 % de TOD. 

Peña ( 1998) y Peña et al (2000) estudiaron algunos factores determinantes en la biosíntesis y 

composición del alginato producido por A. vinelandii en biorreactor. Encontraron que la TOD y la 

\'clocidad de agitación influyen en la calidad del alginato (medida como viscosidad y peso molecular 

promedio). Al aumentar la TOD desde 1 a 5 % (a velocidad de agitación constante de 300 r.p.m), se 

incrementó tanto la productividad de alginato, como la cantidad de biomasa. Al incrementar la 

\'elocidad de agitación de 300 a 700 r.p.m. a una TOD constante del 3 %, la mayor producción de 

alginato <5.0 g/LJ se obtuvo con la velocidad más alta de agitación. La velocidad específica de 

producción de alginato fue tres veces mayor en el caso de alta velocidad de agitación (700 r.p.m.), 

comparado con la condición de menor agitación (300 r.p.m.). 
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Chen et al ( 1985) estudiaron el efecto de la aireación/agitación sobre la producción de alginato por 

A. vi11ela11dii en cultivos de matraces. Al variar la velocidad de agitación de 100 hasta 200 r.p.m., 

encontraron un óptimo de producción a 170 r.p.m. Brivonese y Sutherland ( 1989) experimentaron 

con dos velocidades de agitación en matraces agitados, observando que la productividad fue mayor a 

la velocidad 1m1s alta de agitación ( 180 r.p.m.). Resultados similares fueron encontrados por Salvagi y 

Salvagi ( 1992), quienes. al cultivar una cepa silvestre y una cepa mutante de A. vi11ela11dii en 

matraces obtuvieron los mayores rendimientos de producto a la mayor velocidad de agitación (240 

r.p.m.), obteniendo hasta 5.8 g/L de alginato. Clementi et al (1995) reportaron que el efecto de la 

agitación y de la aireación en cultivos de A. vinelandii DSM 576, en matraces, fueron similares a los 

obtenidos anteriormente por Chen et al ( 1985) y por Brivonese y Sutherland ( 1989). Encontraron 

que a valores intermedios de la velocidad de agitación (250-300 r.p.m.), las productividades fueron 

máximas: sin embargo, a valores mayores de 300 r.p.m., la cantidad de ulginato sintetizado disminuía 

hasta en un 60 % con respecto a velocidades de agitación de 250-300 r.p.m, como consecuencia de la 

alta aireación. A altas eficiencias de aireación. A. vinelandii incrementa su velocidad específica ele 

respiración para mantener la concentración de oxígeno baja y prevenir daño al sistema nitrogenasa 

( Sabra et al. 1999). 

Peña et al ( 1997) cultivaron a A. vi11ela11dii ATCC9046 en dos tipos de matraces: baflendos (con 3 

mamparas o bqfles en el matraz) y matraces no bafleados a 200 r.p.m. y 29 ºC, con un volumen de 

trabajo de 100 mL. La cantidad de polímero fue tres veces mayor en matraces convencionales (baja 

agitación/aireación) con respecto a matraces bafleados. Los pesos moleculares y la viscosidad de los 

caldos de fermentación fueron mayores en matraces no bafleados y el tamaño de las células fue el 

,k1ble con respecto a las células obtenidas de cultivos de matraces bafleados, debido a la acumulación 

de PHB. Los resultados de Peña et al ( 1997) concuerdan con lo reportado por Brivonese y 

Sutherland ( 1989), quienes argumentan que la acumulación de PHB en el espacio intracelular puede 

alcanzar hasta el 70 % del peso seco de las células. 

En cultivos en fermentadores a 3 y 5 % de TOD constante o a TOD oscilante (Peña, 1998; Trujillo­

Roldán et al, 2001 ), las características reo lógicas (viscosidad) y pesos moleculares de los alginatos 

(peso molecular promedio) han sido inferiores con respecto a lo obtenido en cultivos de A. vinelmulii 
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en matraces convencionales. Sin embargo, al cambiar la escala (por ejemplo, a biorreactor de 1 L. 

700 r.p.m., TOD de 3 % y 29 ºC) las viscosidades y los pesos moleculares del polímero sufren una 

caída ele más de dos órdenes de magnitud (Peña, 1998), no obstante que los rendimientos mejoran. 

En cultivos ele biorreactores se ha obtenido un peso molecular promedio (PMP) máximo de alginato 

de 0.68 x 106 g/g mol y viscosidades inferiores a los 100 cps (Peña, 1998; Trujillo, 1999; Trujillo­

Róldan et al, 2001; Peña et al, 2000). Sin embargo, en cultivos de A. vinela11dii en matraces 

Erlenmeyer, se han obtenido alginatos con un PMP máximo de hasta 1.98 x 106 g/gmol y 

viscosidades superiores a Jos 500 cps (Peña et al, 1997). 

2.6 Justificación 

Debido a que en matraces Erlenmeyer operados bajo nuestras condiciones "estándar" (200 r.p.m., 

500 mL de volumen nominal y 100 mL de volumen de trabajo) se producen alginatos con altos pesos 

moleculares y alta viscosidad aparente, en el presente trabajo se escaló el proceso de los cultivos de 

A. vi11ela11dii en matraces agitados a bimreactores de laboratorio (de 1 L). Una estrategia fue 

desarrollar cultivos en biorreactores escalando el proceso ele matraces, hasta donde ahora se han 

obtenido los mejores resultados en cuanto a viscosidad de Jos caldos y a peso molecular del alginato. 

Entre las características más importantes que pudieran determinar las características de PMP del 

alginato. en cultivos de matraces agitados, se encuentran el consumo de potencia por unidad de 

volumen (P/V) y el coeficiente de transferencia de oxígeno. Por Jo tamo. se utilizó al suministro ele 

potencia como criterio de escalamiento de matraces a biorreactor, pretendiendo obtener alginatos con 

características semejantes a los obtenidos en matraces agitados. 

2. 7 Hipótesis de trabajo 

Al trasladar el proceso, de matraz a fermentador de laboratorio, utilizando como criterio de 

escalamiento el suministro específico de potencia, Azatobacter vinelandii será capaz de producir 

alginatos de alta peso molecular promedio y alta viscosidad en solución. 
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Capítulo 111 

Objetivos 

General 

Escalar la producción ele alginatos, ele matraz a fermemador ele laboratorio para la obtención de 

alginatos con alto peso molecular y viscosidad en solución, similares a los que se obtienen en 

matraces agitados, con cultivos de Az.otobacter vine/andii. 

Particulares 

- Caracterizar el PMP del alginato y viscosidad del caldo de cultivo con Azatobacter vinelandii, en 

matraces agitados. 

- Escalar la producción de alginatos de matraz a biorreactor de laboratorio, usando el consumo de 

potencia volumétrica como criterio de escalamiento. 

- Obtener alginatos, en biorreactor, con pesos moleculares promedio, capacidad viscosificunte y 

viscosidades en solución, similares a los obtenidos en cultivos en matraces agitados. 

- Establecer las cinéticas de crecimiento y de producción de alginato, así como de la evolución del 

PMP. en cultivos de A. vinelmzdii llevadas a cabo a varios suministros de P/V. 
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Materia/es y Métodos 

Capítulo IV 

Materiales y métodos 

4.1 Materiales 

4.1.1 Microorganismo 

Se utilizó la cepa de colección de Azatobacter vinelandii ATCC 9046. 

4.1.2 Medio de cultivo 

El microorganismo se creció en medio Burk modificado, con la siguiente composición (en g/L): 

sacarosa (20): extracto de levadura (3): K1HP04 (0.66); KH2P04 (0. 16); MOPS (1.42): CaS04 

(0.05); NaCI (0.2): MgS04 .7H20 (0.2); NaMo04.2H20 (0.0029); FeS04 (0.027). Las sales de 

potasio. la sacarosa. el extracto de levadura y el MOPS se disolvieron en 900 mL de agua destilada y 

se ajustó el pH a 7.2 con NaOH (2N). A su vez, el sulfato de calcio se disolvió en 50 mL y las sales 

restantes en el mismo volumen de agua destilada. Con el objeto de evitar precipitaciones, las tres 

fracciones se esterilizaron por separado a 121 ºC durante 15 minutos y ya estériles se mezclaron en 

la campana de flujo laminar. 

4.1.3 Inóculo 

Los procedimientos de mantenimiento de la cepa han sido descritos en detalle previamente por 

ivliranda ( 1998). La cepa se transfirió de un cultivo de medio inclinado (slants) a cajas Petri, 

conteniendo medio Burk modificado. Se cultivó durante 72 horas a 29 ºC. Las células así obtenidas 

se usaron para la preparación del inóculo en fermentador, el cual es producido en matraz, de la 

siguiente manera: se inocularon 100 mL de medio de cultivo Burk modificado contenido en matraz 

Erlenmeyer de 500 mL y se incubó a 200 r.p.m. y 29 ºC, durante 24 horas o hasta alcanzar una 

densidad óptica de 0.1, medida a 540 nm en un espectrofotómetro Beckman, modelo DU 650. 
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4.2 Cultivos en matraces 

Los cultivos en matraces se realizaron por duplicado, llevándose a cabo en matraces Erlenmeyer 

convencionales de 500 mL de volumen nominal, conteniendo 100 mL de medio Burk, a una 

velocidad de agitación de 200 r.p.m., excentricidad de 2.5 cm y 29ºC, durante 72 horas, en una 

incubadora New Brunswick, modelo G-25. 

4.2.1 Estimación de suministro ele potencia volumétrica (caldos de cultivo a bajas viscosidades) 

En Ja figura 4.1 se muestran datos experimentales del suministro de potencia en matraces 

Erlcnmeyer de 500 mL, 2.5 cm de excentricidad, a diferentes volúmenes de llenado con agua (20. 50 

y SO mL), a varias velocidades de agitación. Los datos fueron proporcionados por el Prof. Jochen 

Biichs (Aachen, Alemania: comunicación personal), los cuales fueron medidos de acuerdo al método 

reportado por Blichs et al (2000a). 
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Figura 4.1. Determinación del suministro de potencia en matraces de 500 mL con 100 mL de agua a una 
\'elocidad de agitación de 200 r.p.m. y 2.5 cm de excentricidad. 
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Para predecir el consumo de potencia a un volumen de trabajo de 100 mL agitados a 200 r.p.m, se 

extrapoló (figura 4.2) mediante una correlación lineal, a partir de Jos datos experimentales del 

suministro de potencia con volúmenes de agua de 20, 50 y 80 mL. A mayor volumen de llenado, el 

suministro de potencia es menor. El resultado fue un suministro de potencia de 0.27 W/L. 

40 60 80 100 

Volumen del agua (mL) 

Figurn -1.2. Dcterminaci<ín del suministro de potencia en matraces de 500 mL con 100 mL de agua 11 un11 velocidud 
de ugitución de 200 r.p.m. y 2.5 cm de excentricidad. 

4.2.2 Determinación del mí mero de fase en caldos de cultivo de altas viscosidades 

Debido a las altas viscosidades encontradas en los calcios de cultivo de A. vinelandii producidos en 

matraces y como se ha discutido en la sección 2.2 de Antecedentes, el consumo de potencia del 

líquido del matraz disminuye. Por lo tanto, es necesario determinar las condiciones cuando el líquido 

del matraz cae en "fuera ele fase", es decir, cuando el líquido no sigue el movimiento de la agitadora, 

la altura del líquido decrece y por ende, el consumo de potencia disminuye. Büch et al (2000b) 

propusieron el "número de fase" (Ph), el cual. sirve para determinar a que valor de viscosidad la 

altura del líquido del matraz disminuye: 

Ph = e/di*(l+3* log 10 (Ref)), si Ph > 1.26, entonces el líquido permanece "en fase" . ~ : .. 

. '··. 
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donde: 

Ph =número ele fase·(-) 
Ref= número ele Reynolcls ele la película del líquido en el matraz(-) 
di = diámetro máximo interno del matraz (m) 
e= excentricidad ele la agitadora (111) 

7t 4 V,13 2 

( ]

2 

Ref=Re2 1- !-~(-¿-J 

donde: 

Re= número ele Rcynolcls (-) 
\'L= volumen ele trabajo (m3

) 

di= cliúmetro múximo interno del matraz (m) 

Materiales y Métodos 

Büchs eral (2000a) reportaron que el número de Reynolds en matraces agitados se obtiene a partir de: 

donde: 

p =densidad del líquido (kg/m3
) 

11 = ve)ocicfacf de agitación (s"1
) 

di = diámetro máximo interno del matraz (m) 
11 = viscosidad del caldo de cultivo (Pa s) 

Re = p.n.di2/r¡ 

Para números ele fase (Ph) mayores a 1.26, el suministro de potencia no disminuye (ver anexo, A2). 

Para Ph 's inferiores a 1.26, la altura del líquido del matraz cae y, por lo tanto, el consumo de 

potencia del líquido (a alta viscosidad) del matraz es menor. 

4.3 Cultivos en fermentador 

Los cultivos se realizaron en un fermentador de 1.5 L (Virtis) equipado con dos turbinas Rushton 

(diámetro impulsor/diárnetro tanque=0.5) con un volumen inicial de 1.0 L. El pH no se controló. La 
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tensión de oxígeno disuelto (TOD) se midió mediante un electrodo polarográfico de oxígeno 

(lngold) cuya señal fue amplificada y adquirida por una computadora (Compaq). La TOD no se 

controló y se permitió variar libremente. Las fermentaciones se corrieron a un flujo de gas constante 

de 800 ccpm, 29 ºCy a diferentes velocidades de agitación (140, 180, 200 y 340 r.p.m.), llevándose 

a cabo dos réplicas. Cada 12 horas se tomaron muestras de 16 mL para las determinaciones 

analíticas. 

4.3.1 Determinación de consumo de potencia en fermentador 

Para la determinación del suministro de potencia en el fermentador de 1.5 litros, a éste se le adaptó 

una base para poder montarlo sobre un dinamómetro de cojinete neumático (Reséndiz et al, 1991 ). 

Este tipo de dinamómetro permite la determinación del torque de reacción debido a la rotación del 

impulsor inmerso en el fluido. Una celda de carga detecta la fuerza de reacción. Con la ayuda de ésta 

y el brazo de palan~a, se calcula el torque de reacción. El torque relaciona el brazo de palanca 

utilizado y Ja fuerza suministrada, de acuerdo a la siguiente ecuación: 

donde: 

B= Brazo de palanca utilizado (0.20 m) 
J'vl= Torque (N.m) 
F= Fuerza (N) 

M=F*B 

La potencia se relaciona con el torque (M) transmitido por el impulsor de acuerdo a la siguiente 

relación: 

P=m*M 

donde: 

m =Velocidad angular= 27tN (sº1) 

N= Velocidad de agitación (s"1
) 

Las mediciones de consumo de potencia se llevaron a cabo con dos impulsores tipo Rushton con un 

diámetro del impulsor de 0.05 metros y diámetro del tanque de 0.102 m y con un volumen de trabajo 

de 1 litro (agua), configuración del biorreactor con la cual los cultivos de A. vinelandii son llevados a 
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cabo para la producción de alginato. En la figura 4.3 se muestra el suministro de potencia gaseada 

(0.8 VVM), en agua, en función de la velocidad de agitación. A una velocidad de agitación de 340 

r.p.m. se tiene un suministro de potencia de 0.27 W/L, semejante el obtenido en matraces. 

3.0 

2.7 

2.4 

2.1 

~ 
1.8 

1.5 

~ 1.2 

0.9 

0.6 

0.3 

o.o 
100 200 300 400 500 600 700 

Velocidad de agitación (r.p.m.) 

Figura 4.3. Relación entre la velocidad de agitnción y el suministro de potencia gaseada (0.8 VVM) en biorrcnctor 
de 1 litro, utilizando agua. 

4.3.2 Determinación de consumo de potencia en fermentador a altas viscosidades 

Para determinar el consumo de potencia en fermentador con caldos de cultivo durante la producción 

de alginato, se prepararon soluciones de diferentes concentraciones de alginato de Macrocysris 

pyr(fera (Kelco, Sigma Co.) de viscosidad media. Las concentraciones utilizadas de alginato ( 1, 3, 5, 

6 y 1 O g/L). se disolvieron en agua y posteriormente se adicionaron en el fermentador de 1.5 litros. 

El suministro de potencia se determinó directamente a través del dinamómetro, tal como se detalló 

en Ja sección 4.3. 1 de antecedentes. 

4.3.3 Determinación de las propiedades reológicas de soluciones de alginato 

Las propiedades reológicas de las soluciones de alginato se determinaron en un reómetro (Contraves, 

Reomat 120), usando el dispositivo DIN 125. Para ello se prepararon soluciones de diferentes 
;.· 
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concentraciones de alginato de Macrocystis pyrifera (Kelco, Sigma Co.) de viscosidad media, 

obteniendo el índice de flujo (n) y el índice de consistencia (K), de la ley de la potencia: 

donde: 

'!=esfuerzo de corte (Pa) 
K =índice de consistencia (Pa.s") 
i' =velocidad de corte (s" 1

) 

n = índice de flujo (-) 

'!= K:y" 

Graficando log 'en función de log yse obtiene una línea recta 

Log '! = LogK + nLogy 

Cuya pendiente es n y elantilogaritmo de la ordenada al origen es K (figura 4.4). 
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Figura 4.4. Relación de la velocidad de corte {y) y el esfuerzo de corte ('t) para .obtener el índice de consistencia 
{K) y el índice de flujo {n). 
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4.4. Métodos aiialíticos 

4.4.1 Estimaciónde biomasa por turbidimetría 

Se tomó una alícuota de 1.0 mL del caldo de fermentación y se diluyó 1150 con agua destilada. 

Posteriormente, se leyó Ju absorbancia de la muestra a 540 nm en un espectrofotómetro Beckman 

modelo DU 650. Los vulores se usaron como una manera rápida de determinar el crecimiento 

bacteriano (Miranda, 1998). 

4.4.2 Determinación de la concentración de biomasa 

La determinación de la concentración de biomasa se llevó a cabo por un método gravimétrico de 

peso seco (en g/L), tal como lo describe Peña ( 1998): 

Se mezclaron JO mL de caldo de cultivo con 1.0 mL de EDTA (0.1 M) y 1.0 mL de NaCI 

( 1.0 M). Se centrifugó a 12,000 r.p.m. durante 15 minutos en una centrífuga Beckman J2HS 

(Rotor JA20). 

Se separa el sobrenadante y posteriormente el centrifugado (paquete celular), se Java dos 

veces con una mezcla de 0.1 M EDT A: 1 M NaCI ( 1: 1 v/v). El paquete celular es filtrado al 

vacío a través de membranas Nucleopore de 0.45 µm de tamaño de poro, previamente 

taradas. 

La membrana fue secada por 24 horas a 70 ºC en estufa (Felisa), para finalmente pesarse y 

obtener por diferencia de peso Ja cantidad de biomasa (peso seco). 

4.4.3 Cuantificación del alginato 

La técnica se basa en Ja precipitación de alginato con isopropanol y cuantificación gravimétrica del 

mismo (Jarman et cd, .1978). El procedimiento es como sigue: 
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Se mezclaron 1 O mL de caldo de cultivo con 1 mL de NaEDT A (0.1 M) y 1 mL de NaCI ( 1.0 

M) y posteriormente se centrifugó a 12,000 r.p.m. (centrífuga Beckman 12-HS) durante 20 

minutos. 

Se separó el sobrenadante y se mezcló con 30 mL de isopropanol, dejando reposar 1 O 

minutos, para la precipitación del producto. 

El producto se filtró en membranas Nucleopore de 0.2 µm, las cuales se secaron a 70 ºC por 

24 horas (hasta peso constante). Finalmente, se pesó el filtro y se calculó por diferencia de 

peso la concentración de polisacárido en el medio. 

4.4.4 Determinación de sacarosa por el método de 13-fructofuranosidasa-DNS 

Este método se basa en la hidrólisis de la sacarosa usando una invertasa y la posterior medición de 

los azucares reductores libres por la reducción del ácido dinitrosalicílico (DNS), formando un 

compuesto nitroaminado colorido (amarillo), cuya densidad óptica es proporcional a la 

concentración de grupos reductores (Miller, 1959). 

Preparación de reactivos: la solución de DNS se preparó pesando 16 .g de hidróxido de sodio, 300 g 

de tartrato de sodio y 1 O g de DNS y mezclar en este orden en 1.0 L de agua destilada, calentando 

para una disolución total, con adición lenta del DNS para evitar precipitación. La solución 

enzimática se preparó como sigue: mezclar 2.5 mg de la enzima ~-fructofl.1ranosidasa (Gist-Brocades 

con una actividad de 243 U/mg a 40 ºC) con 1 mL de amortiguador de citratos (0.32 M, pH 4.6). El 

procedimiento es como sigue: 

Se tomó una alícuota de 1.0 rnL del caldo de fermentación y se diluyó 1/25 con agua 

destilada y se sirvieron 0.9 rnL en tubos de ensayo y se mezclaron con 0.1 mL de la solución 

enzimática. 

La mezcla se incubó a temperatura ambiente durante 1 O minutos y posteriormente se 

adicionaron 1 mL de DNS (ácido 3,5-dinitrosalicílico, Sigma Chemical Co.) a cada muestra. 

Los tubos se calentaron a ebullición durante 5 minutos e inmediatamente después se 

enfriaron en baño de hielo. 
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A cada tubo se le adicionaron 10 mL de agua destilada y se leyó la absorbancia a 540 nm 

(espectrofotómetro Beckman DU 650) contra un blanco de reactivos. 

Los valores se extrapolaron en la curva patrón, la cual se elaboró utilizando soluciones de 

sacarosa en concentraciones de 0.2 a 1.0 g/L (figura 4.5). 
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Figuru 4.5 Curva patrón para la determinación de sacarosa. 

4.4.5 Determinación de viscosidad del caldo de cultivo 

0.5 0.6 

La viscosidad del caldo de cultivo se midió en un viscosímetro de cono y plato (Wells-Brookfield 

L VT, Series 82198). Todas las determinaciones se hicieron a temperatura ambiente (25 ºC) a 6 r.p.m 

y usando el cono CP-52, lo cual corresponde (de acuerdo a los datos del fabricante) a una velocidad 

de deformación de 12 s-1
• 

4.4.6 Distribución de pesos moleculares 

La distribución de pesos moleculares se determinó por cromatografía de filtración en gel (CFG) 

usando una serie de columnas Ultrahidrogel (UG 500 y 2000, Waters) de. 7.8 mm (diámetro interno) 

por 300 mm, acopladas a un equipo de HPLC (Waters 625) con un detector de índice de refracción 

(Watcrs, 41 O). Como fase móvil se usó NaN03 0.1 M a 35 ºCa un flujo de 0.9 mUmin. La señal del 

detector fue procesada con un programa PC compatible (Máxima GPC, Waters). La calibración de 
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las columnas se llevó a cabo utilizando pululanos de Aerobasidium pullulans como estándares de 

peso molecular con un rango de 5,800 a J ,600,000 daltones (Peña, 1998). 

Para el análisis se usaron 50 µL de muestra (O.O 1 O g de alginato disuelto en 1 O mL de solución de 

nitrato de sodio O. I M y filtrada en membrana N11cleopore de 0.22 µm), utilizando una jeringa de 100 

µL. La manera como se almacenaron las muestras del alginato obtenido en cultivos para el posterior 

análisis fue la siguiente: 

Se separó el alginato del contenido celular, de la misma manera como se realiza para la 

cuantificación del alginato. 

Se decanta el isopropanol y se lleva el alginato centrifugado a recipientes Eppendorf de 1.0 

mL de capacidad. Se retira la humedad por medio de un Savant de las muestras y se guardan 

a 4 ºC hasta el momento del análisis. 

Se toman entre 20 y 30 mg de alginato seco y se resuspenden en 1.0 M de nitrato de sodio, 

dejando en reposo un mínimo de 8 horas. Se filtra la muestra resuspendida en membrana 

N11cleopnre de 0.2 µm y se procede a inyectar en el HPLC. 

4.5 Cálculo de los parámetros cinéticos)' estequiométricos 

Asumiendo que la velocidad de crecimiento de las células se incrementa en forma constante, 

durante la fase exponencial. La velocidad máxima específica de crecimiento (µmáx) fue calculada 

mediante la siguiente expresión: 

dX/dt= µX 

Donde: 

dX/dt= Velocidad de crecimiento 

~t =Velocidad específica de crecimiento en la fase exponencial 

De la integral de la ecuación ( 1) se obtiene: 

Simplificando: 

lnX = In Xo + µt 
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Posteriormente se graficó el tiempo contra lnX y la pendiente obtenida representa la velocidad 

específica de crecimiento. 

La cinética de formación de producto puede ser descrita por la ecuación de Luedeking-Piret, la cual 

ha sido utilizada con éxito en la descripción de la cinética de producción de exopolisacáridos 

sintetizados por Xanth0111011as campestris, Aureobasidium p111/11la11s, Azatobacter vinelandii y 

Pse11do111011as sp. (Luong et al. 1988; Weiss y Ollis, 1980; Serrano-Carreón et al, 1998). Para el 

caso de A. 1·i11elandii, la generación de alginato puede estar asociado al crecimiento bacteriano 

( dX/dt) y/o estar asociada a la fase estacionaria (X). Esta relación es representada por la siguiente 

ecuación: 

dP/dt = a. dX/dt + f3X (1) 

El parámetro a. se obtiene a partir de la ecuación logística: 

dX/dt = µx (1-X/Xm) (2) 

Donde: 

Xm = máxima concentración de biomasa 

La integración y rearreglo de la ecuación (2) genera la siguiente ecuación: 

X (t) = Xo{e"µt/[1" (Xo/Xm)(l-e"µt)] (3) 

la integración de la ecuación ( 1) y la posterior sustitución en la ecuación (2) genera la evolución de P 

en el tiempo (4): 

P(t) =Po+ a.(Xm/µ) ln[l-(Xo/Xm)(l- e"µt)] 

+ f3Xo{e"µt/[1- (Xo/Xm)(l-e"µt)]} 
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El parámetro p (constante no asociada al crecimiento) se evaluó a partir de Jos datos experimentales 

de c/P/dt tomados de Ja cinética de cultivo en Ja fase estacionaria. 

P= (dP!dt)Xm 

El valor (c/P/dt) se obtuvo a partir de Jos incrementos de P (alginato) en el tiempo (t) a partir de los 

elatos experimentales. 

El parámetro a se obtiene a partir de la ecuación (4) rearreglada: 

De tal forma que: 

Como: 

P(t) = Po+ a.Xo { e"µt/ [ 1-(Xo/Xm)( 1- e"µt)]} 

+ PCXm/µ) In[!- (Xo/Xm)(l-e"µt)]} 

P(t)- Po= a.Xo {e"µt/ [1-(Xo/Xm)(l- e"µt)]} 

+ PCXm/µ) In[ 1- (Xo/Xm)( 1 ~e"µt)]} 

X(t)= { e"µt/ [1-(Xo/Xm)(I- e"µt)]} 

(5) 

El parámetro a (constante asociada al crecimiento), se obtuvo de la pendiente que resulta de graficar 

P-Po-P(Xm/µ) ln[l- (Xo/Xm)(l-e"µt)]} contra X(o)- X(t). 

4.6 Estrategia experimental 

El objetivo principal del presente trabajo fue es<;:alar cultivos de A. vi11e/a11dii de matraz a biorreactor 

ele 1 litro para la obtención de alginatos de alto peso molecular y alta viscosidad en solución. Para 

ello se plateó la estrategia experimental esquematizada en la figura 4.6. 
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El primer paso fue estimar el suministro de potencia en los matraces Erlenmeyer de 500 mL, 

operados a nuestras condiciones "estándar" (100 mL de volumen de trabajo, 200 r.p.m. y 2.5 cm de 

excentricidad), la estimación del suministro de potencia bajo esas condiciones se realizaron a partir 

de datos experimentales proporcionados por el Prof. Blichs (2001, Comunicación personal). Los 

datos experimentales proporcionados, se obtuvieron con el método reportado por Blichs et al 

( 2000a). A partir de los datos experimentales del suministro de potencia a diferentes volúmenes de 

llenado (20, 50 y 80 mL) y 200 r.p.m, de matraces Erlenmeyer de 500 mL, se estimó un consumo de 

potencia tü.27 W/L) para los matraces operados a nuestras condiciones "estándar". 

Calcular P/Vcn 

' l "Condiciones estándar'' Cultivos a P/V similares a las 
(100 mL, 200 rpm) "condiciones estándar'' ele los rnatraces • [fil] ...._ ¡Escalamiento exitos()¡....~ 

• 

Figuru 4.6. Estrategia experimental. 

Posibles 
cxplicac iones 

En biorreactor (volumen nominal de 1.5 litros, con 1.0 lt. de volumen de trabitjo, 2 turbinas Rushton 

y 0.8 VVM), el consumo de potencia fue medido con un dinamómetro, en el cual se adaptó el 

biorreactor. Como se detalló en la sección 4.4,2, a 340 r.p.m el suministro de potencia fue similar al 

estimado para los cultivos de matraces, al inicio de la fermentación. Posteriormente, se escalaron los 
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cultivos de A. vinelandii a biorreactor, utilizando como criterio de escalamiento el suministro de 

potencia. Si la función objetivo no se lograba, entonces se realizarían cultivos en biorrcactor a otras 

P/Y 's iniciales. Por último, se ofrecerían posibles explicaciones sobre el éxito o fracaso del 

escalamiento de las funciones objetivo, basadas en el comportamiento del suministro de potencia, en 

matraz y biorreactor, durante el cultivo de A. vi11ela11dii. 
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Capítulo V 

Resultados y Discusión 

5.1 Cultivos de Azotobacter vi11ela11dii en matraces bajo condiciones "estándar" (0.27 W /L) 

En la figura 5.1 se muestran las cinéticas de crecimiento de biomasa, producción de alginato, pH, 

viscosidad aparente y consumo de sacarosa para el cultivo en matraces a 0.27 W/L de potencia inicial 

(calculada para las condiciones "estándar"). Cada uno de los puntos representados en la gráfica indica 

el promedio de dos cultivos independientes. La concentración máxima de biomasa fue de 5.1 g/L 

tfigura 5.la), a las 72 horas de cultivo. con una máxima velocidad específica de crecimiento de 0.09 

11· 1
• La producción de alginato estuvo asociada tanto a la fase de crecimiento como a la fase 

estacionaria. alcanzfü1dose una concentración de polímero de 5.3 g/L al final del cultivo. El consumo 

de sacarosa al término de la fermentación (72 horas) fue de un 80 %. El pH cayó de 7.2 (al inicio del 

cultivo) a 5.5. seguramente debido a la excresión del ácido algínico (Clementi et al, 1995) y 

probablemente a otro tipo de metabolitos producidos (ácidos orgánicos). Esto sucedió a pesar de que el 

medio de cultivo contiene MOPS como amortiguador de pH. 

La viscosidad aparente del caldo de cultivo se incrementa drásticamente a partir de las 36 horas de 

cultivo (60 cps) hasta 520 cps. a las 72 horas, con una concentración de alginato de 5.3 g/L (figura 

5.1 h-d ). Estos resultados concuerdan con los anteriormente reportados por Peña et al (1997) y 

Miranda ( 1998), usando la misma cepa y condiciones de operación, en matraces, similares a las 

utilizadas en el presente trabajo. El peso molecular promedio del alginato sintetizado por A. vinelandii, 

se incrementa de 0.4 x 106 g/gmol, al inicio del cultivo (figura 5.le), hasta 1.9 x 106 g/gmol (7'2. 

horas). Hasta ahora, en cultivos llevados a cabo en biorreactores (pH, TOD constante) no ha sido 

posible obtener alginatos de alto peso molecular. La producción de alginato por A. vinelandii (figura 

5.lb) estuvo asociada parcialmente al crecimiento y la mayor síntesis tomó parte en la fase 

estacionaria, concordando con lo reportado anteriormente por Horan et al ( 1981 ); Chen et al (1985 ); 

Brivonese y Sutherland ( 1989); Peña et al (1997); Clementi et al ( 1995). 
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5.2 Cultivos de A. vi11ela11dii en fermentador a 0.27 W/L. 

La figura 5.2a muestra Ja evolución de Ja tensión de oxígeno disuelto (TOD) en el cultivo IJevado a 

cabo en el fermentador a una potencia volumétrica inicial de 0.27 W/L (que corresponde a 340 r.p.m). 

En las primeras 12 horas de cultivo, Ja TOD disminuyó drásticamente. Posteriormente, la TOO es 

menor al 0.5 %, hasta que la bacteria deja de crecer ( 46 horas), momento en el que Ja tensión de 

oxígeno disuelto se incrementa por encima del 40 % de saturación. Este mismo comportamiento de la 

TOD, dmante la producción de alginato por A. vi11ela11dii, fue observado por Rubio et al ( 1996), en 

cultivos de fermentadores de 3 L agitados a 250, 375 y 500 r.p.111., sin control de la tensión de oxígeno 

disuelto ni de pH. Estos autores reportaron que existen tres etapas claramente diferenciadas con 

respecto al comportamiento de la TOD: l) la primera corresponde a la fase lag de crecimiento. en 

donde Ja TOD disminuye rápidamente. 2) La segunda etapa corresponde al crecimiento exponencial. 

donde la TOD es pnícticamente cero y 3) cuando Ja bacteria deja de crecer, Ja TOD se incrementa. Por 

su parte. Parente et al (2000) observaron el mismo comportamiento de Ja TOD, en cultivos de A. 

1·i11ela11dii durante In producción de alginato en biorreactor, pero con control del pH, reportando 

que la tensión de oxígeno disuelto se incrementa cuando aún existe fuente de carbono (glucosa) en el 

cultivo. 

El perlil de la tensión de oxígeno disuelto de la figura 5.2a también concuerda con lo observado por 

Scaiiez e_ 1999 J en el sentido que la mayor velocidad de respiración de A. vi11ela11dii ocurre en Ja fase 

<:xponencial de crecimiento (observado como la generación de CO:?.). Es decir, Ja velocidad de 

respiración disminuye en Ja fase estacionaria. En cultivos a tensión de oxígeno disuelto constante 

(controlado a través de la mezcla de oxígeno y nitrógeno), TrujilJo ( 1999) y Peña et al (2000) 

observaron que en Ja fase exponencial de crecimiento, el porcentaje de oxígeno en el influente, con 

respecto al nitrógeno, es mayor. Por su parte, el porcentaje de oxígeno en el influente es mucho menor 

en la fase estacionaria, indicando una caída en Ja velocidad de respiración de Ja bacteria. 

La máxima producción de alginato, en biorreactor, fue de 8.0 g/L (figura 5.2c). Bajo esta condición 

de suministro de potencia (0.27 W/L) y sin control de Ja TOD, Ja producción de polímero fue mayor 

en comparación a Jo reportado con cultivos rea.lizados a TOD constante (Parente et al, 1998; Sabra et 

ol, 1999: Peiia et al, 2000), quienes reportan concentraciones máximas de alginato de 5.2 g/L, con 
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productividades de 0.07-0.2 g/L.h. En condiciones de cultivo sin control de TOD se han obtenido 

concentraciones máximas de alginato de hasta 5.8 g/L, con productividades desde 0.06-0.2 g/L.h 

(I-loran et al, 1981; Chen et al, 1985; Salvagi y Salvagi, 1992; Clementi et al, 1995; Rubio et al, 1996; 

Peña et al, 1997; Clementi et al, 1999; Parente et al, 2000). La figura 5.2c muestra que en cultivos de 

biorreactor se produce mayor cantidad de alginato (8 g/L), en comparación al cultivo realizado en 

matraz (operado a nuestras condiciones "estándar"), (5.1 g/L), a pesar de que la viscosidad aparente 

del caldo de cultivo es similar (520-550 cps). Esto probablemente es debido, como se verá más 

adelante, a la diferente calidad de alginato sintetizado en cada uno de los sistemas. 

Peña et al (2000) reportaron que las máximas concentraciones de alginato fueron de 5.0 g/L en 

biorreactor de 1 litro, a altas velocidades de agitación (700 r.p.m. a 3% de TOD constante y pH 

controlado a 7.2). Sin embargo, a bajas velocidades de agitación (300 r.p.rn. a 3% de TOD constante y 

pl-1 de 7.2) las concentraciones de alginato fueron de 3.5 g/L. Estos resultados fueron atribuidos a las 

pobres condiciones de mezclado, ya que el número de Reynolds (29580) a 700 r.p.m es mucho mayor 

a el número de Reynolds ( 12750) de los cultivos realizados a 300 r.p.m., lo cual puede conducir al 

incremento de los tiempos de mezclado. Ade1mís, a bajas velocidades de agitación se observó la 

formación de agregados celulares. lo que permitió explicar las diferencias en productividad (Peña. 

1998). Sin embargo. en el presente trabajo. el hecho de no controlar la TOD ni el pH pudieran ser la 

causa de las altas concentraciones de alginato obtenidas. pudiendo estos parámetros afectar la 

actividad de las enzimas clave en la biosíntesis de alginato, tales como la fosfomanosa isomerasa y la 

GDP-manosa fosforilasa. 

El perfil de pl-1 del cultivo llevado a cabo en fermentador fue similar al de matraces Erlenmeyer 

(figura 5.2d), llegando a un valor mínimo de 5.5. Por lo tanto, el pH no sería en gran medida el factor 

que promueva la mayor síntesis de alginato en biorreactor. Clementi et al ( 1995) observaron que al 

final del cultivo, cuando el pH cae a un valor inferior a 5.5, las velocidades de síntesis de alginato son 

cercanas a cero. aunque no se ha reportado cual es el mecanismo fisiológico por el cual valores bajos 

de pH inhiben la síntesis de alginato. Por otra parte, Vermani et al (1995) encontraron que las mayores 

concentraciones de alginato, en matraces, se obtienen en un rango de pH de 5 a 6. Clementi et al 

( 1999) han demostrado que el pl-1 es un parámetro importante que media el consumo de oxígeno y 

nutrientes en A. vinelandii: por ejemplo, a valores de pH inferiores a 6, la bacteria tiene bajas 
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velocidades de crecimiento, reflejado en un menor consumo de nutrientes, por Jo tanto, se requiere de 

su control para una mayor producción de alginato. Por otra parte, Clementi et al ( 1995) reportan que 

el pH es un parámetro importante en fermentaciones de A. vinelandii y mencionan que en cultivos en 

matraces, valores de pH controlados entre 7.5-6.5 por medio de MOPS, permiten que la velocidad de 

síntesis de alginato pueda ser incrementada de 2 a 2.5, respecto a cultivos con pH no controlado. 

Sin embargo, Ju ausencia de control de la tens.ión de oxígeno disuelto pudiera ser en gran medida el 

principal factor que promueva Ja mayor síntesis de alginato por A. vine/andii. En este sentido, Parente 

er al (2000) reportan que la producción de alginato en biorreactor es incrementada cuando no se 

controla la TOD ( 4.3 g/L) con respecto a TOO constante de 1, 2, 5 y 1 O % (3. 7 g/L) y con control del 

pH (Parente er al. 1998). Este hecho demuestra que posiblemente el perfil de oxígeno disuelto (figura 

5.2a) fue en gran medida el responsable de la alta concentración de alginato sintetizado. Horan er al 

( 1983) demostraron que las uctividades de la fosfomanosa isomerasa y ele la GOP-manosa fosforilasa 

se incrementaban a concentraciones de oxígeno entre 1 y 5 %, pero las actividades de éstas enzimas 

decrecen a tensiones de oxígeno disuelto mayores a 5 %. Sin embargo, Sabrn er al ( 1999) han 

reportado que alrededor de las células de A. vinelandii se forma una capa densa de alginato, la cual 

limita la transferencia de oxígeno hacia su interior, por lo tanto, la TOO que pudieran sensar las 

enzimas clave podría ser mucho menor. permitiendo explicar la síntesis de alginato en la fase 

estacionaria, cuando la TOO se incrementa. 

Por lo tanto, en el presente trabajo, en el cultivo de biorreactor llevado a cabo a 0.27 W/L de potencia 

inicial, el no haber ~ontrolado el pH ni el oxígeno disuelto pudo haber permitido una mayor actividad 

por parte de las enzimas clave (GOP-manosa fosforilasa y la fosfomanosa isomerasa), respecto a lo 

reportado por Peña ( 1998) y por Sabra et al (2000) en cultivos de biorreactor a pH y TOO constantes 

(3.5 g/L). 

La figura 5.2f muestra que el consumo de sacarosa es mucho más rápido para el cultivo en 

fermentador que en matraz, en las primeras 36 horas de cultivo (consumiendo más del 80 % de la 

fuente de carbono), con respecto a la parte final de la fermentación. En el biorreactor, al final de la 

fermentación, la viscosidad aparente del caldo de cultivo fue de 550 cps (figura 5.2e), la cual se 

encuentra en el mismo orden de magnitud de Ja viscosidad aparente de Jos caldos de cultivo obtenidos 
q,· . 
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ele matraces Erlenmeyer bajo las condiciones "estándar" de este trabajo (200 r.p.m. con 100 .mL de 

volumen de trabajo·· y 2.5 cm de excentricidad). La máxima velocidad específica ele crecimiento ele A. 

1·i11ela11dii en biorreactor fue de 0.158 h" 1
, la cual, comparada con la del cultivo realizado en matraz 

(0.09 li" 1
) fue mucho mayor. 

Una ele las formas para inferir la calidad del alginato producido por A. vinelandii es a través ele la 

determinación de su capacidad viscosificante, la cual es definida como la viscosidad aparente generad¡¡ 

por unidad ele peso de alginato. Torrestiana et al ( 1990) utilizaron el concepto de capacidad 

viscosificante para evaluar la calidad ele la xantana producida por diferentes cepas aisladas ele 

Xa11tho111011as campestris, el cual mostró ser un parámetro práctico para la selección ele cepas 

productoras ele xantana ele alta calidad. En la figura 5.3 se muestran los perfiles de capacidad 

viscosificante para los. calcios de cultivo de A. vi11ela11dii obtenidos de matraz y en fermentador al 

mismo suministro ele potencia inicial de 0.27 V·//L. En los cultivos realizados en biorreactor, la 

concentración ele alginato fue mayor, ya que se produjeron hasta 8 g/L de alginato y con una 

viscosidad aparente en solución de hasta 550 cps. Sin embargo, en los cultivos realizados en matraz, la 

viscosidad fue de 520 cps, pero se logró con una concentración máxima de alginato de solo 5.3 g/L. 
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Figura 5.3. Reladón entre la concentración de alginato y la viscosidad de los caldos de A. vi11ela11dii desarrollados 
en matraz y fermentador con suministro de potencia similares (0.27 W/L). 
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Por lo tanto, se concluye que en cultivos en matraces agitados se obtiene alginato de mayor calidad 

(capacidad viscosificante) que en cultivos de biorreactor a similar suministro de potencia inicial. Si 

solo se considerara a la viscosidad aparente final del caldo de cultivo como función objetivo de 

escalamiento del proceso, de matraz a fermentador, se podría considerar como exitoso. Sin embargo, 

no lo fue en cuanto al perfil de la capacidad viscosificante del alginato. 

Uno de los objetivos del presente trabajo fue la obtención de alginatos de altos pesos moleculares 

promedio. similares a los producidos en los cultivos de matraces por A. vbzelandii, ya que el peso 

molecular promedio del alginato producido por la bacteria es uno de los parámetros críticos de las 

características reológicas del polímero y determinante en su uso final. En la figura 5.4 se muestra el 

peso molecular promedio del alginato sintetizado por A. vinelandii en el curso de Ja fermentación. en 

cultivos tanto en matraces como en biorreactor. El peso molecular promedio del alginato obtenido en 

matraces se incrementó durante el cultivo. Al inicio de Ja fase exponencial de crecimiento, el peso 

molecular promedio fue de 0.4 x 106 g/gmol y éste se incrementó a valores de hasta 1.9 x 106 g/gmol 

durante la fase estacionaria. 

Por otra parte, en el cultivo realizado en biorreactor, el peso molecular promedio del alginato 

producido al comienzo del cultivo fue similar a los obtenidos en matraces agitados (0.4 x 106 g/gmol). 

Sin embargo. cuando la bacteria cesa su crecimiento. el peso molecular promedio del alginato fue de 

1.1 x 106 g/gmol. En la fase estacionaria de los cultivos realizados en matraz y en biorreactor (figura 

5.4) se observó una disminución en el peso molecular promedio. Este fenómeno pudiera estar 

relacionado con la síntesis de la enzima alginato liasa, la cual degrada al polímero. Horan et al ( 1983 ), 

así como Peña ( 1998) reportaron que la expresión de la alginato liasa por A. vi11ela11dii parece estar 

controlada por los niveles de oxígeno del caldo de cultivo. Algunos trabajos han reportado los efectos 

ele las condiciones de cultivo sobre el PMP (Peña et al, 1997; Peña, 1998; Parente et al, 1998: Peña et 

al. 2000: Trujillo-Rolclán et al, 2001; Trujillo-Roldán, 2002). Estos trabajos en general han reportado 

que existe una relación dependiente ele el PMP con la TOD del cultivo, pero al final del cultivo existe 

una degradación del polímero, disminuyendo la calidad del alginato. 

··' 
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Figura 5.4. Evolución del peso molecular promedio del alginato durante el cultivo de A. villelaudii, en matrnz y 
fcrmentudor con suministro de potencia inicial de 0.27 \V/L. 

De esta serie de experimentos, se puede concluir que, bajo la misma potencia volumétrica inicial, en 

matraces agitados se sintetiza alginato de mayor poder viscosificante (figura 5.3) y peso molecular 

promedio (figura 5.4) con respecto al cultivo en fermentador. Este comportamiento puede deberse a 

las granch:s diferencias en la hidrodimímica de los cultivos llevados a cabo en matraz y biorreactor 

( Gerson y Kole. 2001 ). así como a las posibles diferencias en la velocidad de transferencia de oxígeno 

debido a la generación de altas viscosidades aparentes del cultivo (Hermann et al, 2001 ). 

Estudios previos en biorreactor (realizados por Peña, 1998) a una velocidad de agitación de 300 r.p.m., 

es decir, con un suministro de potencia de 0.21 W/L, pero a TOD constante de 3 o/o y pH controlado, 

indicaron que la bacteria sintetiza alginatos con PMPmáx de 0.68 x 106 g/gmol, los cuales son mucho 

menores a los observados en el presente trabajo. Ello sugiere que la ausencia de control del pH y de Ja 

TOD pueden ser los responsables de la síntesis de alginatos de alto peso molecular promedio. 

Con el objetivo de investigar si era posible obtener PMPmáx y perfiles de capacidad viscosificante 

similares a los obtenidos en los caldos de cultivo de matraces, se decidió llevar a cabo cultivos en 

biorreactor a P/V's menores, debido a que la velocidad máxima específica de crecimiento de A. 

l'i11ela11dii fue mayor en cultivos en biorreactor (0.158 h'1) que en cultivos de matraces (0.09 h'1), bajo 

el mismo suministro de potencia inicial (0.27 W/L). 
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5.3 Cultivos de A. vi11ela11dii en fermentador a suministros de potencia iniciales menores a 0.27 
\V/L 

Con el propósito de obtener similar calidad de alginato, en cultivos de matraz y fermentador, se 

realizaron cultivos en fermentador a suministros de potencia iniciales de 0.075, 0.056 y 0.027 W/L, los 

cuales fueron elegidos para disminuir la velocidad máxima específica de crecimiento. 

5.3.1 Cultivos a 0.075 W/L 

A una velocidad de agitación de 200 r.p.m. (potencia inicial de 0.075 W/L), la biomasa alcanzada fue 

de 4 g/L (figura 5.5), al momento en que la TOD se incrementó (40 horas de cultivo). A ese tiempo de 

cultivo, la viscosidad aparente del caldo de cultivo fue de 75 cps y se habían producido 4 g/L de 

alginato. En ese momento el pH tenía un valor de 6.7. Se observó el mismo comportamiento general 

de la TOO que en el cultivo realizado a 0.27 W/L en biorreactor, es decir, la TOO se incrementó 

cuando A. vi11e/a11dii dejó de crecer. 

La figura 5.5a muestra el perfil de la tensión de oxígeno disuelto, de dos fermentaciones 

independientes. En este caso, la TOO llega a un valor menor al 0.5 % a las 8 horas de cultivo, 

manteniéndose en O % de TOD hasta las 40 horas de cultivo. Posteriormente, la TOD se mantuvo por 

encima del 10 %, justo después de que A. vi11ela11dii dejó de crecer, debido seguramente a que en la 

fase estacionaría la bacteria disminuye su velocidad de respiración. La máxima concentración de 

biornasa alcanzada fue de 5.3 g/L, con una velocidad máxima específica de crecimiento de 0.125 hº 1
• 

El consumo de sacarosa estuvo ligado al crecimiento de la bacteria (consumiendo más del 75 % de la 

fuente de carbono, a las 40 horas de cultivo) y el pH cayó hasta un valor de 5.55. 

La figura 5.5c muestra que la máxima viscosidad aparente del caldo de cultivo fue de 420 cps, con 

una concentración de alginato de 6.7 g/L. Esta producción de alginato es menor a la condición 

anteriormente evaluada en biorreactor (P/V de 0.27 W/L), pero mayor a los cultivos en matraces. Las 

altas concentraciones de alginato encontradas en la fermentación a una P/V de 0.27 W/L, pueden estar 

relacionados con las mejores condiciones de mezclado, en comparación a la fermentación realizada a 

P/V de 0.075 W/L 
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5.3.2 Cultivo a 0.056 W/L 

En la figura 5.6 se muestran las cinéticas del cultivo, desarrolladas a una P/V de 0.056 W/L, es decir, 

a J 80 1'.p.m. Cuando la TOD comienza a incrementarse (45 horas de cultivo), la biomasa alcanzada a 

ese tiempo fue de 4.6 g/L, la viscosidad aparente del caldo de cultivo fue de 80 cps con una 

concentración de alginato de 2.7 g/L, el pH de 6.7 y el consumo de sacarosa fue de 12 g/L a ese 

tiempo de la fermentación (45 horas). 

En la figura 5.6a se observa que la TOD disminuyó durante las primeras 7 horas de fermentación y 

después de las 45 horas de cultivo (aproximadamente cuando la bacteria dejó de crecer) la TOO se 

incrementó. Al final del cultivo se obtuvo una concentración máxima de biomasa de 5.5 g/L. La 

máxima velocidad específica de crecimiento fue de O. J I li"1. La máxima viscosidad aparente del caldo 

de cultivo fue de 240 cps, con una concentración máxima de alginato de 4.2 g/L. El consumo de 

sacarosa fue del 85 % y el valor final del pH fue de 5.6. Se observó una disminución en la producción 

de alginato. respecto a las condiciones evaluadas anteriormente (0.27 y 0.076 W/L de suministro de 

potencia inicial). De igual forma, la máxima velocidad específica de crecimiento disminuyó de O. 158 

11· 1 (P/Vi = 0.27 W/L) a O. J l 11·1 (P/Vi = 0.056 W/L). 

La disminución del suministro de potencia condujo a una menor producción de aJginato, lo cual se 

reílejó en Ja disminución de la viscosidad aparente del caldo de cultivo. Esto posiblemente fue causado 

por diferencias en la hidrodinámica, por ejemplo, a 340 r.p.m., al inicio del cultivo, el número de 

Reynolds es mayor ( 14660) que el cultivo realizado a J 80 r.p.m (número de Reynolds de 7650). Por lo 

tanto, los tiempos de mezclado de los cultivos realizados a menores velocidades de agitación son 

mayores, tal y como lo reporta Hoogendoorn y den Hartog ( 1 977) quienes reportaron una relación del 

tiempo de mezclado contra el número de Reynolds en biorreactores de 1 y 10 litros con 2 turbinas 

Rushton. Para los números de Reynolds aquí reportados, al inicio de cultivo. los tiempos de mezclado 

se pueden incrementar de 4 a 5 s en los cultivos a bajas velocidades de agitación, por lo tanto, 

conducen a menor transferencia de oxígeno a las células, que daría como resultado una menor 

velocidad de crecimiento, en comparación al cultivo realizado a P/V inicial de 0.27 W/L. 
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5.3.3 Cultivo a 0.027 W/L 

La figura 5.7 presenta los resultados de la fermentación de Azotobacter vinelandii, realizada a una P/V 

inicial de 0.027 W/L (esto es, a 140 r.p.m). Se observa que al inicio del cultivo, la TOD disminuyó 

constantemente a menos de 1 o/o en cerca de 6 horas. Posteriormente, hasta las 70 horas de cultivo, la 

TOD se incrementó. La biomasa máxima alcanzada fue de 5.3 g/L. La máxima velocidad específica ele 

crecimiento fue de 0.092 11· 1• Esta máxima velocidad específica de crecimiento fue similar a la 

obtenida en matraces Erlenmeyer bajo las condiciones "estándar" del presente trabajo (200 r.p.m., 100 

mL ele volumen de trabajo, 2.5 cm de excentricidad). 

La figura 5. 7 también muestra que la máxima concentración de alginato encontrada bajo éstas 

condiciones fue de 3.2 g/L, la cual fue menor a la encontrada en matraces (5.3 g/L). La sacarosa no se 

consumió por completo, mismo fenómeno observado en matraces (con 4.5 g/L sin consumir). La 

disminución ele pH fue más lenta, en comparación con los cultivos en matraces, con valores finales de 

5. 7. Los valores de viscosidad aparente y de concentración del alginato fueron menores ( 180 cps y 3.2 

g/L, respectivamente), en comparación a las de las demás fermentaciones evaluadas (a consumos de 

potencia mayores). 

En el cultivo llevado a cabo a P/V de 0.027 W/L (140 r.p.m.), se tuvieron las condiciones más pobres 

de mezclado evaluadas en cultivos de biorreactor. Como el caso de la xantana producida por 

Xa111homo11a.1· cmnpestris. en biorreactor de 1.5 L. los tiempos de mezclado se incrementan de 4 a 7 

segundos a viscosidades ele 0.6 Pa's y se comporta como un fluido con flujo laminar (Hoogendoorn y 

den Hartog. 1977), sugiriendo que -posiblemente- en matraces agitados bajo nuestras condiciones 

"estándar ... la transferencia ele oxígeno sea similar a los cultivos evaluados en biorreactor a potencia 

inicial de 0.027 \V/L, ya que la máxima velocidad específica ele crecimiento fue idéntica a la obtenida 

en matraces (0.092 hº 1
). 

5.3.4 Comparación de resultados en biorreactor (a varias PN's) y la condición "estándar" en 

matraz. 

En el presente trabajo, el incremento de la velocidad de agitación, condujo a una mayor síntesis de 
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alginato. Estos resultados concuerdan con lo reportado por Rubio et al ( 1996), en cultivos de A. 

1·i11ela11dii donde no se controló la TOD ni e.l pH. Estos autores evaluaron el efecto de la velocidad 

de agitación (250, 375 y 500 r.p.m.) sobre la producción de alginato, reportando que conforme se 

incrementó la velocidad de agitación se sintetiza más alginato, asociándolo con la protección del 

sistema nitrogenasa, la cual es una enzima sensible a altas TOD. Sin embargo, Parente et al (2000) 

reportan que la producción de alginato, en condiciones de control de pH, pero sin control de la TOD, 

al incrementar la velocidad de agitación de 300 a 700 r.p.m. condujeron a una disminución de la 

síntesis de alginato, de 2.3 a 1 .8 g/L. Se ha reportado (Peña et al, 2000) que la velocidad de agitación 

influye en la producción de alginato y en el crecimiento de A. vinelandii. Por ejemplo, a TOO 

constante ele 3 %, se ha observado que al aumentar la velocidad de agitación de 300 a 700 r.p.m .. la 

producción ele alginato se incrementa de 3.5 a 5.1 g/L (Peña et al, 2000). 

Este mismo fenómeno se ha observado en cultivos en biorreactor, con otros sistemas microbianos para 

la producción de polisacáridos. Por ejemplo, McNeil y Kristiansen ( 1987), así como Gibbs y Seviour 

( 1996) reportaron que la producción de pululano producido por A11rebasidiw11 p111!11la11s aumenta con 

el incremento de la velocidad de agitación. En Xcmthomonas campestris, se ha demostrado un 

fenómeno semejante, ya que la transferencia de oxígeno es el principal factor que afecta las 

\'elociclades específicas ele producción de xantana (Peters et al, 1989). Con Alcaligenes Jaecalis se 

observó un incremento significativo en la síntesis de curdlano, así como en la velocidad de 

crecimiento, al aumentar la velocidad de agitación de 300 a 600 r.p.m. (Lee et al, 1999). 

En la tabla 5.2 se muestran, junto con las velocidades de crecimiento, las constantes a y ~ de la 

ecuación de Luedeking-Piret y los rendimientos de biomasa y de producto en base a sacarosa (Yx/s y 

Yp/s) como función del suministro de potencia. Las máximas velocidades específicas de crecimiento 

aquí reportadas son similures a las reportadas por Peña ( 1998) para cultivos de A. vinelandii, a bajas 

velocidades de agitación en biorreactor (300 r.p.m y TOD constante de 3 %) y en matraces (200 r.p.m., 

100 mL de volumen de trabajo, 2.5 cm de excentricidad). En los cultivos realizados en el presente 

trabajo (en biorreactor), las bajas velocidades de agitación condujeron a una baja producción de 

alginato, baja viscosidad del caldo de cultivo y menor velocidad específica de crecimiento. 
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La producción del polímero (en todas las condiciones evaluadas en biorreactor) fue asociada tanto a la 

fase de crecimiento exponencial como a la estacionaria, tal y como sucede en matraces. Como se 

muestra en la tabla 5.2, durante la fase estacionaria se sintetizó alginato. La producción de polímero 

en la fase estacionaria va desde el 30 al 40 % del alginato total producido, mismo fenómeno 

observado en matraces agitados. Estudios previos realizados por Peña ( 1998), Trujillo ( 1999), Se~1ñez 

( 1999), Parente et al ( 1998), Peña et al (2000) reportaron que en la fase estacionaria no existe 

producción de alginato, en cultivos realizados en biorreactores a TOD constante. Esto indica que el 

metabolismo de la bacteria es muy diferente a TOD y pH controlados. Los cultivos desarrollados en 

matraces y en fermentador sin control de pH y TOD, tuvieron constantes a y 13 > O, concordando con 

lo reportado por otros autores (Deavin et al, 1977; Horan et al, 1981; Chen et al, 1985; Brivonese y 

Sutherland, 1989: Clementi et al, 1995: Parente et al, 1998; Peña, 1998). 

Tabln 5.2. Velocidad 111ax11na específica de crecimiento, constantes de la ecuación de Lucdeking-Piret y 
rendimientos, en función del P/V inicial en matraz y en fermentador. 

Fermentación Pmá• a 13 Yxis YP/S % de alg 
P/V <W/L1 (h-1) ( ga1g/ gbiom) (g,¡gf gbiomh) ghion/gsac g,¡/gsac fase esta e-

Matraz 0.27 0.090 (±0.002) 0.62 (±0.2) 0.020 (±0.003) 0.305 (± 0.03) 0.320 (±0.03) 50 (±2.5) 

13iorreactor 0.27 0.158 (±0.009) 1.65 (±0.3) 0.011 (±0.004) 0.340 (± 0.02) 0.486 (±0.04) 40 (±3.0) 

0.076 0.123 (±0.003) 1.84 (±0.2) 0.009 (±0.003) 0.294 (± (0.01) 0.388 (±0.02) 30 (±3.4) 

0.056 O. 1 13 (±0.004) 1.91 (±0.5) 0.006 (±0.004) 0.31 o (± (0.05) 0.252 (±0.03) 30 (±5.0) 

0.027 0.093 l±0.003) 2.07 (±0.1) 0.007 (±0.001) 0.312 (± (0.03) o. 193 (±0.02) 40 (±4.5) 

En los cultivos en biorreactor reportados previamente (Parente et al, 1998; Peña, 1998), la producción 

de alginato estuvo principalmente asociada al crecimiento, es decir, con valores de 13 cercanos a cero. 

Este fenómeno había siclo relacionado con las condiciones de cultivo, con la especie bacteriana 

( Clcmenti, 1997) y particularmente a las condiciones de oxígeno disuelto (Peña, 1998). En este caso, 

los perfiles de pH y oxígeno disuelto pudieran ser los responsables de la síntesis de alginato en la fase 

estacionaria. 

Los máximos rendimientos (Yx/s y Yp/s) con base al consumo de sacarosa se obtuvieron en la 

fermentación a P/Vi de 0.27 W/L, seguido por las obtenidas en el cultivo de 200 r.p.m (P/Vi de 0.076 
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W/L). El comportamiento del rendimiento Yp/s, en biorreactor, puede ser debido a que a altas 

velocidades de agitación se obtiene mayor concentración de polímero (8 g/L a P/Vi = 0.27 W/L), 

mientras que a bajas velocidades de agitación (P/Vi = 0.027 W/L) la fuente de carbono puede ser 

canalizada hacia la formación de PHB, debido a las pobres condiciones de mezclado y transferencia de 

oxígeno. 

Los altos valores de la concentración de biomasa (mayores a 5.3 g/L) encontrados en todas las 

velocidades de agitación evaluadas en biorreactor (340, 200, 180 y 140 r.p.m.) y los altos valores del 

rendimiento biomasa/sustrato (0.340, 0.294, 0.31 O y 0.312 g/g, respectivamente), pueden ser debidos a 

la acumulación del polímero intracelular de reserva (PHB). Se ha reportado que A. vinelandii 

incrementa su volumen celular por el incremento continuo del número y tamaño de los gránulos de 

PHB (1-loran et al, 1981 ). La bacteria puede acumular hasta 45 % de PHB en cultivos de matraces bajo 

nuestras condiciones "estándar" (Miranda, 1998). Brivonese y Sutherland ( 1989) han reportado 

valores de acumulación de PHB de hasta 70 o/o del peso seco, en cultivos de A. vinelandii. 

5.3.4.l µnui' como función ele P/V inicial 

En la figura 5.8 se muestran las máximas velocidades específicas de crecimiento (~lm;x). en 

biorreactor, como función de la P/V inicial del cultivo. La condición en la cual el microorganismo 

creció más rápidamente fue en el cultivo a P/Vi de 0.27 W/L. Fue clara la disminución de la máxima 

velocidad específica de crecimiento (µmáx) conforme la PN inicial es menor. 

0.16 

0.14 

'-s. 
J 0.12 

0.10 

... 
0.08 

º·ºº o.os 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 

PN1 (W/L) 

Figura 5.8 Relación entre el suministro de potencia inicial y la máxima velocidad específica de crecimiento en 
cultivos de A. villela11dii en (e) biorrcactor y en (A) matraz. 
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Como se observa, la máxima velocidad específica de crecimiento del cultivo realizado en matraz, no 

cae en la tendencia de lo observado en los cultivos en biorreactor. La menor velocidad específica de 

crecimiento (0.09 hº 1
) observada en cultivos de matraces agitados, a similar suministro de potencia 

inicial que en cultivos en biorreactor (0.27 W/L), pudo haber sido ocasionada por el insuficiente 

suministro de oxígeno, ya que la transferencia de oxígeno es uno de los problemas más frecuentes 

asociados con el uso de matraces agitados (Solomons, 1969; Henzler y Schedel, 1991; BUchs, 2001 ). 

Sin embargo, a pesar de que los cultivos en matraz fueron llevados a cabo a la misma P/V inicial que 

en biorreactor. la máxima velocidad específica de crecimiento fue inferior. Peiia (1998) observó que 

al aumentar la TOD en el caldo de cultivo (en el rango de 0.5 a 5 %) se provocó un incremento en la 

máxima velocidad específica de crecimiento de la bacteria, alcanzándose una velocidad específica de 

crecimiento üt 111;1,) de 0.20 11· 1, en los cultivos desarrollados al 5 o/o de TOD y 300 r.p.m. Por lo tanto. 

el incremento en el suministro de oxígeno, determina altas velocidades de crecimiento de A. 

1·i11elandii, mostrando que en cultivos de matraces, en el presente trab(\jO, el suministro de oxígeno al 

cultivo es limitante, en donde, se sabe que existe una relación directa entre el suministro de potencia 

con el kLa y ambos parámetros son altamente dependientes de la viscosidad aparente del caldo de 

cultivo. 

5.3.4.2 Rendimiento como función de P/V inicial 

La figura 5.9 presenta el efecto de la PN inicial, en matraz y biorreactor, sobre el rendimiento de 

alginato en base a biomasa (Yp/x). En biorreactor, a mayor P/Vi, el rendimiento Yp/x se incrementa. 

El mayor Yp/x ( 1.3) fue a la P/Vi de 0.27 W/L; mientras que el Yp/x obtenido a 0.056 W/L fue 

parecido al obtenido en matraces agitados (pero con diferente suministro de potencia inicial). La 

ligura 5.9 sugiere que el valor Yp/x permanece constante a mayor P/V inicial. Este comportamiento 

puede ser consecuencia, como se detallará más adelante, de la diferente evolución del suministro de 

potencia y mezclado durante el cultivo de A. vi11ela11dii, en matraz y en biorreactor. 

Estos resultados concuerdan con lo reportado por Priego et al (2001 ), quienes reportaron que el 

rendimiento Yp/x se incrementa conforme la máxima velocidad específica de crecimiento disminuye 

(en este caso, P/Vi está relacionado con ~Lmñx. figura 5.8), independientemente de las condiciones de 
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cultivo (TOD, pH, velocidad de agitación, C02 etc). Los valores de Yp/x reportados por estos autores 

vnn desde 0.2 hasta 3.8, por Jo que Jos valores Yp/x (0.6-1.3) reportados en el presente trabajo caen en 

la tendencia reportada por esos autores. 

1 .6 

1 .4 

1 .2 

1.0 
X ..._ 
c. 
>-

0.8 

0.6 

0.4 

0.2 

o.o 
0.00 0.05 0.1 o 0.15 

P/V (W /L) 

0.20 0.25 0.3( 

Figuro 5.9 Rendimientos (Yp/x) como fundón de la PN inicial en cultivos de Azotobacter vi11ela11dii desurrollados 
en C•l fcrmentndor y (A) mutraz. 

Estos resultados concuerdan con lo reportado por Priego et al (2001), quienes reportaron que el 

rendimiento Yp/x se incrementa conforme la máxima velocidad específica de crecimiento disminuye 

(en este caso, P/Vi está relacionado con ~tmáx. figura 5.8), independientemente de las condiciones de 

cultivo (TOD. pH, velocidad de agitación, C02 etc). Los valores de Yp/x reportados por estos autores 

\"111 desde 0.2 hasta 3.8, por Jo que los valores Yp/x (0.6-1.3) reportados en el presente trabajo caen en 

la tendencia reportada por esos autores. 

5.3.4.3 Capacidad viscosificante como función de P/V inicial 

La figura 5.10 muestra Jos perfiles de capacidad viscosificante de los caldos de los cultivos de A. 

1·i11ela11dii a varias potencias volumétricas iniciales en fermentador y aquel para matraces agitados bajo 

nuestras condiciones "estándar". La fermentación en biorreactor más parecida al perfil de capacidad 
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viscosificante del cultivo de matraz agitado, fue a una P/V inicial de 0.056 W/L, es decir, 180 r.p.m. 

Por su parte, las fermentaciones realizadas en biorreactor a P/Vi de 0.27 y 0.076 W/L, la capacidad 

viscosificante del alginato fue menor a la obtenida de los matraces agitados. En el cultivo llevado a 

una P/Vi de 0.027 W/L (140 r.p.m), el perfil ele capacidad viscosificante de los cultivos en biorreactor 

fue superior al obtenido de los cultivos en matraces. Como se verá más adelante, la mayor capacidad 

viscosificante del alginato obtenido en biorrcactor a una P/Vi ele 0.027 W/L está asociado al PMP111á, 

obtenido en cultivos de biorreactor. 
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.... 0.27 Matraz 
~ 400 0.27 Fermentador ¡!< • 
E • 0.076 } • 0.056 
en 300 C"I ... 0.027 

~ 

-o 
~ 

200 :-2 
:r. 
o 
u 
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o 2 4 6 8 

Alginato (g/L) 

Figura 5.10 Relación entre la concentración de alginato y la viscosidad aparente de los caldos de A. vi11e/amlii 
desarrollados en biurreactor a diferentes P/V's y en matraces a 0.27 \VIL. 

La capacidad viscosilicante, en el presente trabajo resultó ser un parámetro clave para conocer la 

calidacl del alginato sintetizado por A. vinelandii y como se verá más adelante, está relacionado 

con el PMP, es decir, a mayor PMP se tiene mayor capacidad viscosificante. Sin embargo, estudios 

previos. en biorreaclores, no observaron generación ele caldos viscosos por parte de los cultivos de A. 

1·i11elandii (Trujillo et al, 1999; Peña et al, 2000). No obstante que en cultivos ele matraces 

convencionales, varios autores han reportado la generación de alta viscosidad aparente del caldo de 

cultivo (Chen et al, 1985; Peña et al 1997; Clerrienti et al, 1999). 
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5.3.4.4 Evolución del PMP como función de la P/V inicial 

Por otra parte, se analizó el peso molecular promedio del alginato sintetizado por A. vinelandii en 

cultivos en matraz y biorreactor a las diferentes P/V's iniciales. La figura 5.11 muestra la evolución 

del PMP durante el transcurso de la fermentación, para las diferentes condiciones evaluadas. Para los 

cultivos en matraz, al inicio del cultivo ( 12 horas) se obtienen polímeros de 0.4 x 106 g/gmol y al final 

del cultivo (72 horas) se obtiene el máximo peso molecular promedio ( 1.9 x 106 g/gmol). En cultivos 

en biorreactor para el caso de P/Yi = 0.076 W/L, se observó que el máximo PMP alcanzado fue a las 

36 horas de cultivo ( 1.55 x 106 g/gmol) logrando un PMP de 0.95 x 106 g/gmol al final del cultivo. 
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Figura 5.11 Evolución del peso molecular promedio del alginato durante el cultivo de A. vi11e/a11dii, a diferentes 
valores de P/V en fermentador y a 0.27 W/L en matraces. 
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Por otra parte, en los cultivos realizados a una P/V de 0.056 W/L, se obtienen alginatos de mayor 

PMPm;x( 1.6 X 106 g/gmol). 

La figura 5.11 muestra que altos valores del PMP1rntx de alginato en cultivos en biorreactor (similares a 

Jos obtenidos en matraces) se obtuvieron a una potencia inicial de 0.027 W/L ( 1.8 x 106 g/gmol). 

Estos resultados nos indican que fue posible obtener en condiciones de cultivo de biorreactor y a una 

P/V inicial de 0.027 \V/L, alginatos de PMP 111;, similares a los obtenidos en cultivos de matraces, pero 

con un suministro de potencia inicial diez veces menor. 

En cada una de las P/V iniciales probadas en biorreactor, de acuerdo a un análisis estadístico, el 

PMPmax del polímero sintetizado por A. vi11ela11dii muestra que existen diferencias significativas (tabla 

5.3) en cada una de la condiciones probadas, mostrando que la bacteria sintetiza alginatos de tamaño 

muy diferente dependiendo del suministro de potencia inicial. Ello indica que las condiciones 

hiclrodinfünicas. así como la calidad de mezclado y la transferencia de oxígeno conducen a la síntesis 

ele alginatos de diferente Pl'VIP111,¡,. 

Tabla 5.3. Comparación del PMPmáx del alginato en biorreactor a diferentes P/V iniciales: Prueba de 
·\NOV •\ ·Tukcv ex- O OS . - .. 

Potencia. N 1 2 3 

biorreactor (W/Ll 0.27 0.076, 0.056 0.027 

0.27 2 * Dij D(f 

0.076 2 Dif * Dif 

0.056 2 D(f * Dif 

0.027 2 Dif D(f * 

* No existe diferencia significativa, Dij= existe diferencia significativa 

En la figura 5.12 se observa que existe una relación directa de la velocidad máxima específica de 

crecimiento con el PMPm:1x del alginato sintetizado, ya sea en caldos de cultivo obtenidos en 

fermentador o en matraz. Esta relación había sido observada anteriormente por Priego et al (2001 ), 

quienes propusieron que existe una relación directa del PMPmáx sintetizado con la máxima velocidad 

específica de crecimiento, no importando la condición que determina la µ111:1,. La relación directa entre 
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la velocidad de crecimiento y el PMPm:1x de alginato sintetizado no es afectada por las limitaciones de 

oxígeno que se tienen en el cultivo de matraz (figura 5.8), y todos los cultivos caen en una sola 

tendencia, indicando que las enzimas encargadas de la polimerización del alginato se pueden encontrar 

acopladas u la velocidad de crecimiento de A. vinelandii. Sin embargo, no se conoce el mecanismo 

fisiológico y molecular por el cual A. vi11ela11dii sintetiza alginatos de alto peso molecular a bajas 

velocidades específicas de crecimiento . 
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Figura 5.12 Relnción entre In maxuna velocidad específica de crecimiento de Azotobacter 1•i11cla11dii y el peso 
molecular promedio máximo del alginato producido en cultivos de fermentador (e) y en matraz (A.). 

5.3.4.5 Polidispersión del alginato como función de P/V inicial 

La polidispersión de un polímero es un reflejo de la distribución de los pesos moleculares que se 

cncuclllran en una determinada muestra. Mientras menor sea el número de polidispersión, más 

moléculas del mismo peso molecular existirán en una población. La figura 5.13 muestra la 

polidispersión de los pesos moleculares del alginato sintetizado por A. vinelwulii, bajo diferentes 

P/V's. En el cultivo "estándar" en matraces, la polidispersión del alginato tiene valores menores de 1 O, 

mientras que la fermentación realizada a la misma P/V (0.27 W/L), en fermentador, muestra valores de 

hasta 250 (a las 50 horas de cultivo). Esto indica que en cultivos en matraces, se producen familias 

más homogéneas de alginutos de pesos moleculares con respecto a lo que se obtiene en el fermentador. 
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Figura 5.13 Índices ele policlispcrsión de los alginatos sintetizados por A. i•ineltmdii bajo diferentes condiciones ele 
cultivo en fermentador r en matraz. 

Por otra parte. en las fermentaciones realizadas en fermentador (0.27, 0.075, 0.056 y 0.027 W/L de 

P/V) los índices ele policlispcrsión son bastante altos (clescle 76 hasta 250) indicando que la 

distribución ele familias de pesos moleculares es muy extensa y durante todo el cultivo se obtienen 

familias heterogéneas de pesos moleculares. Por lo tanto, si la polidispersión fuera una función 

objetivo del escalamiento de las condiciones del matraz, no se logra bajo ninguna de las condiciones 

probadas en biorreactor. En trabajos previos (Peña, 1998; Trujillo, 1999: Seañez, 1999; Peña et al, 

2000) se ha observado que bajo condiciones de TOD constante (3 % a 300 y 700 r.p.m) se obtienen 

ínuices de polidispersión similares (aprox. 1 O) a los obtenidos en matraces agitados bajo las 

condiciones "estándar'' de este trab¡tjo (200 r.p.m., 100 mL de volumen de trabajo, 2.5 cm de 

excentricidad). Esto sugiere que en cultivos de matraces, se tendría un perfil de TOD diferente al 

observado en cultivos de biorreactor durante la fermentación. 

La polidispersión de los PMP de los alginatos obtenidos en biorreactor a pH y TOD libre es muy alta 

comparada con otros cultivos realizados anteriormente, en donde la TOD y el pH se mantuvieron 
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constantes durante todo el cultivo. Seañez (1999) encontró familias de alginatos con polidispersión de 

hasta 40, mientras que Peña ( 1998) reportó valores de polidispersión de 2 y 3. Los altos niveles de 

polidispersión de los alginatos obtenidos en biorreactor, podrían estar asociados a las diferentes 

concentraciones de oxígeno disuelto (figuras 5.2, 5.5, 5.6 y 5. 7) que se presentan en los diferentes 

cultivos de A. vine/andii y posiblemente a condiciones no homogéneas de mezclado. 

En cultivos en biorreactor en donde no se controla la TOD, en cada región del biorreactor, las células 

podrían estar expuestas a diferentes tensiones de oxígeno disuelto. Por ejemplo, en la zona cercana al 

impulsor (donde se esperaría que la TOO fuera máxima) o bien en zonas "muertas" (por ejemplo, entre 

los impulsores o atrás de los bafles), donde se esperaría que la TOO fuera muy baja (Galindo y 

Nienow, 1992). Esto podría provocar la síntesis de una amplia gama de familias de alginmo. 

Recientemente. Trujillo-Roldán (2002) demostró que la tensión de oxígeno disuelto está 

estrechamente relacionada con la dispersión de los pesos moleculares de los alginatos. Cuando la TOO 

no se controla adecuadamente (alejado del setpoinf) se hacen presentes varias familias de alginatos, es 

decir, aumentando su policlispersión. 

5.3.4.6 Distribución de pesos moleculares del alginato como función de P/V inicial 

Las figuras 5.14, 5.15, 5.16 y 5.17 muestran la distribución de los pesos moleculares a diferentes 

tiempos de cultivo, para todas las condiciones evaluadas de PN en biorreactor. En todas las 

distribuciones se aprecia la existencia de dos familias de pesos moleculares bien definidas. A una P/V 

ele 0.27 \V/L. se presenta un incremento de la fracción de alto peso molecular hasta las 36 horas de 

cultivo, posteriormente, ésta disminuye. En los cultivos realizados a más bajas velocidades de 

agitación (200. 180 y 140 r.p.m.) existen comportamientos muy semejantes entre sí, con respecto a la 

distribución ele pesos moleculares. En todas las condiciones evaluadas se observó, en las primeras 

horas de cultivo. un incremento en la fracción de alto peso molecular. Sin embargo, conforme el 

tiempo ele cultivo fue mayor, la fracción de alto peso molecular disminuye y se incrementa la fracción 

de bajo peso molecular. Este comportamiento puede estar mediado por enzimas liasas que degradan el 

alginato en las etapas finales de la fermentación. 
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Figura 5.15 Distribución de pesos moleculares de alginatos sintetizados en fermentador a un consumo de potencia 
inicial de 0.076 W/L. 
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inicial de 0.027 W/L. 
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5.4 Suministro de potencia en matraces y fermentador a altas viscosidades 

Debido al desarrollo de altas viscosidades aparentes del caldo de cultivo, tanto en matraz 

(condiciones "estándar") como en biorrcactor, a P/V inicial de 0.27 W/L, se estudió el 

comportamiento del suministro de potencia durante la producción de alginato. Con el propósito de 

explicar el porqué no se lograron las funciones objetivo durante el escalamiento, es decir, obtención 

de altos pesos moleculares promedio y capacidad viscosificante del alginato, utilizando como 

criterio de escalamiento el suministro específico de potencia. 

Para ello. en biorreactor. se utilizaron soluciones de alginato de Macrocystis pyrifera, donde el 

suministro de potencia de determinó directamente a través de un dinamómetro (ver sección 4.3.2 de 

Antecedentes). La figura 5.18 muestra el suministro de potencia gaseada bajo cada una de las 

velocidades de agitación. La potencia decrece hasta O. 15 W/L conforme se incrementa la viscosidad 

(hasta 260 cps). Anteriormente, Büchs et al (2000a) demostraron que en matraces el consumo 

volumétrico de potencia se encuentra en valores del orden del de biorreactores agitados. Para las 

otras condiciones evaluadas en biorreactor (200, 180 y 140 r.p.m.), el suministro de potencia se 

mantiene pnkticamente constante (figura 5.18), ya sea en líquidos de baja o alta viscosidad. 
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Figura 5.18. Suministro de potencia en biorreactor n diferentes velocidades de ugitación y viscosidad aparente en 
soluciones de alginato de M. pyrifera (nireación = 0.8 VVM). 
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Por ejemplo, en el caso de 140 r.p.m., el suministro de potencia fue de 0.027 W/L al inicio del 

cultivo y posteriormente la potencia se mantuvo en 0.026 W/L al incrementar Ja viscosidad (hasta 

450 cps). 

En biorreactores, las caídas de potencia en sistemas aireados son debidas a las cavidades de aire 

que se forman detrás de los impulsores, tales como las turbinas Rushton. Hudcova er al ( 1989) 

reportan que conforme aumenta la velocidad del impulsor se generan cavidades más grandes y 

estables, provocando una compartamentalización del reactor debido a Ja formación de "cavernas". 

Como consecuencia, con los fluidos viscosos se presentan mayores caídas de potencia que con los 

!luidos ele baja viscosidad, a la misma velocidad de agitación. Galinclo cr al ( 1998) reportaron que 

para calcios simulados ele In fermentación para la producción ele goma xantana, a mayor 

concentración cid polímero, más significativa es la caída ele potencia por el efecto ele la aireación. 

En matraces Erlenmeyer, bajo nuestras condiciones "estándar'' (200 r.p.m., 100 mL ele volumen de 

trabajo, 2.5 cm de excentricidad) el consumo ele potencia inicial fue de 0.27 W/L, a viscosidades 

similares a las del agua. En este caso, las condiciones se encuentran "en fase", es decir, las 

condiciones en las que el líquido sigue el movimiento de la agitadora y la altura del líquido en el 

matraz no cae (Bi.ichs et al, 2000b). Sin embargo, al incrementar la viscosidad del calcio de cultivo, 

la altura del líquido disminuye y, como consecuencia, el suministro de potencia es menor, ya que el 

liquido del matraz cae en "fuera ele fase". Biichs et al (2001) observaron que en matraces agitados 

con volumen nominal menor a 1 L y a altas viscosidades de fluidos Newtonianos, se dan condiciones 

que ponen al sistema en "fuera ele fose". En cultivos donde se desarrollan altas viscosidades, como 

el caso de A. 1•i11elw1dii. el suministro ele potencia disminuye significativamente. Tales condiciones 

de "fuera ele fase" podrían ser la razón por la que no fue posible escalar nuestras funciones objetivo 

de la fermentación de alginatos, de matraz a biorreactor, ya que este fenómeno tiene implicaciones 

en la transferencia ele oxígeno y en Ja intensidad de mezclado, Jos cuales también pueden disminuir 

significativamente. 

En este contexto, Biichs et al (2000b) demostraron que en matraces de 250 mL con un volumen de 

25 mL. agitados a 200 r.p.m. se tienen valores de número de fase (Ph) de 2.61 (P/V de 0.38 W/L). a 

\'iscosidades similares a la del agua. Sin embargo, el Ph disminuye conforme se incrementa la 

\'iscosidad (a partir de 17 cps, para fluidos Newtonianos) y el sistema cae en "fuera ele fase". Para 
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valores superiores a 1.26 de Ph, la potencia consumida por el líquido del matraz no disminuye. Sin 

embargo, para viscosidades de 75 y 135 cps, el Ph tiene valores de 0.83 y 0.59, respectivamente. 

Estos autores encontraron que la caída de potencia para fluidos Ncwtonianos, respecto al suministro 

de potencia con agua, cae alrededor de 6-7 veces, para viscosidades del orden de los 500 cps (figura 

5.19). 
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Figura 5.19. Suministro de potencia y números ele fase (Ph) para fluidos Newtoniunos en matraces de 250 mL con 
25 mL de volumen de llenado, agitados n 200 r.p.m (Büchs et al, 2000b). 

Las propiedades reológicas del alginato (n y K) (figura 5.20) fueron medidas usando soluciones de 

alginato de algas marinas (Macrocystis pyrijera). El comportamiento reológico se determinó a 

diferentes concentraciones de alginato y velocidades de corte (de 3 a 700 s"1
) y mostró que todas las 

dispersiones acuosas exhibieron una típica conducta pseudoplástica que puede ser descrita por el 
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modelo de Ostwald de Waele (Clementi et al, 1998). Este mismo comportamiento ha sido reportado 

para otros polisacáridos microbianos, como la goma xantana (Galindo y Torrestiana, 1989). 

Esto significa que las características de flujo del alginato cambian en función de la posición que 

guarden respecto a la zona de los impulsores (zonas de alta velocidad de deformación). El fluido 

tcndni una baja viscosidad en las zonas aledañas a los impulsores. Por el contrario, en las zonas 

alejadas de éstos (cerca de las paredes del biorreactor), la velocidad de deformación aplicada al 

fluido será menor. originando un aumento notable en la viscosidad (Doran, 1998). El índice de 

consistencia (K) aumenta conforme se incrementó la concentración de alginato, mientras que el 

índice de flujo (n) decrece, mostrando un comportamiento típico de fluidos pseudoplásticos (figura 

5.20). 
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Figura 5.20. Índice de flujo (n) e índice de consistencia (K) de soluciones de 11lgin11to de Macrocystis pyrifera en 
función de su concentración, determinados 11 velocidades de corte de 3 11 700 s'1• 

Para el caso del alginato, el cual es un polímero que en solución se comporta como un fluido no­

Newtoniano, la caída de potencia y por ende el número de fase no es posible conocerlo, ya que no se 

conoce la viscosidad que sensan las paredes del matraz, es decir, no.se conoce cual es la velocidad 

de corte causado por la agitación del matraz. Sin embargo, Fujita et al (1994) han reportado 
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velocidades de deformación de 50 s·' en la formación de pe/lets de Aspergillus niger en matraces 

Erlcnmeyer de 500 mL, con 100 mL de volumen de cultivo, agitados a 200 r.p.m. 

Para nuestro caso, como una primera aproximación, se supuso una velocidad de corte entre 12 y 80 s· 
1
• para estimar cuando el cultivo cae en "fuera de fase", y por ende, la caída de potencia es 

pronunciada durante el cultivo de A. vinelandii en matraces agitados bajo nuestras condiciones 

··cstündar··. La ligura 5.21 muestra Ja viscosidad de alginato comercial de algas de Macrocystis 

pyr(f'era a varias velocidades ele deformación determinadas en un reómetro. A una velocidad de corte 

de 12 s· 1 se tienen viscosidades de 500 cps, con 6 g/L, mientras a una velocidad de corte de 80 s·1
, Ja 

viscosidad es de 220 cps. 
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Figura 5.21 Relación ele la vclocidael ele corte con la viscosieluel en reómetro (DIN125) para alginato ele soluciones 
de algas marinas: ,\'1acrocystis pyrifera. 

Como se muestra en la figura 5.22, el proceso cae en "fuera ele fase" a partir de los 20 cps, lo cual 

corresponde a las primeras 20-24 horas de cultivo, indicando el inicio dé la caída en el suministro de 

potencia. Al final del cultivo, a una velocidad de corte de 80 s"1, fa potencia cae de 2.5-3 .5 veces, con 
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respecto a la potencia inicial suministrada (0.27 W/L). Sin embargo, en el caso de una velocidad de 

c.:orte de 12 s· 1, el suministro de potencia cae hasta 6-7 veces al término de la fermentación. 
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El fenómeno de "fuera de fose", en cultivos de A. vinelandii, tuvo implicaciones en el PMPm;., del 

alginato sintetizado. En Ja figura 5.23 se observa que los cultivos realizados a P/V inicial de 0.27 

\V/L, tanto en matraz como en fermentador, difieren, ya que el PMP111,¡, obtenido en matraz no 

cae en la tendencia de aquellos obtenidos en fermentador a diferentes P/V iniciales. En biorreactor se 
obtienen alginatos con PMP111;¡, similares a los obtenidos en cultivos de matraz, pero a potencias 

iniciales de un orden de magnitud menores (0.027 W/L). Ello sugiere una caída ele la potencia en el 

cultivo de matraz, posiblemente en el rango de las potencias consumidas por el caldo de cultivo en 

biorreactor a 140 o ISO r.p.m (0.027-0.056 W/L), ya que a esas P/V's iniciales se sintetizan 

alginatos, en cultivos de biorreactor, con PMP111;, de 1.6 x 106 g/gmol hasta i.S x 106 g/gmol, los 

cuales son muy parecidos a los alginatos sintetizados en cultivos de matraces. 
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Figura 5.23. Pi\IP..,.;. del alginnlo como función de la potencia volumétrica en biorrcnctor <•> y en matraz (.A.). 

Si la velocidad ele corte c~rnsado por la agitación del matraz (200 r.p.m) fuera de 12 s· 1
, la caída en el 

~uministro de potencia explica satisfactoriamente el comportamiento del PMPmáx del alginato, en 

relación a la P/V inicial del caldo de cultivo (figura 5.22). ya que el suministro de potencia puede 

caer hasta 6-7 veces. en relación a la P/V inicial de 0.27 \V/L. Pero si la velocidad de corte en el 

matraz fuera de 50 s·1
, tal y corno lo reporta Fu jita et al ( 1994 ), la caída de potencia no explicaría 

por completo los altos pesos moleculares del alginato sintetizado en matraz, operado a nuestras 

condiciones "estándar", ya que Ja potencia caería solamente entre 3-3.5 veces, en relación a la 

potencia inicial. 
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La posible explicación puede ser la diferente hidródinamica en los cultivos de matraces y biorreactor 

durante el cultivo. En este sentido, Gerson y Kole (2001) reportaron un nuevo método para medir la 

intensidad de mezclado, es decir, la intensidad y frecuencia de los remolinos en un área determinada 

en líquidos de matraces y biorreactor. Este método está basado principalmente en un dispositivo que 

sensa los movimientos del fluido durante el mezclado. Estos autores demostraron que l<l inLensidad 

del mezclado. utilizando agua, se incrementa conforme se aumenta la velocidad de agitación en 

matraces ( 1 L de volumen nominal con 540 .mL de volumen de llenado) y biorreactor, pero al 

adicionarle 1 % de dextrana en ambos sistemas (viscosidad de 10 cps, medida a 12 s· 1 
), la intensidad 

de mezclado en el líquido del matraz decaé. Estos autores postulan que el incremento de la 

!=Oneentración de la dextrana y por ende en la viscosidad del líquido del matraz, la mayoría del 

líquido tiende a reunirse en los bordes del matraz y este experimenta la mayor fuerza centrípeta, pero 

t ienc un comportamiento de flujo laminar, más que como un líquido que fluya libremente, resultando 

en menor turbulencia y por lo tanto, en menor intensidad de mezclado. 

Por su parle, Delgado et al ( 1989) caracterizó la transferencia de oxígeno en matraces Erlenmeyer 

agitados (en matraces de 500 mL con 25 mL de volumen de trabajo) utilizando un método biológico, 

el cual se basa en e 1 cultivo de Bllcil111s subtilis. Este microorganismo es muy sensible en cuanto a la 

pr,1dueción de sus metabolitos, acetoina (Ac) y butanodiol (Bu) dependiendo de las características de 

mezclado y oxígenación del sistema. Cuando el sistema esta bien oxigenado, la concentración de 

acetoína es mayor que la de burnnodiol. La adición de goma xantana al 0.2 % (viscosidad menor de 

1 O cps. medida a una velocidad de corte de 12 s· 1
) produjo condiciones de mezclado y limitación de 

oxígeno. abatiendo la relación Ac/Bu, hasta 4 veces, en la presencia del viscosificante. Esto indicaría 

que en los cultivos de A. vinelandii se podrían tener pobres condiciones de transferencia de oxígeno 

desde el inicio del cultivo, en matraces operados a nuestras condiciones "estándar". 

;v!aier y Blichs (200 l) caracterizaron la transferencia de oxígeno en la interfase gas-líquido. en 

matraces. Estos autores propusieron un modelo para determinar el área de intercambio específico (a) 

en la interfase gas-líquido de matraces y demostraron que la mayor transferencia de oxígeno se lleva 

a cabo en la película de las paredes del matraz y no en la superficie del líquido. Por ejemplo, para 

matraces de 250 mL de volumen nominal, 26 mL de volumen de llenado, excentricidad de 5 cm, 

agitados a 200 r.p.m., más del 70 % de la transferencia de oxígeno se lleva a cabo en la película de 
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líqllido qlle se encuentra en las paredes del matraz, concordando con lo argumentado anteriormente 

por Gaden ( 1962) y apoyando la teoría de penetración de oxígeno dada por Higbie (1935), en donde 

Ja velocidad de absorción de oxígeno es dependiente en Ja frecuencia de reemplazamiento de la 

película del líquido en la pared del matraz. Este hecho tiene relevancia importante para los cultivos 

de A. vi11e/a11dii, ya que cuando el fluído del matraz entra en "fuera de fose", In altura del líquido 

disminuye y por ende abate la velocidad de transferencia de oxígeno, y por lo tanto. el kLa decrecería 

significativamente ya que el úrea (a) de intercambio específico de oxígeno sería menor. 

Podemos concluir c¡lle los valores iniciales del suministro de potencia y, por lo tanto el kLa (como se 

sabe existe llna relación directa entre la P/V y el kLa), así como su evolución durante el cultivo 

debido a las altas viscosidades aparentes, tienen un fuerte impacto en la calidad del alginato 

producido por A. \'ine/andii. El sllministro de potencia tiene un fuerte impacto en la máxima 

velocidad de crecimiento y a la vez el PMPmáx depende de la µmáx (figura 5.12). 

5.5 Cultivos en biorreactor en "fuera de fase" 

Con el propósito de obtener similar capacidad viscosificante y PMPm:1x de alginato en cultivos de 

biorreactor, como aqllellos sintetizados en matraz operados a nuestras condiciones "estándar" y a Ja 

vez simular el fenómeno "fuera de fase", que ocurre en matraces, se llevó a cabo otro experimento, 

en el biorreactor. En este caso, se disminuyó la velocidad de agitación (desde 340 r.p.111. hasta 90 

r.p.m.). es decir. P/V de 0.27 \V/L hasta 0.02 W/L. basado en el comportamiento del PMPmáx de la 

figura 5.23, la ella) sugiere que el suministro de potencia en cultivos de matraces, puede caer hasta 

en un orden de magnitud (de 0.27 a 0.027 W/L). El perfil del suministro total de potencia (5.23 

\\'/L.h) en biorreactor se basó en los resultados obtenidos de Jos cultivos a sllministro de potencia 

inicial de 0.056 W/L (potencia total de 5.23 W/L.h), ya que ésta condición simuló mejor el perfil de 

capacidad viscosificante y el PMP 111:1, del alginato obtenido en cultivo de matraz. La figura 5.24 

muestra el perfil del sllministro de potencia en el biorreactor en "fuera de fase". 
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Figura 5.24 Perfil del suministro de potencia gaseada (en "fuera de fase") del biorreactor. 

La figura 5.25 muestra las cinéticas de los cultivos. La TOD siguió un comportamiento similar a lo 

obtenido en los cultivos anteriores a diferentes P/V's iniciales. La TOD cayó a valores menores a 1 

<¡¡, después de las 1 O horas de cultivo y ésta se incrementó hasta 40 % en la fase estacionaria del 

cultivo. La múxirna concentración de alginato fue de 4. 1 g/L y menor a la obtenida en matraces (5.3 

g/L l. El pH cayó a valores de 5.9 al final del cultivo. La viscosidad máxima alcanzada del cultivo 

fue de solamente 182 cps. la cual es mucho menor si se le compara con los cultivos de matraces (520 

cps). 

La función objetivo del presente trabajo, es decir, el perfil de capacidad viscosificante de los 

alginatos obtenidos en el cultivo "fuera de fase" del fermentador, fue similar a la obtenida en los 

cultivos de matraces agitados (figura 5.26). En biorreactor, a similar suministro de potencia inicial 

que en rnatrnccs agitados (0.27 \V/L). el alginato mostró un perlil diferente de capacidad 

,.i,cosificante, indicando una menor calidad del alginato sintetizado bajo tales condiciones. Los 

cult ¡,·os en biorreactor en "fuera de fase" mostraron una velocidad máxima específica de crecimiento 

( 0.09 11· 1) y perfil de capacidad viscosificante del alginato fue parecida a la obtenida en matraces 

agitados. Estas diferencias son debidas, como se verá más adelante, al PMPm~x. índice de 

polidispersión y concentración del alginato sintetizado por la bacteria bajo cada una de éstas 

condiciones. 
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Figura 5.26. Relación entre la concentración de alginato y la viscosidad de los caldos de A. 1•i11e/a11dii 
clcsarrollaclns en nmtraz (Á) y fermentador{•) a 0.27 \VIL, comparados con cultivos en "fuera ele 
fasc•· en biorrcactor e•). 

La figura 5.27 muestra la evolución del Pl'v!P del alginato sintetizado por A. vinelandii en el cultivo 

.. fuera de fose" en el biorreactor. El PMP del polímero en los cultivos de matraces y el cultivo en 

.. fuera de fase .. del biorreactor fue similar durante las primeras 50 horas de cultivo ( 1.4 x 106 

g/gmol), indicando que fue posible sintetizar alginatos de igual PMP. Sin embargo, se observa una 

caída drüstica del PMPm,i\ al final del cultivo. La síntesis ele la enzima alginato-liasa, la cual degrada 

al alginato, puede ser la responsable de la caída del PMP. Aunque no se sabe cual es la señal 

ambiental que induce la síntesis ele la liasa, varios estudios indican que puede estar controlado por la 

TOD en el calcki de culti\'O (Peña et al, 2000: Trujillo, 1999; Trujillo-Roldán, 2001 ). A pesar de que 

no se sintetizaron alginatos de similar PMP111,¡, a los obtenidos en matraces agitados, se logró obtener 

alginatos de Pl'v!P similares en gran parte del cultivo, excepto al final de la fermentación. 

Con en cultivo en biorreactor en "fuera de fase" fue posible obtener alginatos en biorreactor con 

características similares de PMPnulx y capacidad viscosificante, a las obtenidas en matraces, basado 
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Figura 5.27. Evolución del peso molecular promedio del alginato durante el cultivo de 11. 1•i11elamlii, en matraz y 
fermeutndor (0.27 \VIL) y de fermentador en "fuera de fase". 

en la disminución del suministro de potencia en biorreactor. Confirmando que el suministro de 

potencia inicial en matraces con cultivos de A. vi11e/a11dii, operados a nuestras condiciones 

"estándar··. puede caer hasta en un orden de magnitud, teniendo serias implicaciones en el 

escalamiento, de matraz a biorreactor, de la producción de alginatos. Sin embargo, el índice de 

policlispersión de los alginatos sintetizados por la bacteria en el cultivo en "fuera de fase'" en 

hiorreactor, fue bastante alto (60-130) al compararlo con el alginato sintetizado en matraces (3-10). 

En la figura 5.28 se muestra que, en los cultivos en biorreactor, todos los alginatos mostraron altos 

índices ele policlispersión . ya sea con alto o bajo valor de suministro de potencia inicial o en "fuera 

de fase··. Tomando como criterio esta función objetivo no se logró un escalamiento exitoso. 

El escalamiento de la producción de alginato, de matraz a biorreactor, usando como criterio de 

escalamiento el suministro específico de potencia no condujo a la obtención de altos pesos 

moleculares promedio, aunque la viscosidad del caldo de cultivo fue similar. El problema 

fundamental, en matraces agitados, es el cambio drástico del suministro de potencia durante el 

cultivo de A. vinelandii causado por la generación de altas visc:osidades, lo que provoca un 

abatimiento del suministro de potencia. Este fenómeno de "fuera de fase", con cultivos de 

microorganismos, no se ha reportado en la literatura, a pesar de tener serias implicaciones en 
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ejercicios de escalamiento, de matraz a biorreactor, como en el caso de A. vi11ela11dii en la 

producción de alginato. 
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Figura 5.28. Índices ele polielispersi(rn ele los alginatos sintetizados por A. 1•i11elc111dii en matraz y biorrcactor ll PI\' 
inicial similar y en biorreactor en "fuera de fase". 
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Co11c/11sio11es 

Capítulo VI 

6.1 Conclusiones 

- El suministro de potencia inicial, como criterio de escalamiento de matraz a fermentador, no 

reproduce la conducta de cultivo (particularmente el peso molecular promedio). 

- Lo anterior puede ser explicado por las diferencias drásticas en la evolución del consumo de potencia 

durante el cultivo de A. vinelandii en matraz y en fermentador. 

- Reduciendo el suministro de potencia en el fermentador fue posible obtener PMrimlx del alginato 

similares al obtenido en matraces agitados. 

- El escalamiento, de matraz a fermentador, para cultivos que generan altas viscosidades (i.e. 

hongos filamentosos y microorganismos productores de polisacáridos) tiene que considerar el 

fenómeno de "fuera de fase", lo que causa cambios hidrodinámicos (OTR, kLa, número de Reynolds) 

y t i~ne impol'lantes consecuencias en la síntesis de alginato por A. vi11ela11dii. 
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Anexos 

ANEXOS 

A l. Estimación del !.-Uministro de potencia en matraces con líquidos de alta viscosidad 

Büchs et al (2000b) reportaron la relación de el número de potencia modificado Ne' vs el número de 

Reynolds (figura Al) para matraces de volumen nominal de 250 mL, con 25 mL de polivinilpirrolidona 

(fluido Newtoniano), agitados a 200 r.p.m. Cuando el líquido se encuentra "en fase", el número de 

potencia modificado (Ne') se incrementa y Ne'= 70Re"1 + 25Re·0·
6 + 1.5Re·0·

2 
• BUchs et al (2000a) 

reportaron que el número ele Reynolds en matraces agitados se obtiene a partir ele: 

donde: 

p = densidad del líquido (kg/m3
) 

n = \'elocidad de agitación (s" 1
) 

di = diCtmetro m;íximo interno del matraz (m) 
11 = viscosidad del calcio de cultivo (Pa s) 

~ 0.8 -: 
_J 1 "fuera de fase" 

/ >: 1 

...:- 0.6 l 
"t:? 

J C'? 
e: 0.4 

#;r-1 
ci. \ 

o: 
11 0.2 
Q) 

:z: 

o.o 
1e+1 1 e+2 ·1 e+3 

Re= p.n.d2/11 

"c11fasc" 

1e+4 1e+5 

Figura Al. Relación del nlllnero de Reynolds con el número de potencia modificado (Ne') para matraces de 250 mL de 
volumen nominal, 25 mL de polivinilpirrolidona, agitados a 200 r.p.m. con viscosidades desde 0.8 mPa's 
hasta 200 mPa's (Büchs e/ al, 2000b). 
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Al incrementar la viscosidad, Ne' disminuye, debido a que el líquido del matraz cae en "fuera de fase", 

aproximadamente en un número de Reynolds de 1000 (figura Al). De acuerdo a Büchs et al (2000b), 

conociendo Ne', se puede saber cual es el suministro de potencia, obteniéndola a partir de: 

La figura 5.19, en la sección de resultados y discusión, muestra el suministro de potencia en función de la 

viscosidad. en matraces de 250 mL de volumen nominal, con 25 rnL de polivinilpirrolidona, agitados a 

200 r.p.m. A continuación se muestran ejemplos de cálculo del consumo de potencia en esas condiciones: 

donde: 
p =densidad ( 1000 kg/m3

) 

11
1 = \'elocidad de a!!itación (3.33 s-1

) 

di.j= Difünctro 111:.íx~no interno del matraz (0.075 m) 
V1_ 113= Volumen de llenado (0.000025 m') 
11 =Viscosidad ! Pa s) 

111 1 Re 1 Ne' p di" V1_"' N-' P PIV (Kw/m3) 

io.001 ! 18750 o.2s 1000 10.000031 0.0290 37.03 0.0095 o.383 
! 0.052 l 358.8(1 0.40 1000 0.000031 0.0290 37 .03 0.0087 0.548 
'0.1039 1 180.35 0.30 1000 0.000031 0.0290 37.03 0.0039 0.41 1 
i 0.2068 l 90.6-1 10.20 1000 0.000031 0.0290 37.03 0.0025 0.274 
i():-:;y-¡---¡-6-4-.2-6~__,1_1_1.-1-s~-+-1-o<_K_l~-+-o-.c-io-c-Jo_3_1~0-.-o-2c-~o~+--37-.-o-3~-+--o-.c-io-2-1--1~0-.-2(-l_-~~~~ 
--~~__..~~~-t-~~~-;--~~~-+-~~~+-~~~!----~~-+~~~-; 

O.-! 1 1 l 45.55 0.1 1000 0.00003 1 0.0290 37 .03 0.001 1 1O.13 7 
! (J.53 i 35.2 0.1 1 ()()() 0.000031 0.0290 37.03 0.0009 0.067 

Tahla ..\l. Suministro ele potencia en matraces con líquidos Newtonianos de alta viscosidad. i\'latraces ele 250 mL, con 
,·ulmnen ele llenado ele 25 mL, agitados a 200 rpm. 

Para el caso de matraces de 500 mL, con 100 mL de volumen de llenado, 200 r.p.m. y 2.5 cm de 

excentricidad. el suministro de potencia, a diferentes viscosidades del caldo de cultivo, se puede estimar a 

partir de la tendencia de los valores experimentales de Ne' (figura Al) como el caso de matraces de 250 

mL, reportados por Bi.ichs el al (2000b). Fue posible estimar el suministro de potencia en los matraces 

operados a nuestras condiciones "estándar". En la tabla A2 se muestra el ejemplo de cálculo de la 

estimación del suministro de potencia en matraces operados a nuestras condiciones "estándar", con 

viscosidades de caldo de cultivo determinadas a un gradiente de deformación de 12 s- 1
• 
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donde: 

p = densidad ( 1000 kg/m3
) 

n3 = velocidad de agitación (3.33 s" 1) 

di4= Diámetro 1rn1ximo interno del matraz (0.105 m) 
VL 113= Volumen de llenado (0.0001 rn3

) 

11 Re Ne' p di" VL"·' 
0.001 36750 0.23 1000 0.00012 0.0464 
0.0518 709.02 0.32 1000 0.00012 0.0464 
0.10 367.19 0.23 1000 0.00012 0.0464 
0.212 173.2 0.2 1000 0.00012 0.0464 
0.28 143.43 0.15 1000 0.00012 0.0464 
0.309 118.85 0.12 1000 0.00012 0.0464 
0.409 89.7 0.1 1000 0.0001210.0464 
0.532 35.2 0.1 1000 0.000 l 2j 0.0464 

Anexos 

n·' P/Pi (W/L) P/V (W/L) 

37.03 1.0 0.27 
37.03 1.6 0.47 
37.03 1.0 0.31 
37.03 0.6 0.21 
37.03 0.56 0.17 
37.03 0.40 0.11 
37.03 0.32 0.08 
37.03 0.15 0.05 

Tnbla A2. Suministro de potencia en matraces con alginatos de alta \'Íscosidad: Matraces de 500 mL, con volumen de 
llenado de 100 mL, agitados a 200 rpm 's (11Úiclos no-Newtonianos). 

A2. Ejemplo de la determinación del número de fase (Ph) en matraces de 500 mL con 100 mL ele 
volumen llenado, 200 r.p.m. y 2.5 cm de excentricidad, durante la producción de alginato por .4. 
1•i11e/a11dii. 

Debido a las altas viscosidades encontradas en los caldos de cultivo de A. vinelcmdii producidos en 

matraces, el consumo de potencia del líquido en el matraz, disminuye. Por lo tanto, es necesario 

determinar a que viscosidad el caldo de cultivo cae en "fuera de fase''. es decir, la altura del líquido 

decrece y por ende. el consumo de potencia disminuye. Bi.ich et al (2000b) propusieron el "número de 

fase'" (Ph), el cual puede ser calculado a partir del número de Reynolds de la película del matraz (Ref): 

l---4(v¿13 )~ ]~ 
7t di 

Para Ph 's inferiores a 1.26, la altura del líquido del matraz cae y, por lo tanto, el consumo de potencia del 

líquido (a alta viscosidad) del matraz disminuye. 

Ph = e/di*(I +3* log10 (Re!)) si Ph > 1.26, entonces el líquido permanece "en fase" (tabla A3) 
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Ane.ms 

Tabla A3. Determinación de Pll en matraces de 500 mL, 100 mL de volumen de llenado, 200 r.p.m. y 2.5 cm de 
excentricidad, durante el cultivo de ,1. 1•i11elam/ii. 

"en fase" 
ri (mPa s) Re d VL"·' Ref Ph 

0.001 36750 0.105 0.0464 577 2.21 

0.003 11895 o. 105 0.0464 186 1.86 
0.006 5607 0.105 0.0464 88 1.62 
0.009 3850 0.105 0.0464 60 1.51 
0.010 3504 0.105 0.0464 55 1.48 
0.013 2904 0.105 0.0464 45 1.42 
0.016 2190 O. 105 0.0464 34 l 1.33 
0.020 1815 0.105 0.0464 28 1.26 

''.fuera de fase" .... ... 
CUJ23 ! 1652 0.105 10.0464 25 ¡ 1.24 
0.026 II.369 0.105 10.0464 21 11.18 
0.029 l 1246 0.105 10.0464 19 l !.16 

Los caldos de cultivo caen en "fuera de fase"' a una viscosidad de 0.020 Pa's (20 cps) (determinada a un 

gradiente de deformación de 12 s·' ), es decir, a las 20 horas de cultivo o a las 24 horas, si la viscosidad del 

caldo de cultivo es determinada n un gradiente de deformación de 80 s·1
• 

A3. Estimación del coeficiente volumétrico de transferencia de oxígeno (l\La) en matraces 

La correlación utilizada para estimar el coeficiente volumétrico de transferencia de oxígeno en la 

interfase gas-líquido (kLa), en matraces agitados-, fue la propuesta por Henzler y Sched_el ( 1991 ): 

donde: 

A= Constnnte para un cultivo ele E. coli = 25 h"1 

r1.= Constante para un cultivo de E. coli = 0.66 
n= Velocidad de agitación= 3.33 s·' 
e= Excentricidad = 0.025 m 
VL~Yolumendctrabajo= 1x10-4m3 

di= Diümetro müximo del matraz= 0.10 m 
g= Aceleración de la gravedad= 9.81 m/s2 
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Anexos 

Sustituyendo los respectivos valores, se obtiene un kLa de 0.0081 s·1 = 29 h" 1
• 

Debido a la resistencia del tapón, la presión parcial de oxígeno dentro del matraz es más baja que la 

presión parcial de oxígeno del exterior (Mrotzek et al, 2001 ). Dado a lo amerior, se calculó la 

resistencia del t~1pón (C) a la transferencia de oxígeno dentro del matraz. Para ello se utilizó la 

correlación propuesta por Henzler y Schedel ( 1991 ): 

donde: 

A= Area del tapón = 12.6 cm2 

H = Altura del tapón = 1 cm 
p02 = Densidad del oxígeno = 1. 165 kg/m3 

DF = Coef. de difusión del oxígeno= 1.25 x 10-5 m2/s en agua (Doran, 1998) 
1-1\' =Constante de Henry= 2.62 x 106 Nm/kg 
VÍ_ =Volumen de trabajo= 1 X 10..i mJ 
P =Presión= 0.89 aun 

Sustituyendo los respectivos valores, se obtiene un valor de 0.0908 s' 1 = 327 h'1• Sumando las 

resistencias. se obtiene un kLa global: 

1/(1 /29.1 h" 1 + 1/327 h" 1
) = 27 h'1= kLa total 

...\4. Determinación ele k1.a en fermentador por la técnica de desgasificación 

La determinación experimental del coeficiente volumétrico de transferencia de oxígeno (kLa) se 

llevó a cabo utilizando la técnica de eliminación de gas (Quintero, 1987). Se utilizó medio Burk 

modificado, pH 7.2, temperatura de 29 ºC, 0.8 VVM, dos turbinas Rushton y un difusor de 4 

orificios. La técnica se basa en la eliminación de oxígeno mediante burbujeo de nitrógeno en lugar 

de aire. Una vez que la concentración de oxígeno sea igual a cero, se airea de nuevo y se toman 

mediciones de la concentración de oxígeno a diferentes tiempos. Los valores se grafican de acuerdo 

a la ecuación: 
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Anexos 

In( 1-C(t)/Cg*) = -kLa 

Donde la pendiente de una gráfica de In( 1-C(t)/C*g) contra el tiempo es igual a - kLa (figura A2). 

o 

-;;-, ... 
~ 

·1 y 
--= 

·2 
20 40 60 80. 100 120 140 160 180 

Tiempo (s) 

Figura A2. Gráfica que representa la velocidad de reemplazo ele oxígeno por nitrógeno en la fase líquida para 
determinar el k 1.a. 

La figura 4.3 muestra el efecto de la velocidad de agitación sobre el kLa. El coeficiente volumétrico 

de transferencia ele oxígeno en matraces agitados (200 r.p.m, 100 mL de volumen ele llenado a 2.5 

cm de excentricidad), se obtiene a una velocidad de agitación de 300 r.p.rn. en el fermentador de un 

litro. 

80 

70 

60 

50 e. 
~ 40 
d' 30 

20 

10 
100 

Y= 0.0995x • 5.2321 
R2= 0.988 

200 300 400 500 600 700 800 900 

Velocidad de agitación (r.p.m) 

Figura A3. Relaci6n entre la velocidad de agitación y el kLa en biorrenctor de 1 litro. 
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