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RESUMEN

En el presente trabajo se implemento, con base en la literatura, un modelo tedrico a partir de la
relacion entre la velocidad de transferencia de oxigeno (OTR) y la demanda bioquimica de
oxigeno (OUR) en un proceso de fermentacion, con el propdsito de hallar diferentes condiciones
de velocidad de agitacion y aireacion bajo las cuales el crecimiento microbiano no se vea afectado
por deficiencias en el suministro de oxigeno. Tal correlacion se adapto al cultivo con
B.thuringiensis. de manera que permita estimar la concentracion de biomasa maxima a la cual es
posible suministrar oxigeno eficientemente con un grupo de condiciones de operacion definidas.

Palabras claves: Crecimiento limitado por oxigeno, fermentacion, transferencia de masa, Bacillus

thuringinsis

INTRODUCCION

Un gran namero de procesos fermentativos en
modo sumergido y con caracteristicas aerdbicas,
presentan bajos rendimientos debido principal-
mente a la dificultad de disponer en forma efi-
ciente de oxigeno disuelto (0O.D.) en el medio
liquido. Un caso tipico de éste aspecto es la sin-
tesis de protoxinas via fermentativa usando
Bacillus thuringiensis

En este sentido, Bacillus thuringiensis (B.
thuringiensis) produce proteinas cristalinas du-
rante la fase de esporulacion. Algunas de estas
proteinas, especialmente la d-endotoxina poseen

actividad biocida contra insectos plaga. Los
biopesticidas a base de B.thuringiensis son efi-
caces, biodegradables y de alta especificidad al
estado larvario del insecto. (Aronson A.l. y
Bekman N., 1986; De Urquijo, 1987)

Entre los factores mas importantes en la sintesis
del cristal protéico, se incluye el nivel de O.D.
enel caldo fermentativo(Holmberg A. y Sievanen
R., 1980; Pearson D. y Ward O., 1983). Dadas
las caracteristicas de baja solubilidad del oxige-
no en el medio liquido y las diferentes resisten-
cias a su transferencia, un valor determinado del
coeficiente volumétrico de transferencia de masa
(K,a) (resultado de la combinacion de diferentes
valores de velocidad de agitacion y aireacion),
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Transferencia de masa en procesos fermentativos

solamente suministrara el oxigeno requerido por
una determinadaconcentracionde biomasa (Aiba
S. y Hemphrey A., 1973; Oldshue J.M. 1983).

Asi, es de gran ayuda conocer la maxima con-
centracion de biomasa que es posible mantener
con una determinada concentracion de O.D. an-
tes de que esta se vea limitada por deficiencias
€n su suministro.

Atendiendo a lo anterior, y con base en la litera-
tura, se implemento un modelo teérico que a partir
del conocimiento de la velocidad especifica de
crecimientodel microorganismo(m), permite de-
terminar las condiciones de operacién para las
cuales el cultivo no presenta deficiencias en el
suministro de oxigeno (Kargy F. y Moo-Young
M., 1984: Sinclair C. y Mavituna F., 1985). A
continuacion, y con base en el trabajo de Sinclair
C. y Mavituna F., 1985, se presenta la deduc-
cion del modelo.

La demanda bioquimica de oxigeno (OUR) esta
expresada por:

OUR = g5 X

(1)

La demanda bioquimica especifica de oxigeno
(q,.) puede relacionarse con m a partir del coefi-
ciente de rendimiento basado en el consumo de
oxigeno como sustrato Y, ,.

_ K
9o, Yo,
(2)
De donde:
OUR = i3
YOZ
(3)

términos generales, la velocidad de transferencia
de oxigeno (OTR), puede definirse como:

REVISTA

OTR = K,a (c" - C.)

(4)
donde C’ es la concentracién de O.D. en la con-
dicion de saturacion y C, es la concentracién de
O.D. en el medio liquido. En un proceso
fermentativo por lotes en donde el nivel de O.D.
y la concentracion de biomasa cambian con el
tiempo, es posible considerar la situacion de es-
tado estable para un intervalo de tiempo apropia-

do. Bajo estas circunstancias, OTR y OUR son
iguales (Bailey & Ollis, 1986).

K, a(C" - Q) = qgpmX = Bx
YO

2

()

A bajas concentracionescelulares,la OUR es baja
aun cuando las células pueden estar respirando a
su maxima velocidad de demanda especifica de
oxigeno (q,, ); ademas C_ se incrementa y se
aproxima al valor de saturacion C'. Asi, el oxi-
geno se presenta en una condicion no limitante
para la actividad microbial.

A medida que la concentracion de biomasa se
incrementa, OUR se incrementa y como conse-
cuencia la concentracion de oxigeno disuelto dis-
minuye. A unas condiciones de operacion defi-
nidas, dada la alta concentracion celular el nivel
de O.D. puede alcanzar la condicion critica (C..),
la cual depende de las caracteristicas fisiobdgicas
del microorganismo (Avignone-Rosa y Arcas J.,
1992; Nickerson K y Bulla J., 1992).

En este punto alin se cuenta con la cantidad de
oxigeno demandada por la concentracion celular
presente. A partir de este valor, un incremento
de biomasa ya no dispone del oxigeno que nece-
sita para su normal actividad.

La C_, se alcanza en razon a una concentracion
celular (X) presente. La X asi obtenida (X_,),
constituye la maxima X a la cual bajo determina-
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das condiciones de operacion, es posible sumi-
nistrar oxigeno eficientemente.

La m también puede seguir una cinética tipo
Michaelis-Menten ,

(6)
donde S es la concentracion de sustrato, [lyax €S
la velocidad especifica de crecimiento maxima,

relativa al tipo de microorganismo y Kg es la’

constante de saturacion de sustrato, la cual nor-
malmente oscila entre 1 y 10 mg/L para la gran
mayoria de bacterias (Bailey & Ollis, 1986;
Duarte T, 1995). Asi, es posible considerar que
siempre que la concentracién de sustrato sea
mayor que 10Kg, la célula crece a su méaxima
velocidad de manera que Kg es muy pequeiio
en relacion con el valor de Sy p sera aproxima-

damente igual a Pmax. (M =Hmax)-

Analogamente, la q,, sigue una cinética tipo
Michaelis con O.D. como sustrato; asi, siempre
que el nivel de oxigeno disuelto esté arriba de la
condicién critica, la célula respira a su maxima
velocidad. De ésta manera es posible considerar
despreciable el valor de Kg respecto del nivel de
0.D. como sustrato, de manera que qO2 = qQ2m.

Bajo estas consideraciones, a partir de la ecua-
cion (5) se obtiene:

puX

crit

KLa (C' - Ccril) = qumXcri! = Y
02

(7)
De la ecuacion (7) y a partir de los pardmetros
conocidos, q, ., Kpa y Cerit, es posible deter-
minaranalitica y/o graficamente la concentracion
de biomasa permisible para un grupo de condi-
cionesde operacioncomo limitantesfisicas (K a)
y un grupo de limitantes de tipo microbioldgico,
determinadas por la fisiologia del microorganis-
mo (C_, . q,,, ) antes que la actividad microbial
llegue a verse limitada por deficiencias en el su-
ministro de oxigeno.

Esta expresion también puede ser representada
esquematicamente.

c
AZJ
Gl =
;om
|
X, :
4
OUR

Figura 1. Representacion del modelo

La grafica superior de la figura 1, presenta la va-
riacion de C, [g/L] respecto de la OTR [g/L-h]
para diferentes valores de K a [h']. La grafica in-
ferior muestra la OUR [g/L-h], asociada a una X
[g/L] atendiendo a sus caracteristicas fisiologicas

(9,, [g O/g cél-h]).

Paraun determinadovalor de K a se mantiene una
determinada concentracion de O.D. que dependien-
do de X y de sus caracteristicas fisiologicas (q,,)
puede llegara C_,. La X respectiva constituye la
méaxima concentracion celular a la que es posible
suministrarle oxigeno eficientemente.

La correlacion asi implementada puede también
usarse para otras cepas del género Bacillusa partir
de la determinacion experimentalde m y siempre
que el caldo fermentativo tenga un comportamiento
hidrodinamico de caracter newtoniano.

MATERIALES Y METODOS

Las cepas de B.thuringiensis usadas fueron: tres
cepas nativas, IBUN2.6, IBUN28.1, IBUN3.3 y
una estandar HD-1. Estas se sembraronen caja de
petri conteniendo medio de cultivo LB (Ceron J.
1989). Se incubaron a 30 °C durante 72 h para
luego conservarlas a 4 °C por un periodo no ma-
yor a 4 meses. El medio de cultivo usado para
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Transferencia de masa en procesos fermentativos

todo el trabajo experimental fue un medio mini-
mo (HCO) descrito por Ceron J., 1989. Este no
requiere control de pH. El volumen de inéculo
para las diferentes fermentaciones fue 10 % del
volumen de operacion. Las condiciones de opera-
cion para los indculos fueron: 12 h, 30 °C y 200
rpm en agitador rotatorio. (Berdugo y Zamora,
1995) La cuantificacion de biomasa se hizo en
un espectrofotémetro Perkin-Elmer Mod 35 (600
nm).

Para la evaluacion de m se realizaron fermenta-
ciones a 250 mL volumen de trabajo y por dupli-
cado, con las cuatro cepas de interés. Las condi-
ciones de operacion fueron: 30 °C y 200 rpm has-
ta alcanzar la fase estacionaria de crecimiento
microbiano. Para determinar los diferentes valo-
res de K, a, se realizaron fermentacionesa 5 L en
fermentador de 7 L volumen nominal (Bioflo III,
New Brunswick Scientific Co.).

La evaluacion experimental de K, a se hizo a par-
tir del método dindmico, como se describe en
(Mufoz y Quintero, 1993; Bayopadhyay B.
Humphrey A., 1967; Moresi M y Patete M. 1988;
Sobotkay Prokop A., 1980; Van‘tRiet K., 1979).
Las condiciones de operacion fueron: 30 °C, ve-
locidad de aireacion y agitacion variables segiin
planeamientode la experimentacion. En este sen-
tido se desarrollé un disefio factorial de multiples
niveles, 3%, como sigue: velocidad de aireacioén:
0.6, 0.8 y 1.0 volimenes de aire por volumen de
medio por minuto (vvm); velocidad de agitacion:
500, 700 y 800 rpm.

El coeficiente de rendimiento de oxigeno en célu-
las (Y ;,) se tomd como 1.47 g de células secas/g
de O, consumido. Dato tomado de la literatura para
todas aquellas bacterias que consumen glucosa
comosustrato. (Bailey & Ollis, 1986; Duarte T.A.,
1995)

RESULTADOS Y DISCUSION

En las figuras2,3,4 y S se presentan las curvas de
crecimientode biomasa con sus respectivas répli-
cas, a partir de las cuales se determina m para las
cuatro cepas de interés.
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Los datos obtenidos se presentan en la tabla 1.
Los valores de m asi hallados son pequefios si se
compararan con los informados en la literatura
para otras cepas de B.t.. En relacion con la cepa
HD-1, el valor obtenido fue 0.18 h''; diferentes
trabajos en la literatura informan de m igual a

0.193 h' para esta cepa (Pearson y Ward, 1983,
Avignone-Rosa y Arcas, 1992; Berdugo y
Zamora, 1995). La tabla 1 muestra ademas valo-
resdem__y q,,, obtenidos como se indica en
la parte tedrica.

Tabla 1 Parametros cineticos para las cuatro cepas de interés

VARIEDAD plh'l  pa 0] qoxm g O,/g cél-h]|
HD-1 0.18 0.18 0.27

HD-1 réplica 0.12

IBUN28.1 0.26 0.26 0.51
IBUN28.1réplica  0.24

IBUN2.6 0.26 027 0.53
IBUN2.6 réplica 0.27

IBUN3.3 0.21 0.23 0.45
IBUN3.3 réplica 0.23

En la tabla 2 se presentan los valores de K a ob-
tenidos a diferentes condiciones de operacion
segin planeamiento de la experimentacion. De
los resultados presentados, se observa que con-
forme lo cita la literatura, un incremento en la
velocidad de agitacién y/o aireacion, conlleva a
un aumento en el K a asociado. Asi, al fijar la
velocidad de aireacion e incrementar la veloci-
dad de agitacion, se obtienen incrementos hasta
del 44 % en el valor del K a.

A su vez al fijar la velocidad de agitacion y mo-
dificar la velocidad de aireacion, el incremento
enel K allega a ser hasta de un 55 %. Esto hace
pensar que a 5 L y bajo las condiciones de opera-
cién trabajadas se presenta una mayor contribu-
cion de la velocidad de aireacion a la transferen-
cia de oxigeno.(Votruba J. y Sobotka M. (1977);
Lee Y.H. y Luks., 1983)

Tabla 2 Resultados obtenidos para el coeficiente volumetrico de transferencia de masa,
[h'] a diferentes condiciones de aireacion y agitacion

- yYM 0.6 0.8 1.0
500 407 61.8 66.4
700 486 79.0 108.9
800 55.4 96.1 1182
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La figura 6 muestra la variacién en K a al modi-
ficar la velocidad de aireacion para diferentes va-
lores de agitacion y la figura 7 presenta los incre-
mentos en el K a por una variacion en la veloci-
dad de agitacion a diferentes condiciones de ve-
locidad de aireacion.

120
o
100
90
e
= s
2 o
60
&0
40, D T T T T T T T
O Oe D66 07 075 08 08 090 O 1

s

—=— 500 APM —— 700 AP —s— Boo APL

Figura 6. Coeficiente de transferencia de
Masa Vs Velocidad de aireacion

1304

100

Haam
88368

—=— 08\ —— oA \AAE —w— 1 VAR

Figura 7. Coeficiente de transferencia de
Masa Vs Velocidad de agitacion

Respecto a la velocidad de transferencia de oxi-
geno (OTR), la figura 8 muestra estos valores
obtenidos a partir de un incremento en la veloci-
dad de aireacion a diferentes condiciones de ve-
locidad de agitacion. Para el caso, el comporta-
miento es uniforme, obteniendo una mayor OTR
a medida que se aumenta la velocidad de airea-
cion para una velocidad de agitacion fija, excep-
to a 700 rpm y 0.8 vvm. Esta fermentacién fue
particularmente importante dada la gran cantidad
de espuma generada. El antiespumante adiciona-
do (metil silicona emulsionada) fue mayor en
relacion a las otras fermentaciones lo que pudo
constituir una resistencia adicional a la transfe-
rencia de oxigeno (Huang W.S. y Kintner R.C.,
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1969; Vardak-Sukan F., 1986; Vardak-Sukan F,
1986).
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Figura 8. Velocidad de Transferencia de
Oxigeno [OTR] Vs. Velocidad de Aireacion

De otra parte y como se observa en la figura 8, a
altas velocidades de aireacion, una modificacion
en la velocidad de agitaciéon no contribuye
significativamente a la transferencia de masa. Es
asi como a 1.0 vvm se obtiene pricticamente la
misma OTR independientemente de si se agita a
700 u 800 rpm.

Finalmente, la figura 9 muestra la representacion
esquematica del modelo implementado.

La gréfica superior es una representacion de la
velocidad de transferencia de oxigeno (OTR) [g/
L-h] contra la concentracion de oxigeno disuelto
enelmedio liquidoC, [g/L](OTR como abscisa),
con K a como parametro. A partir de ella es po-
sible determinar la OTR para algan valor dado
deC_ yKa.

La parte inferior de la figura 9 es una grafica de
la X_, contra lademanda bioquimica de oxigeno
(OUR) usando la demanda bioquimica especifi-
ca maxima de oxigeno (q,,m) [g oxigeno/ g cé-
lula-h], como parametro. Del tratamiento expe-
rimental en el presente trabajo y a partir de la
ecuacion (4), se dibujan valores tipicos de K a
obtenidos a nivel de banco y valores tipicos de
d,, , Para diferentes cepas de B.t. caleulados
como se indica la parte introductoria (ecuacion
1,2y 3).
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La OUR como abscisa utiliza la misma escala
que la OTR. Asi, para un valor de K a dado y
una C_=C_, (punto 1), es posible determinar la
OTR (punto 2) la cual es igual a la OUR en con-
diciones de estado estable (punto 3), lo que per-
mite hallar X _, para la cepa de interés (punto 4),
haciendo uso de la grafica inferior (punto 5). La
X_, asi hallada constituye la maxima concentra-
cion celular en [g/L] a la que es posible suminis-
trar eficientemente oxigeno sin que se presente
deficiencias en su suministro.

Un incremento en X implica un ajuste en las con-
diciones de operacion (vvm, rpm) que aseguren
un aumento en el K a de manera que supla satis-
factoriamente la demanda de oxigeno por parte
de una nueva concentracion de células. De esta
manera el cultivo no presentara alteraciones en
su metabolismo por deficiencias de oxigeno.
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Figura 9. Modelo Implementado
(Representacion grdfica)

A nivel de laboratorio y para propositos de In-
vestigacion y Desarrollo, el modelo tiene gran
aplicabilidad en tanto que con base en la expe-
riencia es posible escoger entre varias alternati-
vas de condiciones de operacion que el modelo
sugiere; a partir del conocimiento de las caracte-
risticas cinéticas del microorganismo y de las
especificaciones en la composicion del medio de
cultivo, se estima la maxima concentracion celu-
lar a obtener, a partir de esta y con ayuda del
modelo se tienen diversos valores de K a, todos
ellos determinando niveles de concentracion de
0.D. cercanos pero nunca menores a C_, . Las
condiciones de operacion asi halladas constitu-
yen una primera aproximacion en el estableci-
miento de las mejores condiciones de aireacion
y agitacion a que se opere el cultivo.

CONCLUSIONES

Con base en la literatura se implement6 un mo-
delo tedrico que a partir del conocimiento de la
velocidad especifica de crecimiento de biomasa
para el microorganismo, permite determinar las
condiciones de operacion (velocidad de agitacion
y velocidad de aireacion), bajo las cuales el oxi-
geno no se presenta como limitante para el nor-
mal desarrollo de la actividad microbial durante
un proceso fermentativo.

El uso del modelo puede hacerse extensivo para
el estudio de otras cepas del género Bacillus siem-
pre que se tomen en cuenta diferentes caracteris-
ticas de transferencia de masa, reologia del me-
diode cultivoy su desviaciondel comportamiento
newtoniano, aporte de la aireacion superficial a
la transferencia de oxigeno y similaridad
geométrica en el equipo de fermentacion.

Haciendouso del modelo, es posible parametrizar
el nivel de O.D. en una condicién de no limita-
cién y estudiar la incidencia de otras variables
(pH y composicion del medio de cultivo, entre
otros) sobre la produccion del metabolito de in-
terés. De esta forma, el modelo es atil en el
planeamiento de un disefio experimental, desde
el punto de vista tedrico, de manera que antes de
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toda experimentacion se descarten condiciones
de limitacion de oxigeno, poco favorables para
la sintesis del metabolito.

Finalmente, al estudiar la incidencia de las velo-
cidades de agitacion y aireacion sobre la OTR, a

das, fue mas notorio el efecto de la velocidad de
aireacion, generando un mayor incremento en la
OTR por un cambio en su nivel a una velocidad
de agitacion fija, que el obtenido cuando se fija
la velocidad de aireacion y se modifica la veloci-
dad de agitacion.

5 L y bajo las condiciones de operacion trabaja-
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