ARTICULO ORIGINAL

Construccion y Validacion Experimental de un
Biorreactor Artesanal Tipo Tanque Agitado para
Fermentaciones Sumergidas a Escala de Laboratorio

Construction and Experimental Validation of a Homemade
Stirred Tank Bioreactor for Lab-scale Submerged
Fermentations

Dr.C. Manuel Serrat Diaz, Lic. Abelardo Allan Méndez Hernandez

Centro de Estudios de Biotecnologia Industrial. Facultad de Ciencias Naturales.
Universidad de Oriente. Santiago de Cuba. Cuba. mserrat@cebi.uo.edu.cu

RESUMEN

Los biorreactores a pequefia escala son ampliamente utilizados para la
experimentacion en los laboratorios microbioldgicos. Su precio actual es del orden
de los € 20 000, lo que dificulta su adquisicién. En este trabajo se presenta la
construccién de un sistema de tanque agitado artesanal, elaborado con
instrumentacion y recursos disponibles en cualquier laboratorio, teniendo como
premisa el cumplimiento de los requisitos indispensables para el establecimiento de
procesos fermentativos microbianos a pequefia escala. El biorreactor construido
garantizo la esterilidad del sistema durante 24 horas de funcionamiento continuo y
bajo condiciones reales de manipulacién, incluidas tres tomas de muestra. Se
determiné el coeficiente de transferencia de oxigeno (kl,) mediante el método del
sulfito bajo diferentes condiciones de aireacién-agitacion, obteniéndose valores de
0.058 s y 0.033 s bajo flujo de aire 0.67 L-h™! y agitacién de 850 min™'y 650 min
! respectivamente, los que resultan suficientes para un crecimiento microbiano
optimo en la mayoria de las situaciones. El biorreactor mostré una satisfactoria
capacidad de mezclado, dada esta por su capacidad de mantener constante en el
tiempo la concentracién de un sélido insoluble finamente dividido y de alta densidad
(BaS0,) en suspensién. Los resultados obtenidos avalan la aptitud del biorreactor
artesanal para su uso en el estudio de fermentaciones microbianas a escala de
laboratorio.
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ABSTRACT

Small-scale bioreactors are widely used for experimentation in microbiological
laboratories. Currently, the price of these systems is in the order of € 20 000,
which obstructs its acquisition. A homemade stirred tank system, with easily
available and inexpensive resources, was designed and assembled so that meets
the essential requirements for the establishment of microbial fermentation
processes on a small-scale. In this regard, the sterility of the system was checked
by applying sterility controls during 24 hours of continuous operation under real
conditions of handling, including three samplings. The oxygen transfer coefficient
(kl;) was determined by the sulfite method, under different aeration-agitation
conditions, yielding values of 0.058 s™* and 0.033 s* under 0.67 L-min’! of air flow
rate and stirring rates of 850 min™ and 650 min, respectively, which result usually
sufficient for optimal microbial growth. The bioreactor exhibited a satisfactory
mixing performance, which is expressed by its ability to maintain the temporal
stability of the concentration of an insoluble, high density and finely divided solid
(BaS0,). These results show the practical potentialities of this homemade
bioreactor to the study of microbial fermentation at lab-scale level.

Keywords: biorreactor, stirred tank, fermentation, oxygen transfer coefficient,
mixing.

INTRODUCCION

Cuando se disefia una fermentacién industrial se necesita de un gran nimero de
experimentos para seleccionar una cepa, mejorar el medio de cultivo y, en general,
optimizar el procedimiento de fermentacion [1]. Durante los ultimos 50 afios, los
cientificos han utilizado los frascos erlenmeyers para el cultivo celular como centro
del desarrollo de procesos a pequefia escala, con volumenes que oscilan
comunmente entre los 10 mL y 500 mL. El uso de los mismos se estima en un 90
% de todos los experimentos de este tipo realizados en la industria biotecnoldgica y
en estudios académicos [2].

Estos cultivos a menudo se encuentran limitados por un control impreciso de la
temperatura, donde las variaciones alcanzan en ocasiones los 5 °C o mas de la
temperatura inicial. Ademads, presentan otras limitaciones relacionadas con el
intercambio gaseoso, implicado en procesos vitales como la transferencia y
consumo de oxigeno u otros gases por microorganismos que asi lo requieran. Por
otra parte, son sensibles a pérdidas por evaporacion en cultivos ‘calientes’,
tipicamente un 10 % en 24 h a 37 °C, todo lo cual modifica la densidad del cultivo
y limita operaciones de larga duracion [3].
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Los biorreactores de tanque agitado para la experimentacion surgieron (hace mas
de medio siglo) con el propdsito de lidiar con muchas de estas limitaciones y se han
ido perfeccionando en busca del control mas preciso de los ambientes de desarrollo
de cultivos vivos, estableciéndose como un estandar en la industria biotecnoldgica.
El empleo de sensores en el interior del vaso, conectados a dispositivos de control
automatico, permite mantener los valores de temperatura, pH, oxigeno disuelto y
otros parametros de interés, dentro de los limites estrechos necesarios para el éxito
de las fermentaciones. Por otro lado, el empleo de sistemas eficientes de aireacion
y agitacién garantiza niveles oOptimos en la transferencia de oxigeno y en el
mezclado. Dentro de estos, los biorreactores de pequefia escala han resultado
vitales en procesos de escalado y desescalado, optimizacion de cepas,
caracterizacion y desarrollo de procesos [3, 4].

Existe una interesante diversidad de biorreactores comerciales con elevados
estandares de calidad; sin embargo, el elevado precio de venta que persiste adn en
los disefios mas econdmicos representa una inobjetable limitante. Importantes
firmas comercializadoras, como Infors HT® (Suiza), ofertan estos equipos en
precios que rondan los € 20 000 y € 75 000 en biorreactores de tanque agitado de
pequefia escala (Minifors®) y escala piloto (Techfors-S®), respectivamente. Estos
precios dificultan de forma considerable su adquisicion en paises en vias de
desarrollo y, especialmente, en instituciones cientificas y académicas dentro de
estos.

El objetivo de este trabajo estuvo dirigido al disefo y construccion de un biorreactor
artesanal tipo tanque agitado, utilizando para ello materiales, equipamiento e
instrumentacién de laboratorio asequible y de bajo costo, asi como a la validacién
experimental de su desempefio a partir del cumplimiento de los requisitos
indispensables requeridos para el cultivo de microorganismos.

MATERIALES Y METODOS

La investigacion se desarrolld6 en los laboratorios del Centro de Estudios de
Biotecnologia Industrial (CEBI), perteneciente a la Facultad de Ciencias Naturales
de la Universidad de Oriente.

Disefo y Construccién del Biorreactor

Vaso del biorreactor. Para este fin se utilizd un baldon de 2 L de capacidad, de
fondo redondo (geometria esférica) y provisto de una sola boca, con las siguientes
dimensiones especificas: didmetro interior = 16 cm; altura hasta cuello = 14 cm;
altura de la columna liquida para 1 L de volumen = 7.5 cm.

La boca del balon estd dispuesta sobre un cuello cilindrico corto de 7x7 cm
(didmetroxaltura). La boca se cerré con un tapén de goma multihoradado, al cual
se insertaron la flecha del agitador (con su cojinete y junta de goma), el
termdémetro, el condensador (salida de gases) y los tubos (puertos) para los
restantes sistemas de transporte de gases y liquido hacia dentro y fuera del
biorreactor.

Sistema de suministro de aire. Se constituyd por una bomba de vacio (Sartorius,
Alemania) operando en reversa, con capacidad _r_néxima de bombeo de 0.67 L-min’?,
acoplada a un rotametro de gas (VEB MLW PRUFGERATE-WERK, Alemania), el que
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se conectdé mediante una manguera de silicona a un filtro microbiolégico (Midisart®
2000, Alemania) de membrana hidrofébica (0.2 ym de tamafio de poro y 20 cm? de
area de filtrado), para garantizar la esterilidad del aire. El filtro se unié mediante
una manguera a la tuberia de vidrio que se introduce al biorreactor por la parte
superior y que termina en un dispersor de vidrio horadado, de extremo en forma de
espiral (dorificios ® 3 mm), ubicado justo por debajo del impelente.

Agitacion. La agitacion del sistema se establecié por medio de un agitador
mecanico portable (IKA® EUROSTAR Power control-vis, Alemania), de 150 W de
potencia y rango de agitaciéon de 50-2000 min™, al cual se acopld un impelente de
acero inoxidable tipo turbina abierta de cuatro paletas planas verticales [5] de
2x0.6 cm (largoxancho), ubicado a una distancia del fondo del vaso y del dispersor
de 3.5 cm y 2.5 cm, respectivamente. Un cojinete fijé el eje del agitador al tapdén
de goma del vaso para propiciar su libre movimiento y evitar vibraciones; este se
lubric6 con grasa sdlida de alto vacio. Para garantizar la hermeticidad del
biorreactor durante su operacién, se situé una junta de goma tipo O-ring por
debajo del rodamiento. El impelente se posiciond excéntricamente para prevenir el
flujo circulatorio y evitar la formacién de vortices.

Sistema de salida de gases. Se conformd por un condensador de reflujo de 30x3
cm (largoxdidametro) acoplado directamente al vaso del biorreactor. Este se
conecté a una trampa quimica, para evitar la entrada de contaminantes desde el
exterior y contribuir a regular la presion interna. Dicha trampa estuvo integrada por
un balén de dos bocas donde se depositaron 150 mL de una solucién microbicida
(acido benzoico saturado, pH 4.0). La boca superior del balén se conecté al
condensador y la lateral a un dispositivo soxhlet (24.5 cm de largo) para garantizar
el reflujo de la solucién microbicida y evitar asi su pérdida en el aerosol.

Sistema para la toma de muestra. Se dispuso de un embudo separador de vidrio
provisto con llave de rosca de teflon. La tapa del embudo se reemplazé por un
tapén de goma con dos orificios, por los cuales se introducen sendos tubos de
vidrio. Uno de ellos penetra al interior del embudo hasta la altura donde comienza
Su cuerpo y por su parte externa se acoplé mediante una manguera de silicona al
tubo que, penetrando a través del tapon del vaso del biorreactor, llega hasta el
fondo del mismo, pero sin tocar con él, sirviendo de conducto para el trasvase de la
muestra hacia el embudo separador. El segundo tubo solo penetra en el embudo 1
cm por debajo del tapdn y por su extremo externo se une con una manguera a un
filtro bacterioldgico; su funcidon es mantener el sistema abierto a la atmdsfera vy
evitar sobrepresiones en el interior del embudo. La colecta de la muestra se realiza
taponando el extremo distal de la salida de gases, provocando un incremento de la
presion en el interior del vaso que empuja al liquido contenido en el biorreactor
hacia el embudo separador. Se dispuso también de un sistema alternativo para la
extraccién manual de la muestra, mediante el acoplamiento de una jeringuilla al
filtro bacterioldgico ubicado en la parte superior del embudo separador. Este Gltimo
sistema resulta idéneo cuando se trabaja con cultivos no aireados.

Control de temperatura. El vaso del biorreactor se sumergié en un bafio de agua
isotérmico constituido por una desecadora cargada con agua destilada. La
constancia de la temperatura se estableci6 por medio del dispositivo de
calentamiento y recirculacién de agua de un bafio termostdtico (VEB MLW
PRUFGERATE-WERK, Alemania; precision + 0.1 ©°C) y se midi6 mediante
termometros de mercurio convencionales sumergidos en el cultivo y el bafio de
agua, respectivamente.
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Sistema para la entrada de indéculo. Como reservorio del inéculo se dispuso de
un kitasato, a cuya salida lateral se conectdé un filtro microbioldgico (0.2 pm), en
tanto en la boca se colocé un tapén de goma al cual se inserté un tubo de vidrio
que llega hasta muy cerca del fondo del frasco. En el momento de la inoculacién, la
parte superior del tubo se acopld, asépticamente, a una manguera estéril conectada
al biorreactor. Insuflando aire al kitasato través del filtro, el inéculo es empujado
hacia el interior del biorreactor.

Materiales utilizados en la construccion del biorreactor. Se utilizaron
instrumentos y accesorios construidos a base de vidrio borosilicato (balones,
condensador, soxhlet, embudo separador y tuberias), tapones de caucho
vulcanizado para uso quimico y mangueras de silicona. El sistema de agitacion se
construyd de acero inoxidable.

Determinacion del Coeficiente Volumétrico Global de Transferencia de
Oxigeno (kl,).

Se realizd por el método del sulfito [6]. Para ello, el reactor se llené con 1 L (50 %
del volumen total y 80 % del volumen de trabajo maximo) de una solucién de
sulfito de sodio a 0.25 mol-L?, conteniendo CuS0,4-5H,0 a 1 g-L™* como catalizador,
recién preparada en agua destilada desgasificada. El ensayo se realizd a
temperatura constante (36 °C), empleando diferentes condiciones de agitacion (0-
850 min!) y aireacién sostenida de 0.67 vvm. La concentracion residual de sulfito
se determind por el método yodimétrico segun los procedimientos recomendados

[7].
Determinacion de la Capacidad de Mezclado del Sistema

La eficiencia de mezclado dentro del biorreactor se determind mediante el analisis
del comportamiento temporal de la concentracion de un sélido insoluble finamente
particulado y con un alto coeficiente de sedimentacion (precipitado de BaS0,) en un
punto fijo del biorreactor (punto de toma de muestra), bajo diferentes
combinaciones de aireacidén/agitacion. El precipitado de BaSQ,4 se obtuvo in situ al
mezclarse voliumenes iguales (500 mL) de soluciones de BaCl, y Na,S0O,4, ambas a
0,29 mol-L™'. Una vez formado el precipitado, se puso en marcha el sistema a una
temperatura fija de 36 °C, bajo diferentes condiciones de agitacién (0 min™, 350
min?, 650 min y 850 min™!), con aireacién (0.67 L-min™!) y sin ella. Se tomaron
muestras del interior del biorreactor a intervalos regulares de 5 min durante 30
min, luego de una colecta inicial (ty), realizada a los 5 min de ponerse en
funcionamiento el biorreactor. La concentracion de sélidos en las muestras
colectadas se determind gravimétricamente, luego de secar el sedimento a 105°C
durante 12 h.

Prueba de Esterilidad del Sistema

El biorreactor se cargé con 1 L de caldo nutriente (UNI-CHEM), se acoplaron los
demads accesorios y se esterilizé en autoclave (121 °C, 15 min). Una vez alcanzada
la temperatura ambiente, el sistema se puso en funcionamiento a temperatura
sostenida de 37 ©°C, flujo de aire de 0.67 L-min' y agitacién de 650 min?. Se
establecieron tres puntos temporales de control de esterilidad (0, 12 y 24 horas),
en los cuales se extrajeron aproximadamente 30 mL del medio contenido en el
interior del vaso por el sistema de toma de muestra. La primera toma (tiempo
cero), se efectud a los cinco minutos de funcionamiento del sistema con el objetivo
de descartar contaminaciones al inicio del proceso o durante la esterilizacion.
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Para la deteccidén de posibles contaminantes, las muestras colectadas se sembraron
(100 pL) en placas Petri conteniendo agar nutriente (UNI-CHEM).

En paralelo a la siembra directa en placas, se adiciond asépticamente 1 mL de la
muestra colectada a un frasco erlenmeyer conteniendo 24 mL de caldo nutriente
estéril. Este se incubd en zaranda orbital durante 24 h a 150 min? y temperatura
ambiente. A continuacién se sembraron alicuotas de 100 pL en placas Petri con
agar nutriente. Todas las siembras se realizaron por triplicado y las placas se
incubaron a temperatura ambiente durante 24 h.

Se establecieron controles de esterilidad complementarios para descartar posibles
contaminaciones durante el trabajo en el flujo laminar y en la manipulacién
general.

RESULTADOS Y DISCUSION
Diseifio y Construccion del Biorreactor

La estructura del sistema de tanque agitado construido con sus componentes
basicos y dispositivos auxiliares, asi como el diagrama de flujo del proceso, se
exponen en las figuras 1 y 2. En el disefio de este biorreactor artesanal se enfatizo
en tres cuestiones esenciales de su funcionamiento: capacidad de garantizar la
esterilidad en su interior durante un intervalo de tiempo relativamente largo y la
realizacion de muestreos periddicos, buena transferencia de oxigeno y mezclado
uniforme de la suspensidon celular. Los dos ultimos aspectos se relacionan muy
estrechamente con los procesos de agitacion y aireacién y seran discutidos a
continuacion.
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COMPONENTES BASICOS
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SISTEMAS AUXILIARES

Fig.1 Componentes principales y sistemas auxiliares del sistema de

tanque agitado vy diagrama de flujo del proceso fermentativo (los

esguemas no estan a escala).

Fig.2 Fotografia del biorreactor v sus dispositivos auxiliares. Izquierda: Biorrector
en funcionamiento. Derecha: Biorrector preparado para la esterilizacion en

autoclave.

En la figura 1 se pueden observar los componentes basicos, los sistemas auxiliares

y el diagrama de flujo del proceso:
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COMPONENTES BASICOS: A: Agitador, B: Tubo de entrada de antiespumante, C:
Tubo de entrada de indculo, D: Desecadora, E: Condensador, F: Termometro, G:
Dispersor de gas, H: Tubo de colecta, I: Vaso.

SISTEMAS AUXILIARES: A: Sistema de toma de muestra, B: Trampa quimica, C:
Frasco de inoculacion.

DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROCESO: A: Bomba de aire, B: Filtro microbioldgico, C:
Termostato, a: Aire, b: Indculo, c: Muestra de cultivo.

Aireacion. Cuando se dispone de pocas posibilidades de manejar los niveles de
flujo y presidn de aire suministrados al biorreactor, como es el caso que nos ocupa,
resulta indispensable que el dispersor de aire suministre un gran nimero de
burbujas de pequefio tamafio. En este caso se optd por un disefio en espiral del
dispersor, portando tres lineas equidistantes de orificios de »3 mm de diametro, en
posicionamiento alterno. El tamafio de las burbujas y su dispersion a través del
volumen de liquido, afectan los procesos de transferencia de masa; asi, mientras
mas pequefias sean las burbujas, mayor area superficial por unidad de volumen se
obtendra. Ademas, las burbujas pequefias presentan menor velocidad de ascenso vy,
€en consecuencia, permanecen mas tiempo en contacto con el liquido, todo lo cual
deriva en una mejor transferencia de oxigeno al medio. Este parametro critico en el
desempefio de un biorreactor [8].

Agitacion. Un mezclado apropiado es importante para evitar los gradientes de
temperatura y concentracidon, ademas de mejorar la eficiencia de la transferencia
de masa y calor [9]. Los agitadores de palas y las turbinas de placas planas, como
fue el caso empleado en el biorreactor construido, producen buenos flujos radiales
en el plano del rodete; las corrientes generadas se desplazan hacia fuera, hasta la
pared del tanque, formando modelos distintos de circulacién: una parte fluye hacia
abajo a lo largo de la pared y retorna hacia el centro del rodete desde el fondo,
mientras que otra asciende hacia la superficie y retorna al rodete desde la parte
superior, todo lo cual beneficia la dispersion del gas que se introduce al medio,
propiciando la ruptura fina y uniforme de las burbujas [5]. En general, los
impelentes tipo turbina de palas resultan los mas usados, dada su capacidad de
operar a velocidades de agitacion altas y un amplio rango de viscosidades. En
liquidos de baja viscosidad las turbinas generan fuertes corrientes que persisten en
todo el tanque, destruyendo bolsas de fluido estancado [10].

En los tanques de gran tamafio, con agitadores verticales, el método mas
conveniente de reducir los remolinos es instalar placas deflectoras, que impiden el
flujo rotacional sin afectar al flujo radial y longitudinal. La agitacion excéntrica fue
la opcion utilizada en nuestro caso, al ser especialmente recomendable en
biorreactores de pequefia escala, puesto que se evita el uso de deflectores [10,
11].

Transferencia de oxigeno en el biorreactor

La transferencia de oxigeno es el parametro mas importante implicado en el disefio,
operacion y escalado de biorreactores. Una concentracién de oxigeno superior a la
critica es necesaria para conseguir un crecimiento microbiano y formacion de
productos optimos. En consecuencia, el conocimiento del valor del coeficiente
volumétrico de transferencia de masa (kl,) bajo determinadas condiciones de
operacion, resulta indispensable.
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En todas las variantes analizadas se apreciéo que los valores del kl, aumentan a
medida que se incrementan los niveles de agitacion (fig.3), alcanzandose a 850
min! niveles de transferencia de oxigeno de 0.058 s, los cuales resultan
superiores en un 42 % a los obtenidos a velocidades de 650 min™! y 0 min™(kl,=
0.034 s). Cuando la agitacién fue de 350 min™ se obtuvo un kl, inferior al
obtenido en el sistema sin agitacién, lo que resulta aparentemente contradictorio.
Esto pudiera estar relacionado, de un lado, con una reduccién significativa de los
niveles de turbulencia a estas velocidades de agitacién (téngase en cuenta que la
relacion diametro del impelente/didmetro del vaso esta lejos de ser la éptima),
limitando la posibilidad de que se produzca una disminucién significativa en el
tamafio de las burbujas como consecuencia de su ruptura por las fuerzas de corte;
por otro lado, la agitacién favorece la velocidad de ascension de las burbujas como
consecuencia de los flujos axiales ascendentes que se originan, lo que podria
resultar en un tiempo medio de retencién inferior al del sistema no agitado.

Ver a continuacion la figura 3.

0,070
0,060 l
0.050 + 0.058 s
o 0040 ) :
i L
= 0030 |
0.034s" 0.034 s
0,020
0,010 + b
0.012s"
0,000
0 min? 350 min*! 650 min"’ 800 min*'
Velocidad de Agitacion

Fig.3 Valores del coeficiente de transferencia de oxigeno (kla) bajo diferentes
condiciones de agitacion.

El aumento del kla a medida que se aumenta la velocidad de agitacion es un hecho
comprobado en numerosos estudios. Kim y col. [12], utilizando el método del
sulfito e impelentes tipo turbina Rushton de seis hojas, registraron un aumento en
los valores del kla a medida que se aumentd la velocidad de agitacion. Asi, a
velocidades de 800 min™!, 650 min™, 500 min! y 300 min™! obtuvieron valores de
0.086 s, 0.083 s%, 0.072 s' y 0.04 s, respectivamente, en biorreactores de 20 L
y flujo de aire de 1 vvm, atribuyendo estas diferencias al hecho de que una mayor
velocidad de agitacion ofrece un mayor nivel de mezclado turbulento. Por otra
parte, Karimi y col. [13] resolvieron que el mezclado mas eficiente se obtiene a
velocidades de agitacion de mas de 400 min* y menores que 800 min™l. Para
agitaciones menores de 400 min™ la turbulencia no es suficiente para atrapar y
mantener las burbujas de aire en la fase liquida por mucho tiempo v,
consecuentemente, el valor del kla no se incrementa notablemente. Ademas, estos
autores determinaron que el flujo de aire, entre 1-5 L-min’!, correlaciona
positivamente con la transferencia de oxigeno, pero su influencia no resulta
determinante.

Todos estos estudios son congruentes con los resultados obtenidos con el
biorreactor artesanal. Por otro lado, el 6ptimo del kla en el biorreactor construido es
un 30-60 % de los valores informados para fermentadores comerciales tipo tanque
agitado de 100 L de volumen efectivo y similares a los alcanzados en reactores de
1.2 m3, determinados por el mismo método [14]. Tales resultados apuntan a una
influencia negativa derivada de las limitaciones geométricas del sistema construido
(configuracion esférica del vaso, baja relacion didmetro del impelente/diametro del
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vaso), que implican una menor potencia de agitacién y a que la altura de la
columna liquida sea inferior al didmetro del vaso, lo que conduce finalmente a un
menor tiempo de retencién de las burbujas de gas en el seno del liquido y, con ello,
a una reduccién en la transferencia de masa en la interfase gas-liquido.

No obstante, el valor del kla obtenido en el biorreactor artesanal, a una velocidad
de agitacién de 850 min’!, resulta suficiente para garantizar un 20 % de saturacion
de oxigeno en el medio, concentracion esta usualmente requerida en muchos
cultivos microbianos exigentes, como son los de bacterias, levaduras vy
actinomicetos. Segun Chisti [15], se precisa de valores del orden de 0.01 s™! para el
crecimiento 6ptimo de hongos y de 0.1 s para bacterias y levaduras. Para
fermentaciones de la levadura Kluyveromyces marxianus, considerado el organismo
eucariota que mas rapido crece [16], se han informado concentraciones de oxigeno
optimas del orden del 20 % de saturacién [17, 19].

Capacidad de Mezclado del Biorreactor

Dentro de las funciones basicas de los biorreactores esta la de garantizar un
mezclado eficiente. La técnica empleada en este estudio permitio comprobar la
adecuacién de los dispositivos destinados a tal fin en el disefio del sistema,
mediante el registro del comportamiento temporal de la concentracidon de una
suspension de un sélido finamente dividido y de alta densidad (precipitado de
BaS0,) en el punto de colecta de muestras del vaso del biorreactor.

El BaSO, presenta una serie de caracteristicas que lo hacen adecuado para este
proposito. Su bien conocida rapida cinética de formacion, estabilidad morfoldgica y
de tamafo de sus particulas (9.53x5.79 pym) [19-21], unido a su inocuidad,
bajisima solubilidad en agua (3.1 mg-L™!) y alta densidad (4.5 g-cm®) [19], que lo
hacen particularmente sensible a la sedimentacién, condicionaron su eleccién para
este ensayo.

El experimento estuvo dirigido a determinar la eficiencia del biorreactor en el
proceso de mezclado, mediante la determinacion de su capacidad de mantener en
suspension uniforme particulas de elevada densidad, bajo diferentes niveles de
agitacion y aireacion. Este modelo simula el comportamiento de un cultivo
microbiano donde deben permanecer en suspension microparticulas (células
microbianas, agregados de ellas o fragmentos de micelio) mas densas que el medio
liquido.

En todas las variantes evaluadas se registraron comportamientos sinusoidales, con
limites estrechos de dispersion, en la concentracion de sdlidos suspendidos con
respecto al tiempo (fig. 4), lo que sugiere una marcada ausencia de tendencias
temporales de variacién de la concentracién. El andlisis de regresion lineal simple
de la “concentracion de BaSO, vs. tiempo” (tabla) corrobord esta apreciacion, al no
observarse tendencias temporales de variacion en la concentracion del sélido en
suspension (p > 0,05 para la estimacidon de la pendiente). En cambio, los
interceptos resultaron altamente significativos estadisticamente, coincidiendo,
dentro del margen del error estadistico, con el valor medio (Y media) de las
observaciones temporales realizadas. Solo en la variante sin agitacion (valor p para
la pendiente igual a 0,106 y R=0,66) pudiera suponerse la existencia de una cierta
tendencia a la sedimentacion, aunque estadisticamente no significativa para un 95
% de confianza.
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Concentracion BaSO, (g L")

0 5 10 15 20 25 30

Tiempo (nun)

Fig.4 Comportamiento del mezclado para las diferentes condiciones
de agitacion vy aireacion impuestas las sistermna (—e—:850 mintc/FA,
—e—:650 minlc/Fa, —a—:350min 1c/Fa,—%—: 0 minlc/FA,—a—:350mint
s/F4,—e—:650min1s/Fa,-e-:850mirrls/Fa, valores en eje secundario,
linea discontinua). c¢/F4: con flujo de aire de 0.67 L.min~L s/F4: sin
flujo de aire.

Tabla
Analisis de regresion lineal simple de los datos de “Concentracion de BaSOa vs.
Tiempo” en la experiencia de mezclado.

Intercepto Pendiente Y media
Variante valor + valor valor + error(g-L-'  valor valor + R
error(g-L-") p min-') p error(g-L-")
850 min-! 26.27 +0.19 0 00166 +00103 0168 2652+031 +058
c/FA
650 min-! 2631 +0.08 0 -0.0011 +00044 0819 2629+011 -0.11
c/FA
350 min-! 2630+017 0 00050 +00092 0610 2622+023 024
c/FA
Omin'c/FA 2403 +035 +0.0382 +00194 0106 2461062 +066
350 min-! 26.09 £0.09 +0.0073 £00048 0185 2620014 +057
s/IFA
650 min-! 2643 +£0.15 0 -00030 +0.0082 0728 2639+020 -0.16
s/FA
850 min-’! 3071 £0.07 0 -0.0002 +0.0038 0964 3070+009 -002
s/iFA

c/FA, con flujo de aire; s/FA, sin flujo de aire

La variante sin agitacién, pero con flujo de aire constante, aunque presenta la
menor capacidad de mezclado, podria garantizar eficazmente procesos
fermentativos con microorganismos o tejidos celulares particularmente sensibles a
situaciones de estrés hidrodindmico, donde se precise de la ausencia de agitacién
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mecanica. Se debe tener presente que las particulas de sulfato de bario son unas
ocho veces mas densas que cualquier célula microbiana y que flujos de aire de esta
magnitud presentan, por si solos, una capacidad adecuada de mezclado dada la
cinética de ascenso y transferencia de energia propia de las burbujas al medio [23].
Los resultados obtenidos en esta experiencia avalan la eficiencia del mezclado en el
biorreactor y sus potencialidades para el cultivo intensivo de microorganismos.

Prueba de Esterilidad

El control de esterilidad se llevé a cabo a partir de la exposicidon continua (durante
24 h) del sistema a condiciones de fermentacién microbiana reales y luego de la
esterilizacion previa en autoclave del biorreactor y sus sistemas auxiliares. No se
observd la presencia de contaminantes en ninguna de las placas Petri inoculadas
directamente, para las 0, 12 y 24 h de funcionamiento continuo. Estos resultados
corresponden a un indice probable de contaminantes inferior a 3 cél-mL™?, no
determinable para el caso de la siembra directa, segin las tablas estadisticas del
NUumero Mas Probable [23].

Para corroborar la esterilidad de las muestras tomadas, estas se propagaron en
caldo nutriente durante 24 horas (5 % de muestra como indculo) y se sembraron
nuevamente en placas con agar nutriente, repitiéndose la observacion de ausencia
de colonias microbianas indicadoras de contaminaciéon. Suponiendo un tiempo de
duplicacién de 2 h, para un nivel de contaminacién del orden probable de 0.1-3
cél-mL? era de esperar positividad en estos ensayos (de 40-120 ufc por placa). La
negatividad observada demuestra la esterilidad del biorreactor para 24 horas de
funcionamiento continuo, con tres operaciones de toma de muestra.

Estos resultados garantizan la fiabilidad del biorreactor para su uso en
fermentaciones con cultivos puros, sin riesgo potencial de contaminacion, siempre y
cuando se garanticen aspectos claves como el correcto autoclavado de todos los
componentes del sistema y los cuidados generales en la manipulacion de indculos y
tomas de muestra. Por otra parte, la hermeticidad del sistema, dependiente de su
correcto ensamblaje, permite el mantenimiento de una presidon positiva en el
interior del vaso, requisito indispensable para evitar la entrada de contaminantes.

CONCLUSIONES

El biorreactor de tanque agitado se disefié partiendo de la premisa de que el mismo
reuniera los requisitos indispensables para el éxito de una fermentaciéon microbiana,
esto es: adecuada capacidad de transferencia de oxigeno, mezclado eficiente,
control efectivo de la temperatura y mantenimiento de la esterilidad. Se construyd
usando materiales e instrumentacién comunes a cualquier laboratorio, integrados
en los sistemas de entrada y salida de gases, agitacion, toma de muestra, control
de temperatura y entrada aséptica de indculo, acoplados a un vaso esférico de 2 L
de capacidad. Los estudios de validacién experimental realizados mostraron la
aptitud del biorreactor para el desarrollo de investigaciones en el campo de las
fermentaciones y fisiologia microbianas, dada la eficiencia observada en los
procesos de mezclado y transferencia de oxigeno, asi como en el mantenimiento de
la esterilidad y la temperatura durante el tiempo de duracién de la fermentacion.
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