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1. Resumen

Azotobacter vinelandii es una bacteria Gram negativa fijadora de nitrégeno presente
en el suelo capaz de acumular poli-3-hidroxibutirato (P(3HB)) como reserva de
carbono y energia. EI P(3HB) es un polimero intracelular biodegradable y
biocompatible, debido a esto es un producto de alto interés biotecnoldgico y
comercial. Sin embargo, el costo de produccion de este polimero resulta ser cuatro
veces mayor que el costo de los plasticos convencionales derivados del petrdleo,
por lo que, se han empleado diversas estrategias de cultivo celular que permiten
obtener P(3HB) manera eficiente, a menor costo. En el presente trabajo, se buscé
como primer objetivo establecer una estrategia de escalamiento mediante cultivos
lote alimentado empleando una cepa modificada genéticamente de A. vinelandii,
OPNA que permitiera obtener una concentracion de P(3HB) cercana a 30 g L. Por
otro lado, se empled un medio de cultivo a base de productos industriales, el cual
permitié reducir los costos de produccidon. Se realizaron pruebas en matraces
agitados, en fermentadores de 3 L y posteriormente se llevo a cabo el escalamiento
del proceso en fermentadores de 30 L, utilizando como criterio la potencia
volumétrica (P/V). Se concluyé que, utilizando un medio con sustratos grado
industrial y una estrategia de cultivo con alimentacion intermitente, es posible
obtener una concentracién de P(3HB) de 30 g L', a escala de 3 L. Por otro lado,
utilizando como criterio de escalamiento la P/V y el uso de sustratos grado industrial
en el medio de cultivo, fue posible obtener una concentracién de 25 g L' de P(3HB),
en fermentadores de 30 L, lo cual permiti6 una disminucion de los costos de

produccion en un 28 % lo que presenta una ventaja a nivel industrial.



2. Introduccion

Los materiales plasticos, a base de polimeros sintéticos derivados del petrdleo
tienen como principal desventaja que no son materiales biodegradables y al ser
desechados de manera inadecuada, causan contaminacion. La demanda de estos
materiales se ha incrementado en los ultimos afos; por ejemplo, en el afio 2016, se
reportd una produccion mundial de 322 millones toneladas (Chanprateep, 2010;
EuropeanPlastics, 2016). Resulta dificil reducir el consumo de productos plasticos
a nivel mundial debido a la versatilidad que poseen estos materiales y a los bajos
costos de produccion los cuales son de alrededor de 0.7 dolares por kilogramo. Sin
embargo, debido al problema mundial de contaminacion que han provocado estos
materiales, se han buscado alternativas que permitan reemplazar el uso de plasticos
derivados del petroleo por polimeros biodegradables. Existen plasticos
biodegradables como los polihidroxialcanoatos (PHA’s), los polisacaridos y
poliésteres alifaticos, como alternativa al uso de plasticos de la industria
petroquimica (Ryu, et al., 2008). Los PHA’s poseen propiedades termoplasticas y
termomeécanicas similares a las de los plasticos convencionales; sin embargo, los
costos de produccion, que oscilan entre 4-5 dolares por kilogramo, no permiten que
estos materiales compitan con los plasticos convencionales. Por otro lado, al ser
materiales biocompatibles, sus aplicaciones se encuentran mas orientadas hacia
las industrias biomédica y farmacéutica (Chen & Page, 1997; Chanprateep, 2010).
El poli-3-hidroxibutirato (P(3HB)) fue el primer PHA en ser descubierto, por lo que
es el polimero mas caracterizado y utilizado por las industrias. Este polimero
presenta similitudes con los plasticos convencionales como el polietileno (Chen &
Wang, 2013). Los PHA's, como el P(3HB), son producidos por diversos
microorganismos tales como, Escherichia coli, Lactococcus lactis, Ralstonia
eutopha, Aeromonas hydrophila y Azotobacter vinelandii (Ray & Kalia, 2016). Se
han buscado diversas alternativas que permitan reducir los costos de produccién,
una de ellas es la utilizacion de organismos modificados genéticamente que sean
capaces de sobreproducir el polimero de interés. Un ejemplo es la cepa OPNA

modificada de A. vinelandii, en la cual, se inactivaron dos sistemas reguladores



negativos de la biosintesis del P(3HB): el sistema fosfotransferasa relacionado con
la fijacion de nitrégeno (PTSN') y el sistema regulador RsmA, obteniendo una
bacteria capaz de acumular cerca de un 80 % de P(3HB) en peso seco (Castillo et
al., 2017). Aun con la utilizacién de organismos modificados genéticamente, la
produccion a escala industrial sigue siendo una limitante, por lo que, se han buscado
otras alternativas que permitan disminuir los costos, como son: el disefio de nuevas
estrategias de cultivo y el empleo de medios de cultivo de bajo costo (aceites de

maiz, melazas o reactivos grado industrial).



3. Generalidades de los polihidroxialcanoatos

Los polihidroxialcanoatos (PHA’s) pertenecen al grupo de los poliésteres de
hidroxialcanoatos, conformados por mondmeros de acidos R-hidroxialcandicos,
polimerizados en forma lineal y sintetizados por microorganismos en forma
inclusiones lipidicas en el citoplasma. Son materiales de reserva de carbono vy
energia, utilizados por las bacterias en condiciones desfavorables (aporte de
nutrientes no balanceado). Su férmula general estructural se muestra en la figura 1
(Khanna & Srivastava, 2005).

NVAN 2VAVAVWAN

1] |
CH; O R 0 CH;
I —1n
n varia de 600 a 3500
R = metil Poly(3-hidroxibutirato)

Figura 1. Estructura de los PHA’s [Tomada y modificada de Khanna & Srivastava, 2005].

Presentan propiedades que van desde plasticos rigidos y quebradizos, hasta los
semejantes al hule. Una de las principales ventajas de estos polimeros es su
capacidad de ser biodegradables, ya que los microorganismos productores son
capaces de secretar depolimerasas, enzimas que hidrolizan los enlaces éster del
polimero en monomeros y oligobmeros solubles en agua, permitiendo su
degradacion (Sudesh et al., 2000; Chanprateep, 2010).

Los PHA's se clasifican en tres grupos, de acuerdo al numero de atomos de carbono
dentro de las cadenas: de cadena corta (< 5 atomos), de cadena media (5 — 14
atomos) y de cadena larga (> 14 atomos), siendo estos ultimos los menos
estudiados (Raza et al., 2018).
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4. Poli-3-hidroxibutirato

El poli-3-hidroxibutirato (P(3HB)), fue el primer PHA en ser descubierto, esta
formado por la polimerizacion lineal de unidades monomeéricas de 3-hidroxibutirato,
unidos por medio de enlaces éster entre el grupo carboxilo e hidroxilo vecino (Figura
2). Presenta propiedades termomécanicas similares a las de los plasticos derivados
de la industria petroquimica, los cuales pueden ser producidos a partir de recursos
renovables como: azucares, alcoholes, acidos organicos, melazas o biomasa
hidrolizada (Castillo et al., 2017).

CH; O

O "OH

B = N1-240,000)

Figura 2. Estructura del poli-3-hidroxibutritaro (P(3HB))

Las condiciones que favorecen la acumulacién de este polimero dentro de la
bacteria se relacionan con la limitacion del oxigenoy un exceso en la fuente de
carbono (Espin, 2002).

A pesar de sus caracteristicas, no ha sido posible emplearlo para remplazar a los
plasticos convencionales, ya que su produccion es costosa. Sin embargo, al ser
biocompatibles, sus aplicaciones se relacionan mas con las areas farmacéuticas y

biomédicas (Khanna & Srivastava, 2005).
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5. Aplicaciones biomédicas del P(3HB)

El uso de biopolimeros como el P(3HB) en el area biomédica, en contraste con otros

materiales, ha ido en aumento en los ultimos afos, debido a su origen biologico y a

su biocompatibilidad. En la siguiente tabla se muestran algunas de las aplicaciones

en las que se ha propuesto su uso (Tabla 1).

Tabla 1. Aplicaciones biomédicas del P(3HB) de diversos pesos moleculares.

Peso
Aplicaciones molecular Referencia
(kDa)
(Shishatskaya et al.,
Andamios de osteoblastos 220
P(3HB) 2006)
Bajo peso molecular Andamios de nanofibras utilizados en la 144 )
) ) . (Ramier et al., 2014)
ingenieria de tejidos
Nano particulas para la administracion de
. o 350 (Errico et al.,2009)
acido retinoico
Microcépsulas para la administracion de 300 (da Silva-Valenzuela
P(3HB) medicamentos et al., 2010)
Peso molecular Andamios de PHB y otolitos
intermedio (osteoinductor) para la regeneracion del 300 (Fiho et al., 2013)
tejido 6seo
Andamios 3D para la ingenieria de 54 (Mendonca et al.,
osteoblastos 2013)
Andamios para ingenieria de tejidos 890 (Cao et al., 2005)
P(3HB)
Andamios para células nerviosas 1143 (Chan et al., 2014)

Alto peso molecular

6. Organismos productores de P(3HB)

El P(3HB) es producido por diversos microorganismos como son: Cupriavidus

necator, Bacillus, Azotobacter y Escherichia coli, en respuesta a un desbalance en

las condiciones nutrimentales tales como: exceso en la fuente de carbono, y

limitacion de oxigeno, nitrogeno o fosforo (Pefia et al., 2014).
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7. Azotobacter vinelandii

Entre los organismos productores de P(3HB) se encuentra A. vinelandii, la cual es
una bacteria fijadora de nitrégeno presente en el suelo, capaz de acumular P(3HB)

como reserva de carbono y energia (Noguez et al., 2008).

Actualmente se conocen los genes que codifican para las enzimas que participan
en la sintesis de P(3HB) en A. vinelandii. Estos genes se encuentran en el operén

phbBAC como se muestra en la Figura 3 (Segura et al., 2003).

pB2
pBl

|
R2 RI I i \

Acetoacetil-CoA .
PHB sintasa
reductasa

R-cetotiolasa

Figura 3. Organizacion del operon phbBAC en A. vinelandii [Tomado y modificado de
Hernandez, 2007].

La via biosintética del P(3HB) comienza con la condensacion de dos moléculas de
acetil-CoA formando acetoacetil-CoA. La enzima que cataliza esta reaccién es la 3-
cetotiolasa, codificada en el gen phbA. La acetoacetil-CoA reductasa (codificada por
el gen phbB) convierte la acetoacetil-CoA en 3-hidroxibutiril-CoA dependiente de
NADPH. Finalmente, la enzima PHB sintasa (codificada por el gen phbC) polimeriza
los monodmeros de 3-hidroxibutiril-CoA a P(3HB), liberando CoA , como se muestra

en la figura 4 (Pefia et al., 2014).

Se sabe que la actividad de la enzima 3-cetotiolasa, que cataliza la primera etapa
de la ruta biosintética del P(3HB), es inhibida por la coenzima A (Senior & Dawes,
1973).
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Bajo condiciones de limitacion de oxigeno (valores < 4 % de saturacion) y un exceso
de la fuente de carbono, los cofactores NADH o NADPH inhiben las enzimas citrato
sintasa e isocitrato deshidrogenasa del ciclo de Krebs, lo cual disminuye el flujo el
carbono hacia este ciclo, generando un aumento en la relacién acetil-CoA/CoA. Esto
permite la estimulacion de la actividad R-cetotiolasa para la sintesis de P(3HB)
favoreciendo su acumulacion ( Senior & Dawes, 1973; Segura & Espin, 2004).

Por el contrario, bajo condiciones de no limitacion de oxigeno (valores > 4 % de
saturacion), la concentracion de CoA es baja, el acetil-CoA entra en el ciclo de Krebs
y la actividad de la R-cetotiolasa es inhibida; consecuentemente la biosintesis de
P(3HB) cesa (Babel & Steinchbuchel, 2001).

Sintesis
NADP* _—» D-B-hidroxibutiril-CoA «—____
Fuente de
Carbono
NADPH CoA
Acetoacetil-CoA PHB
Piruvato reductasa sintasa
CoA phbB phbC
/ \
(2)Acetil-CoA «——— > Acetoacetil-CoA PHB
RB-Cetotiolasa A A
phbA '
Oxaloacetato '
7 \ . Acetoacetato PHB
R Citrato '’ inil.
P \ ., succinil-CoA Depolimerasa -
\ transferasa K
Fumarato Isocitrato . NADH NAD* L
K TCA | w "N K
Suchato Oxalosuccinato Acetoacetato < -------=T-----5  D-R-hidroxibutirato
N R-hidroxibutirato
Succinil-CoA / deshidrogenasa
W a-cetoglutarato
Degradacion

Figura 4. Ruta metabdlica de la sintesis y degradacion del P(3HB) en A. vinelandii [Tomada

y modificada de Pena et al., 2014].

Por otro lado, con el fin de aumentar la produccion de los polimeros se han realizado
manipulaciones genéticas. Entre las que se encuentran modificaciones en el
metabolismo que permiten favorecer la sintesis de P(3HB), modificaciones en los
sistemas reguladores que controlan la sintesis de P(3HB) y la expresion de gen phb
en organismos recombinantes, como lo son la cepa OPN y OPNA (Pena et al.,
2014).
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La biosintesis de P(3HB) en A. vinelandii es regulada por el sistema fosfotransferasa
relacionado con el nitrdgeno (PTSNY). Este sistema, es analogo del sistema
fosfotransferasa de azucares dependiente del fosfoenolpiruvato o (PTS), el cual
interviene en el transporte y fosforilacion de carbohidratos en diversas bacterias y
esta conformado por una cadena de proteinas que participan en una cascada de
fosforilaciones. Dicha cascada inicia con la enzima | (El), la cual se autofosforila a
partir del fosfoenolpiruvato (PEP) y transfiere un grupo fosfato a la proteina Hpr.
Estas dos proteinas solubles son los componentes generales del sistema.
Posteriormente, se transfiere el fosfato de la proteina Hpr al componente Il (11A), el
cual es azucar especifico y funciona como permeasa, fosforilando al carbohidrato
transportado (Espin, 2002).

En muchos géneros de bacterias se ha reportado la regién 3 del gen rpoN, que
codifica para el factor sigma 54 (0°%), que participa en la regulacion de la
transcripcion de genes que codifican para homoldgos de las proteinas Hpr y Il1A del
sistema PTS. A estas proteinas se les denomind Npr o IIAN", El producto de este
gen, la enzima IIAN', regula negativamente el operon phbBAC (Espin, 2002).

El sistema GacS/GacA constituye un mecanismo mediante el cual la bacteria
responde a los cambios en su ambiente. GacS es una proteina membranal que
hipotéticamente detecta una sefial ambiental, se autofosforila y posteriormente
fosforila al regulador GacA, activandolo. Una vez fosforilado GacA activa la
expresion del gen rsmZY, cuyo producto es un RNA no codificante, el cual activa
una pequena proteina denominada RsmA, que regula a nivel postranscripcional la
expresion de los genes phbBAC y pbhR al unirse a sus RNAs mensajeros inhibiendo
su traduccion y afectando su estabilidad. RsmA es por lo tanto un regulador negativo
en la sintesis de P(3HB) (Hernandez-Eligio et al., 2011).
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8. Cepa OPNA de A. vinelandii

Con la finalidad de generar una cepa genéticamente modificada de A. vinelandii,
que tuviera como principal caracteristica la sobreproduccion de P(3HB), se
construy6 una cepa mutante en la que se inactivo la expresion del gen rsmA en el
fondo genético de la cepa OP (una mutante espontanea que tiene interrumpido el
gen algU, el cual codifica para el factor E, que esta implicado en la sintesis de
alginato). Dando como resultado la eliminacion de uno de los reguladores negativos
de la sintesis de P(3HB), esta cepa se denominé OP (Ramirez, 2011).

Posteriormente, se obtuvo una mutante sobreproductora de P(3HB) mediante la
inactivacion del gen ptsN, en donde se eliminé el regulador negativo AN, A esta
cepa se le llam6 OPN (Ramirez, 2011).

Finalmente, con el conocimiento previo de ambas cepas, se generd una nueva cepa,
que presenta dos mutaciones en los sistemas de regulacidn negativa en la sintesis
de P(3HB): el sistema regulador RsmA (inactivacion del gen rsmA) y la proteina
IIANY (inactivacion del gen ptsN) del sistema PTSN', la cepa OPNA (figura. 5). La

cual resulto ser una cepa sobreproductora de P(3HB).
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Figura 5. Modelo de los sistemas reguladores que controlan la expresion de los genes phb
en A. vinelandii. (+) indican regulacion positiva; (-) indican regulacion negativa.

[Tomado y modificado de Pefa et al., 2014].

Un estudio realizado por Garcia (2014) en cultivos en matraces agitados (200 rpm),
comparando las cepas OP y OPNA, utilizando un medio de cultivo definido Burk-
Sacarosa (BS) permitié obtener una concentracién de P(3HB) de 3.5 + 0.05 g L™,
esta concentracion fue mayor en comparacion con la cepa OP donde se obtuvo una
produccion de 1.7 £ 0.11 g L™'. Asimismo, los rendimientos en cuanto al crecimiento
celular fueron diferentes, con la cepa OPNA se obtuvo un rendimiento de 0.25 +

0.02gp gs'y con la cepa OP de 0.13 £ 0.02 gp gs™".

Estrategias de produccién
Los procesos de fermentacion se utilizan para convertir sustratos, catalizar
reacciones, remediar materiales toxicos o simplemente para la obtencién de

metabolitos microbianos (Yang, 2010).
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La capacidad metabdlica de los microorganismos para la obtencion de altas
concentraciones de producto a partir del consumo eficiente de sustrato depende, de
manera puntual, del rendimiento de las reacciones individuales que conforman el
metabolismo celular. EI metabolismo celular, inicia con la identificacion de los
requerimientos nutricionales del microorganismo, de manera que provea los
elementos necesarios para iniciar los procesos metabdlicos. La estrategia de
identificacion de los requerimientos que mas comunmente se utiliza es a partir del
disefio de medios de cultivos, mediante la formulacion y desarrollo de experimentos
gue tomen en cuenta la interaccidn entre: las composiciones individuales de las
fuentes de carbono y nitrégeno, el transporte de oxigeno y las condiciones
medioambientales principalmente temperatura y pH (Gouveia et al., 2001).

Para la produccion de metabolitos microbianos se pueden emplear distintos tipos

de cultivo, los cuales se pueden clasificar de la siguiente manera:

9.1 Cultivos lote o discontinuos

Estos cultivos se definen como: aquellos en los que no existe un intercambio de
materia con los alrededores, salvo lo referente a los gases (aireacion, produccién
de CO2 y otros gases) que se suministran y retiran de forma continua (Acevedo et
al., 2002).

En un cultivo por lote, todos los componentes del medio y el in6culo se agregan al
inicio del cultivo, por lo tanto, sus concentraciones varian a medida que las células
crecen. Los productos, se colectan al final del cultivo. Los controles basicos de pH,
el oxigeno disuelto, y la temperatura se mantienen normalmente constantes durante

el cultivo de un reactor discontinuo (Lim & Shin, 2013).
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9.2 Cultivos lote alimentado o intermitentes

Un cultivo lote alimentado es una operacién semi-continua en la que los nutrientes
necesarios para el crecimiento celular y la formacién del producto se alimentan de
forma intermitente. En este tipo de cultivos se controla la alimentacidn de nutrientes
tales como, fuentes de carbono, nitrégeno, fosfatos, nutrientes precursores o
inductores, asi como también, se controlan, la tension de oxigeno disuelto (TOD),
pH, como parametro de retroalimentacién (Ryu, et al., 1997). La adiciéon de
nutrientes puede repetirse varias veces si las células son completamente viables
(Lim & Shin, 2013).

El volumen inicial del cultivo aumenta durante el curso de |la operacion hasta finalizar
el cultivo. Es una operacién dinamica y es utilizada cuando se requiere una alta

productividad del metabolito deseado.

9. Antecedentes

Debido a la necesidad de llevar los cultivos a escala industrial para obtener mas
producto, optimizando el rendimiento y la productividad, modificando los parametros
operacionales y utilizando cepas modificadas genéticamente, se han realizado

varios experimentos que proponen nuevas estrategias de cultivo.

Uno de ellos es el trabajo realizado por Garcia (2014). Este autor realizo
experimentos en fermentadores de 3 L, utilizando la cepa OPNA en un medio de
cultivo PY (peptona, sacarosa y extracto de levadura) usando una estrategia de
cultivo exponencialmente alimentado las primeras 38 horas. Posteriormente, en el
mismo cultivo, se cambié la estrategia utilizando un cultivo con alimentaciéon por
pulsos con un medio libre de peptona, el medio SE (sacarosa y extracto de
levadura). Como resultado de esta estrategia, este autor obtuvo una de las
concentraciones mas altas de P(3HB) reportadas para esa cepa, la cual fue de 30
g L' de P(3HB) y una productividad promedio de 0.51 g L"'h"", lo que sugeria que

hasta ese momento era una de las mejores estrategias de cultivo para obtener mas
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biopolimero. Las principales aportaciones de este trabajo fueron, la eliminacion de
la peptona del medio de cultivo, ya que se habia reportado con anterioridad que la
glicina proveniente de la peptona, en combinacién con otros aminoacidos como la
metionina, triptofano y fenilalanina, pueden tener un efecto inhibitorio sobre el
crecimiento celular. Debido a que la dlicina interfiere con la sintesis de
peptidoglicano, el cual forma parte de la pared celular de las bacterias (Page &
Cornish, 1993). En este sentido la glicina origina la acumulacion de UDP-
glicopéptido, el cual al acumularse en el citoplasma causa pleomorfismo en la célula,
asi como debilitamiento de la pared celular (Maculla y Cowles, 1948).

Sin embargo, este trabajo presenta tres principales desventajas: 1. Es un proceso
complejo y de dificii manejo a escala industria, ya que incorpora el cultivo
exponencialmente alimentado; 2. Se controlé la TOD a 4 % por mezcla se gases, lo
que representa un proceso mas costoso y 3. La utilizacién de la peptona en las
primeras etapas del cultivo (lote y alimentacion exponencial), tiene un impacto

negativo sobre el crecimiento.

Dandole continuidad a este trabajo, Sanguino (2018), realizé experimentos en
fermentadores de 3 L utilizando una estrategia de alimentacion de manera
intermitente de tres pulsos. El autor eliminé el control de la TOD por mezcla de gases
y, en su lugar manejo dos velocidades de agitacion para mantener una adecuada
aireacion del cultivo: 500 rpm en la primera etapa del cultivo (etapa lote) y 700 rpm
en la segunda etapa del cultivo (etapa de alimentacion). A su vez, utilizé un medio
libre de peptona, el cual denomin6 medio SE (sacarosa y extracto de levadura). Los
parametros operacionales fueron condiciones controladas de pH con valor de 7.2,
una relacién carbono nitrégeno de 14, una temperatura de 29 °C y un flujo de aire

de 1 vvm.
Como resultado de estos cambios, el autor reporta una concentracion final de 33.6

g L' de P(3HB) y una productividad de 0.52 g L, lo cual mejoré en un 10 % el
cultivo en comparacion con los resultados obtenidos previamente por Garcia (2014).
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De este trabajo se destacan las siguientes aportaciones: 1. La implementacion de
un medio de cultivo libre de peptona, medio S.E; 2. La estrategia experimental
cultivo lote alimentado (alimentacion intermitente por 3 pulsos); 3. El establecimiento
de la relacion C/N= 14 y 4. El manejo de dos velocidades de agitacion (500 y 700
rpm) para mantener la TOD al 4 % sin mezcla de gases.

Sin embargo, esta estrategia de cultivo a pesar de ser exitosa, presenta una
desventaja debido a la utilizacién de sustratos grado analitico, haciendo dificil la
realizacidon de cultivos a escala industrial, por los costos de produccion.

10.Medios de cultivo

De acuerdo con su composicion se pueden distinguir dos tipos de medios de cultivo:
complejos y definidos (Acevedo et al., 2002).

Los medios complejos son formulados a base de desechos, subproductos vy
extractos naturales, por ejemplo, melaza o extracto de levadura. Su composicion
quimica es compleja y variable. Estos medios pueden requerir suplementacion con
compuestos que proporcionen cantidades adicionales de algunos elementos como
N, Mg y P. Estos medios complejos son ampliamente utilizados en fermentaciones
industriales (Acevedo et al., 2002).

Los medios definidos se formulan a base de compuestos puros, tales como glucosa,
sulfato de amonio, metionina, fosfato de potasio, entre otros, ya que su composicion
quimica es conocida y reproducible, contienen fuentes de cada elemento y los
nutrientes esenciales requeridos por el microorganismo (Acevedo et al., 2002).
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11.Consumo de potencia en fermentadores

Generalmente para mover los impulsores en los fermentadores se utiliza energia
eléctrica. Para una determinada velocidad de agitacidon, la potencia necesaria
depende de la resistencia ofrecida por el fluido a la rotacién del impulsor. La
potencia de mezcla para fluidos depende de la velocidad del agitador, del diametro,
geometria del impulsor y de las propiedades del fluido como la densidad y la
viscosidad. La relacidn entre estas variables se expresa generalmente en forma de
numeros adimensionales, como el numero de Reynolds del impulsor Re;y el numero

de potencia Np que se define en la siguiente ecuacion 1 (Doran, 1998).

Donde:

Np = Numero de potencia

P = Potencia mecanica (W)

p = Densidad (Kg m™)

N; = Velocidad del agitador (s')

D; = Diametro del impulsor (m)

Una vez que se conoce el valor de N, la potencia se calcula a partir de la ecuacion
2:
(2)
P = N,pN?D}

En el 2017, Sandoval realizé un primer acercamiento de escalamiento utilizando la
cepa OPNA de A. vinelandii. Esta autora utilizé6 como criterio de escalamiento
mantener la TOD en 4%, mediante la agitacion. En este trabajo a pesar, de no ser
su principal objetivo mantener las potencias dadas en fermentadores de 3 L a una
escala de 30 L, se muestran los valores de potencia obtenidos a dichas escalas.
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En fermentadores de 3 L se registraron potencias en el rango de 0.15 W/L a 0.89 W
m3 para las condiciones de 500 y 700 rpm respectivamente y como resultado final
de mantener la TOD a 4 % en 30 L, la autora obtuvo valores de potencia cercanos
a3.1Wm3,

Con la estrategia de mantener un cultivo limitado por oxigeno, se obtuvo una
disminucioén del 50 % del producto final obtenido. Esto llevo a pensar que seria una
opcion realizar un escalamiento manteniendo la potencia volumétrica del cultivo,

esperando obtener mejores resultados.

12.Escalamiento ascendente de fermentadores

El escalamiento es el procedimiento mediante el cual se trasladan los resultados
experimentales de un proceso obtenido en una escala menor o de laboratorio, en la
que pasan por escalas intermedias o de planta piloto. Estrictamente hablando la
definicion dada seria un escalamiento en sentido ascendente (scale-up). Sin
embargo, también existe el escalamiento en sentido descendente (scale-down)
(Rodriguez & Orozco, 2015).

El objetivo en un proceso en que se pretende escalar es la selecciéon de las
condiciones de disefio y operacion del reactor, que aseguren que el efecto de
distintas variables sobre el sistema es el mismo en unidades de distinto tamafro,
buscando lograr rendimientos y calidades de productos similares (Rodriguez &
Orozco, 2015).

Lo deseable en el escalamiento de bioprocesos, seria mantener hasta donde sea
posible, el mismo microambiente para el biocatalizador en las diferentes escalas, a
esto se lo conoce como el “Principio de Similaridad Fisiolégica”, propuesta por
Votruba y Sobotka en 1992. En la siguiente tabla se muestran los parametros, tanto
lineales como no lineales que hay que tener presente en la realizacion de cultivos (
Tabla 2) (Yang, 2010).
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Tabla 2. Parametros de escalamiento

Parametros lineales Parametros no lineales
- Temperatura - Agitacion
- pH - Tasas de alimentacion no lineal
- Presion - Preparacion del medio
- Oxigeno disuelto - Retencion de medios
- Flujo de aire - Acido y base para el control del pH
- Volumen final e inicial de la fermentacion - Sistemas de suministro medio,
- Concentracion de nutrientes acido/base

También existen factores bidticos y abioticos que sufren modificaciones al realizar

un escalamiento, los cuales se resumen en la siguiente tabla.

Tabla 3. Factores bioticos y abidticos que difieren con el cambio de escala en

fermentadores [Tomado de Rodriguez & Orozco, 2015]

Tipo de Factor

Parametros no lineales

Metabolismo celular, cinética de crecimiento, numero de generaciones,

Bioldgicos morfologia celular, probabilidad de mutacion, segregacién de poblacion
celular, preparacion del inoculo
o pH y forma de control, composicion del medio (fuentes de C, N, P etc., y su
Quimicos _ _
pureza), calidad del agua, potencial redox.
Fisi Configuracion del tanque, aireacion, agitacion y mezcla, presion hidrostatica,
isicos

temperatura y forma de control, formacién de espuma y su control.

13.1 Criterios de escalamiento

Existen diferentes criterios de escalamiento, los mas utilizados son:

- La potencia volumétrica (P/V, W L™).

- El coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k.a, s™).

- La velocidad de agitacion (rpm).

- El numero de Reynolds, (Re).

- Tiempo de mezclado (s).
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El buen funcionamiento de un reactor depende de su capacidad de mezclado, lo
ideal seria mantener constante el tiempo de mezclado durante el cambio de escala.
Sin embargo, es muy dificil de conseguir, debido a la relacion existente entre el
tiempo de mezclado y el consumo de potencia (Doran, 1998). Conforme se
aumenta el volumen del biorreactor, se incrementa el recorrido de flujo para la
circulacion del fluido. Para mantener constante el tiempo de mezcla deberia
mantenerse la velocidad en el tanque en proporcion directa a su tamafo dando
como resultado la siguiente ecuacion:

(3)

P/V x v?

Donde:

§ = Potencia volumétrica (W L)

v = Velocidad lineal del fluido

Con base en lo que se ha expuesto, se entiende que no existe una metodologia
unica para realizar el escalamiento, ya que el éxito de esta depende
fundamentalmente del tipo de proceso y sus condiciones operacionales (Rodriguez
& Orozco, 2015).

Los métodos de escalamiento basados en la P/V y el k.a se han convertido en
practica estandar en el campo de las fermentaciones (Rodriguez & Orozco, 2015).

13. Justificacion

En el presente trabajo se busco reducir los costos de produccion del P(3HB), a partir
del establecimiento de una estrategia de escalamiento en cultivo lote alimentado
utilizando la cepa OPNA de A. vinelandii, sin comprometer la produccion de P(3HB)
reportada para esta cepa (30 g L'). También se busco obtener una concentracion
de P(3HB) igual o mayor a 30 g L' utilizando como criterio de escalamiento la

potencia volumétrica (P/V).
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14.Hipotesis
En cultivos lote alimentado de A. vinelandii OPNA, se alcanzaran titulos de
produccion iguales o mayores a 30 g L' de P(3HB) en fermentadores de 3 a 30 L

utilizando un medio de cultivo con componentes industriales, tomando como criterio

de escalamiento la P/V.

15.0bjetivos

16.1 General:

- [Establecer una estrategia de escalamiento en cultivos lote alimentado en
fermentadores de 3 a 30 L, para la produccion de P(3HB) empleando la cepa
OPNA.

16.2 Especificos:

- Evaluar la produccion y productividad de P(3HB) en medios con componentes
grado industrial y analiticos a escala de matraces agitados.

- Evaluar la produccion y productividad de P(3HB) utilizando como estrategia un

cultivo lote alimentado, empleando un medio grado industrial a escala de 3 L.
- Evaluar la produccién y productividad de P(3HB) en cultivo lote alimentado y

tomando como criterio de escalamiento la potencia volumétrica (P/V) a escala
de 30 L.
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Fase 1:

Cultivo en matraces

Seleccion del medio de cultivo

16.Estrategia experimental

Condiciones del cultivo

Comparacién de medios

Condiciones del cultivo

Medio de cultivo

Sacarosa

Ext. de levadura p.a.

Ext. de levadura ind.

Medio de cultivo

Sacarosa ind.

Ext. de levadura ind.

Sacarosa p.a.

Ext. de levadura p.a.

Vol. de llenado 100 mL Vol. de llenado 50 mL
Agitacion 200 rpm Agitacion 200 rpm
Temperatura 29°C Temperatura 29°C

Fase 2: Cultivo en
fermentadores de 3 L

- Determinacion de los

valores de la P/V para

500y 700 rpm

Fase 3: Cultivo en

fermentadores de 30 L

Seleccion del criterio de escalamiento

Condiciones del cultivo

Medio de cultivo

Sacarosa ind. y Ext. de levadura ind.

pH

7.2

Vol. de llenado

2L

Agitacion

500y 700 rpm

Temperatura

29°C

*Extracto de levadura seleccionado en la primera fase

Escalamiento

Condiciones del cultivo

Medio de cultivo

Sacarosa ind. y Ext. de levadura p.a.

pH

7.2

Vol. de llenado

2L

Criterio de escalamiento

P/V (0.64 y 1.76 W L")

Temperatura

29°C

Figura 6. Estrategia experimental desarrollada para el escalamiento de la produccion de

P(3HB) en la cepa OPNA de A. vinelandiii.
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17.1 Cepa:

La cepa empleada en este estudio fue proporcionada por el laboratorio de la Dra.
Guadalupe Espin (IBt-UNAM). La cepa OPNA de A. vinelandii, mutante derivada de
la cepa OP, presenta dos mutaciones en los sistemas de regulacion PTSN' y
RsmA/RsmZY, lo cual la hace una cepa sobreproductora de P(3HB), capaz de

acumular hasta un 80 % en peso seco (Noguez et al., 2008).

17.2 Preservacion de la cepa

Se prepar6 un Stock en gliceroles al 30 % de la cepa OPNA, con la finalidad de
mantener la misma cepa durante todos los experimentos, se mantuvo a 4 °C. Las
cajas se sembraron a partir de gliceroles, 4 dias previos de comenzar el trabajo

experimental.

El presente proyecto se dividio en 3 fases:

17.3 Primera Fase: cultivo en matraces agitados

Seleccion del medio

Se realizé un pre-indculo utilizando dos asadas con la cepa OPNA y se incubd
durante 24 horas a una temperatura de 29 °C. Antes de inocular, se midio la turbidez
del medio del cultivo, la cual fue de 0.13 = 0.02. El in6culo corresponde al 10 % del

volumen del matraz.

El experimento se realiz6 en matraces Erlenmeyer de 500 mL con un volumen de
trabajo de 100 mL. Se incubaron a una velocidad de 200 rpm durante 72 horas a
29 °C. El experimento se realiz6 por triplicado. Se realizaron muestreos cada 6 horas
durante las primeras 24 horas, y cada 12 horas hasta el final de cultivo.
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Se realizaron las siguientes pruebas fuera de linea:

- Cuantificacion de biomasa por peso seco.

- Cuantificacion de proteina por el método de Lowry et al., (1951)

- Cuantificacion de sacarosa por el método de DNS (Miller, 1959).

- Cuantificacion de % de P(3HB), medido como acido croténico por HPLC
(método modificado de Karr et al., 1983).

La composicion del medio mantuvo una relacién C/N= 14 la cual se puede observar
en la tabla 4. Para el extracto de levadura grado industrial utilizado se asumio que

poseia la misma concentracion de nitrégeno que el extracto de levadura analitico.

Tabla 4. Composicién del medio de cultivo para la primera fase a escala de

matraces conservando una relacion C/N= 14.

Componente Concentracion g L™ Medio 1 Medio 2
Sacarosa 20 X X
Extracto de levadura p.a. 10 X
Extracto de levadura industrial* 10 X

Comparacion de medios analitico e industrial

Para evaluar el comportamiento de un medio analitico contra un medio industrial se
realizé un experimento en matraces Erlenmeyer de 250 mL con una duracién de 90
horas, a una velocidad de agitacion de 200 rpm y un volumen de llenado de 50 mL.
El experimento se realiz6 por duplicado, en una incubadora innova 4330, New

Brunswick Scientific.

Se realizaron las pruebas fuera de linea mencionadas anteriormente, al final del

cultivo.
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En la siguiente tabla se muestra la composicion de los medios utilizados;

Tabla 5. Composicidn de los medios de cultivo utilizados para la comparacion de
medios en matraces agitados de 250 mL con 50 mL de medio.

Componente Concgr[c_:acién Medio 1 | Medio 2
Sacarosa p.a. 30 X
Sacarosa ind. 30 X
Extracto de levadura p.a. 15 X
Extracto de levadura ind. 15 X

17.4 Sequnda fase: cultivo en fermentadores 3 L

Se prepararon dos inéculos en matraces Elermeyer de 500 mL con un volumen de
llenado de 100 mL, de 24 horas de crecimiento, utilizando la relacién C/N=14 como
se muestra en la Tabla 6. Antes de inocular se midié la turbidez del medio del cultivo,
la cual fue de 0.13 = 0.02. El inéculo corresponde al 10 % del volumen del

fermentador.

Tabla 6. Medio utilizado en fermentadores de 3 L con una relacion C/N=14

Componente Concentracién g L™
Sacarosa ind. 30
Extracto de levadura ind. 15

Se utilizé un fermentador Applikon de 3 L con volumen de trabajo de 2 L, equipado
con 2 impulsores. El pH se midi6 en linea utilizando un electrodo de pH el cual se
mantuvo en un valor de 7.2, mediante la adicion automatica de NaOH (2N) y HCI
(2N). Se controlo la espuma adicionando antiespumante silicona al 10 % p/v. La
tensiébn de oxigeno disuelto (TOD) se determin6 mediante un electrodo
polarografico de oxigeno. La TOD no se controld. El cultivo lote se realiz6 a una
temperatura de 29 °C, un flujo de 1 vvm, pH 7.2 y una agitacién constante de 500
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rom (0.64 W L") hasta la adicion del primer pulso de alimentacion, donde se
aumentd la velocidad de agitacion a 700 rpm (1.76 W L"), hasta finalizar el cultivo

a las 56 horas. La toma de muestra se realizé cada 4 horas.

Al término del cultivo se realizaron las pruebas fuera de linea antes mencionadas.

17.5 Tercera fase: escalamiento en fermentadores 30 L

Para inocular el fermentador se prepararon dos inéculos en matraces Fernbach de
2.8 L con un volumen de llenado de 1 L, con 24 horas de crecimiento, utilizando la
relacion C/N=14 como se muestra en la Tabla 3. Antes de inocular, se midi6 la
turbidez del medio del cultivo, la cual estuvo en 0.13 £ 0.02. El in6culo corresponde
al 10 % del volumen del fermentador.

Se utilizé un fermentador Sartorius de 30 L con volumen de trabajode 20 Ly 2 L de
inoculo, equipado con 2 impulsores. El pH se midid en linea utilizando un electrodo
de pH el cual se mantuvo en un valor de 7.2, mediante la adicion automatica de
NaOH (6N) y HCI (3N). Se control6 la espuma adicionando antiespumante silicona
al 30 % (p/v). La tension de oxigeno disuelto (TOD) se determin6 mediante un
electrodo polarografico de oxigeno. El fermentador cuenta con un difusor de aire de
7 orificios, equipado con 3 impulsores con Di/DT= 0.39 cm, la TOD no se control6.

El cultivo lote se realizé a una temperatura de 29 °C, un flujo de 1 vvm, pH 7.2.

Se realizo el escalamiento tomando como criterio la potencia volumétrica, utilizando
las correlaciones 1y 2, donde se obtuvo como resultado una velocidad de agitacion
de 240 rpm en la etapa lote y 334 rpm para la etapa de alimentacién, tomando como
referencia la P/V obtenida a escala de 3 L.

El cultivo tuvo una duracién de 56 horas y se tomd muestra cada 4 horas, al término

del cultivo se realizaron las pruebas fueras de linea antes mencionadas.
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17.6 Métodos analiticos

17.6.1 Cuantificacion de proteina

El analisis de proteina se llevo a cabo mediante el método de Lowry et al., (1951).
En la reaccidén se forma un color azul cuya densidad optica medida a 625 nm es
proporcional a la cantidad de proteina presente.

Curva patréon: Se prepar6 una curva patron con albumina bovina (US biological) a

concentraciones de 0.1, 0.2, 0.4, 0.6 y 0.8 mg/mL (Fig. 7). La curva se realizd por
duplicado de la siguiente manera: Se tomaron 200 pL de la solucion estandar y se
afnadié 1mL de solucion reactiva. La mezcla se agito y se dejo reaccionar por 10
min. Posteriormente, se afiadio 100 pL de reactivo Folin (Sigma-Aldrich). Se agito y
se dejo reaccionar 30 min en oscuridad. Finalmente se ley6 la absorbancia a 625
nm (espectrofotometro Variant Cary 1E).

Preparacién de muestras: Se tomé 1mL de la muestra del caldo de cultivo y se

centrifug6 a 11,000 rpm durante 15 min. Se desechod el sobrenadante y se re
suspendio el pellet en 1 mL de agua MilliQ. Se hicieron diluciones dependiendo la
concentracion de la muestra. Se adiciond 1 mL de la solucion reactiva, se agitd y se
dej6 reaccionar por 10 min. Posteriormente, se afiadié 100 uL de reactivo Folin. Se
agité y se dejo reaccionar 30 min en oscuridad. Finalmente, se centrifugd por 2 min
a 11,000 rpm para eliminar restos celulares y se determiné la absorbancia a 625 nm
en un espectrofotdmetro contra un blanco constituido de la mezcla se reactivos

utilizando como muestra agua MilliQ.

Soluciones: Se prepar6 una solucidn reactiva que esta constituida de tres
soluciones mezcladas en relacion 98:1:1 mL para las soluciones A, B, C,
respectivamente.

- Solucion A: Na2COs al 2 % en NaOH 0.1N

- Solucién B: Tartrato de sodio y potasio 2 %
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- Solucion C: CuSO4 1%
- Reactivo Folin: Se hizo una dilucién 1:1 con agua destilada

16 -

1.4 y = 1.2635x + 0.0497
12 R2 = 0.9907

0.8
0‘6 .....ua-.-

Absorbancia (625nm)

0.4
0.2

0 n
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2

Concentracion de proteina (mg/mL)

Figura 7. Curva estandar empleada para la cuantificacion de la concentracion de

proteina.

Para realizar la cuantificacion, se empleo la siguiente ecuacion:

Absorbancia — 0.0497
1.2635

Proteina (%) = ( ) *x Dilucion
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17.6.2 Cuantificacion de sacarosa residual

Se determind espectrofotométricamente, utilizando el método de acido
dinitrosalicilico (DNS) (Sigma-Aldrich)(Miller, 1959). EI método se basa en la
hidrolisis de la sacarosa usando la enzima invertasa y la posterior medicion de los
azucares reductores libres por la reduccion del acido 3,5 dinitrosalicilico (DNS). En
la reaccion se forma un compuesto nitro-aminado (amarillo) cuya densidad 6ptica

medida a 540 nm es proporcional a la concentracion de los grupos reductores.

Curva patron: Se realizd una curva de calibracion utilizando sacarosa en

concentraciones de 0.1 a 1.0 g/L (Fig. 8).

Preparacion de muestras: Se tom6 1 mL de la muestra del caldo de cultivo y se

centrifug6b a 11,000 rpm durante 15 min. Se recuperé el sobrenadante y se
realizaron diluciones dependiendo de la concentracién de sacarosa en la muestra.
Se tomo 90 yL de muestra en tubos Eppendorf de 1.5 mL y se mezclé con 10 uL de
la solucién enzimatica. La mezcla se incubd a temperatura ambiente durante 10
minutos y posteriormente, se adicionaron 100 pyL de la solucion de DNS a cada
muestra. Los tubos se colocaron en agua en ebullicion durante 5 min, enfriandolos
posteriormente en bafo de hielo- A cada tubo se le adicionaron 1 mL de agua MilliQ.
Finalmente se determind la absorbancia a 540 nm en un espectrofotometro
(Genesys 10S UV-VIS, Thermo Scientific) contra un blanco constituido de la mezcla

de reactivos y utilizando como muestra agua MilliQ.

Soluciones:

- Solucién de DNS: Se preparo6 disolviendo 16 g de NaOH y 300 g de tartrato de

sodio y potasio en 800 mL de agua destilada. Con calentamiento suave de la
solucion se afiadieron lentamente 16 g de DNS. Finalmente, la solucion se aforé a
1 L con agua destilada.
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- Buffer de citratos: Se disolvieron 0.197 g de acido citrico en 50 mL de agua

destilada. De forma independiente se disolvieron 9.1g de citrato de sodio en 50 mL

de agua destilada. Posteriormente se adicion6 lentamente el citrato de sodio al acido

citrico hasta alcanzar un pH de 4.6.
- Solucidn enzimatica: Se mezclaron 2.5 mg de la enzima R-Fructofuranosidasa

(Bakers Yeast, Sigma-Aldrich) con 1 mL de buffer de citratos (0.035 M, pH 4.6). Se

tomd 1 mL del caldo de fermentacién y se realizé una dilucion 1:10 — 1:30 con agua
destilada, para obtener lecturas de absorbancia dentro del intervalo de linealidad de

la curva estandar de sacarosa.

0.6 -
y =0.532x - 0.0235

0.5 R? = 0.9995

0.4
0.3

0.2

Absrobancia (540nm)

0.1

0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2

Concentracion de sacarosa (mg/mL)

Figura 8. Curva estandar empleada para la cuantificacion de la concentracion de

sacarosa residual.

El calculo de la concentracion de sacarosa se realizé con la siguiente ecuacion:

()

Absorbancia + 0.0235
0.532

Sacarosa (%) = ( ) * Dilucion
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17.6.3 Cuantificacion de P(3HB)

La cuantificacion de P(3HB) se determiné mediante la conversién a acido crotonico
por tratamiento con H2SO4. Las muestras se analizaron por HPLC empleando una
columna Aminex HPX-87H (Biorad), utilizando como fase moévil HoSO4 5 mM, un
flujo de 0.65 mL/min y una temperatura de analisis de 50°C. El detector usado fue
de arreglo de diodos (Waters 2994).

Se tomaron entre 2-5 mg de biomasa seca y se les adiciond6 1 mL de H2SOq4
concentrado. La mezcla se incubd a 90°C y 700 rpm durante 1 h. Las muestras se
dejaron enfriar y posteriormente se realizé una dilucidon 1/50 con agua MilliQ y se
inyectaron 20 yL de la muestra al HPLC. El area bajo la curva del cromatograma se
cuantifico a 220 nm y se empled la ecuacion 6, obtenida de soluciones de P(3HB)
comercial a concentraciones conocidas entre 0.01- 0.1 mg mL" (Castillo et al.,
2017).

<Area bajo la curva + b)
m

Biomasa utilizada

P(3HB) (%) = * Dilucion| * 100

17.6.4 Determinacion de biomasa por peso seco

La determinacion de la concentracion de biomasa se llevd a cabo mediante el
método gravimeétrico de peso seco. Para cada muestra se tomé una alicuota de 5
mL de caldo de cultivo y se centrifugo a 11,000 rpom durante 15 minutos en una
centrifuga Eppendorf (modelo 5804 ). Se separo el sobrenadante y el paquete celular
fue re suspendido con agua MilliQ y filtrado al vacio a través de membranas Millipore
de 0.22 ym de tamafo de poro, previamente pesadas. Las membranas con las
células se secaron por 24 h a 70 °C y posteriormente, se colocaron en un desecador
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hasta obtener peso constante. La cantidad de biomasa de obtuvo por diferencia de
peso, expresada en g L' de medio de cultivo.

17.7 Calculo de la velocidad especifica de crecimiento

Los datos obtenidos experimentalmente de la cinética de crecimiento celular fueron

descritos por la ecuacion logistica:

dX_ (1 X )
dt hx Xonax

donde p es la velocidad especifica de crecimiento (h'') y Xmax €s la concentracion

(7)

maxima de biomasa (g L"). Integrando la ecuacion 7, considerando que Xo = X(t=0)
y redondeando los términos se obtiene la ecuacion 8, la cual describe el crecimiento

bacteriano en el tiempo.

(8)

Xy =

Reordenando términos, se obtiene

Al graficar In [(X(t)/Xmax)/(l—(X(t)/Xmax))] contra el tiempo se obtuvo la

velocidad especifica de crecimiento (representada por la pendiente del grafico) para

cada condicion evaluada.
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17.Resultados y Discusion

18.1 Cultivo en matraces agitados

En la primera fase, se evaluaron dos medios de cultivo con una relacion Carbono-

Nitrogeno 14 (C/N = 14) las cuales son referenciadas de la siguiente manera:

Tabla 7. Medio utilizado en matraces agitados con una relacion C/N=14, utilizando

la cepa OPNA de A. vinelandii.

. Ext. de levadura Ext. de levadura
, Sacarosa analitica . . )
Medio (20 g L) analitico industrial
9 (10g L") (10g L")
1 X X
2 X X

En trabajos previos con la cepa OPNA de A. vinelandii modificando las relaciones
Carbono-Nitrogeno, se demostro que la relacion C/N = 14 con sacarosa y extracto
de levadura es una relacion optima para obtener la mayor cantidad de P(3HB)
(Sanguino, 2018). En el presente trabajo se tiene como principal objetivo el
escalamiento, por ello se buscé utilizar una fuente de carbono de menor costo

(componentes grado industriales).

En la figura 9 se muestran las cinéticas de crecimiento y consumo de sacarosa
obtenidas en este experimento. Como se puede observar en la figura 9 (A), ambos
medios de cultivos mantienen una tendencia similar, lo que sugiere que el uso de
un compuesto grado industrial, como lo es el extracto de levadura no parece afectar
el crecimiento en términos de biomasa, ya que al final del cultivo de obtuvo una
produccién volumétrica de biomasa de 9 g L' para ambos cultivos. En la figura 9
(B) se presenta el consumo de sacarosa para ambos medios evaluados. En ambos
casos se consumié completamente la sacarosa inicial a las 72 horas, obteniéndose

un rendimiento de 0.46 gnio/gsac (CcOn base en la biomasa total).
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Los resultados obtenidos demuestran que el uso de un componente grado industrial
como lo es el extracto de levadura, no afecta el crecimiento, ni el consumo de la
fuente de carbono.
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Figura 9. Cinética de crecimiento en biomasa (A) y de consumo de sacarosa (B),
de los cultivos en matraces agitados utilizando la cepa OPNA de A.

vinelandiii.

39



Para el cultivo realizado en matraces agitados también se determiné el porcentaje
de acumulacién y la concentracion de P(3HB) como se muestra en la figura 10. De
acuerdo con la acumulacién de P(3HB) medida como porcentaje de biomasa total
obtenida en el cultivo (figura 10 (A)), se obtuvo un valor promedio en la etapa de
alimentacion de 71.4 + 7.3 %, para el medio 1, y un valor promedio en la etapa de
alimentacion de 70.7 £ 12.2 % para el medio 2. Estos resultados indican que no
hubo diferencias significativas en la acumulacion, ya que fue mayor al 70 % en
ambos medios, esto concuerda con los valores previamente reportados para la cepa
OPNA (Garcia, 2014, Castillo et al., 2017; Sanguino, 2018).
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Figura 10. Cinética de acumulacion medida como porcentaje de la biomasa total
(A) y concentracién (B) de P(3HB) con la cepa OPNA de A. vinelandii.
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En cuanto a la concentraciéon de P(3HB) (Fig. 10. (B)), a las 72 horas del cultivo se
alcanzé una produccion de 6.72 g L™ en el medio 1, esta concentracién fue menor

en comparacion con el medio 2 donde se obtuvo un valor de 7.39 g L™

Realizando una comparacion de ambos medios, dados los resultados obtenidos y
presentados en este trabajo, se puede observar que el uso de extracto de levadura
grado industrial en cultivos a matraces agitados no afecta el crecimiento celular y la
produccion de P(3HB) es 10 % mayor a la que se alcanza con el medio con extracto
de levadura grado analitico.

Sin embargo, al buscar una reduccion mayor de costos de produccion, se decidio
realizar un experimento en matraces agitados empleando como fuente de carbono
sacarosa grado industrial, lo cual proporcionaria una reduccion de costos de hasta
un 97 %.

El experimento se realizé con el fin evaluar la concentracion y acumulacion de
P(3HB) en presencia de un medio completamente industrial. El experimento se
realiz6 a una concentracion de 30 g L' de sacarosa y 15 g L' de extracto de

levadura ya que, en la fase de 3 L, estas son las concentraciones establecidas.

Se evaluaron dos medios de cultivo con una relacion Carbono-Nitrégeno 14 (C/N =
14) a los cuales se les referira de la siguiente manera:

Tabla 8. Medio utilizado en matraces agitados con una relacion C/N=14, utilizando
la cepa OPNA de A. vinelandii.

Sacarosa Sacarosa Ext. de levadura Ext. de levadura
Medio analitica industrial analitico industrial
(30gL™") (30gL™ (15g L") (15gL™")
1 X X
2 X X
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En la figura 11 (A), se muestran los datos obtenidos de biomasa mediada como
peso seco a las 90 h de cultivo (muestra final del cultivo), ddnde se observa que con
el medio 1 (medio analitico) se alcanz6 un valor de biomasa promedio de 12.8 +
0.51 g L' en comparacion con el medio 2 (medio industrial), el cual presento un

valor promedio de 11.1 £ 0.42 g L.

Sin embargo, en cuanto a la acumulacion de P(3HB), ambos medios alcanzaron
valores mayores del 70 %, y debido al error estandar, no se encontraron diferencias
significativas (Fig. 11. (B)). Finalmente, en cuanto a la concentracion de P(3HB), se
observa el mismo comportamiento que lo obtenido en la acumulacion, para el medio
1, se obtuvo una concentracion de 10 + 0.37 g L' de P(3HB) y para el medio dos
8.1 £1.67 g L (Fig. 11. (C)).

Como conclusion de este experimento se tiene, que es posible utilizar un medio
grado industrial, ya que no afecta ni el porcentaje de acumulacion, ni la
concentracion de P(3HB). Por lo que se decidi6 realizar la segunda fase de este
proyecto, empleando un medio industrial en fermentadores de 3 L.

18.2 Cultivos en fermentadores de 3 L

En la segunda fase del proyecto, se llevaron a cabo los primeros cultivos a escala
de 3 L. Se realizaron dos cultivos con medio industrial, utilizando como estrategia
un cultivo lote con alimentacion intermitente mediante dos pulsos de igual manera

a una relacién C/N =14. El tiempo de los cultivos fue de 56 horas.

La adicion del primer pulso se realizé con el criterio de tener una concentracion de
sacarosa residual menor a 15 g L. Por otro lado, se tomé como referencia el trabajo
de Sanguino (2018) para la adiccion de dos pulsos de alimentacién, donde se
observo que la adicion de tres pulsos disminuye la velocidad de crecimiento, el autor

propone que con el exceso de nutrientes se podrian acumular productos

43



secundarios o residuales en el medio de cultivo, afectando algunas de las funciones

metabdlicas y por tanto el crecimiento celular.

El objetivo principal de este experimento fue observar el comportamiento del medio

de cultivo a una escala de 3 L, asi como realizar los calculos de la P/V.

En la figura 12 se muestra el perfil de oxigeno disuelto durante el cultivo. Como se
puede observar, los cultivos se encuentran limitados por oxigeno desde las 8 horas
de la etapa lote, presentando valores de 0.64 + 0.8 % de saturacion de aire. Al
realizar el primer pulso e incrementar la velocidad de agitacion de 500 a 700 rpm,
se observd un aumento ligero del porcentaje de saturacién de aire, presentando
valores de 3.26 + 1.2 %.

Se sabe que en condiciones de limitacion de oxigeno (valores menores al 4 % de
TOD) la bacteria tiende a acumular una mayor cantidad de P(3HB); mientras que,
en condiciones de no limitacion de oxigeno (valores mayores a 4 % de TOD), A.
vinelandii utiliza la fuente de carbono para la produccion de biomasa (Sabra et al.,
1999).

100 - - Etapa lote Etapa de alimentacion
90
80
70
60
50
40
30
20
10

0 n

TOD (% saturacidn de aire)

10 20 30 40 50 60
Tiempo de cultivo (h)

Figura 12. Perfil de oxigeno disuelto (TOD) en fermentador de 3 L, utilizando un
medio de cultivo grado industrial para la cepa OPNA de Azotobacter
vinelandii, 1a linea punteada separa la etapa lote y la etapa de alimentacion.
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En la figura 13 se muestran las cinéticas de crecimiento con base en biomasa,
proteina y sacarosa. Las lineas punteadas indican el tiempo donde se realizé la
alimentacion. Las velocidades especificas de crecimiento (u) fueron calculadas con
base a proteina. Se obtuvieron 3 y, representando cada etapa.

En la figura 13 (A) se observa la cinética de crecimiento de biomasa obtenida para
ambos cultivos. Como se puede observar en los dos cultivos se conservo una
tendencia similar para la generacién de biomasa en todas las etapas, lo que permite
alcanzar concentraciones similares de biomasa en los ultimos tiempos de cultivo,
de tal forma que el cultivo R1 se obtuvo una concentracion maxima de biomasa de
37 gL'y 36 gL' para el R2. Esto siguiere y apoya los resultados a escala de
matraces, que la utilizacion de un medio con componentes industriales no parece

afectar el crecimiento en términos de biomasa.

Respecto a la cinética de crecimiento con base en proteina figura 1 3(B) se puede
observar que las velocidades especificas de crecimiento guardan similitudes entre
ambos reactores, observandose la siguiente tendencia: en la etapa lote ambos
reactores presentan una p de 0.13 h'' para el R1 y 0.12 h™! para el R2, los cuales

son mayores que los valores reportados por Sanguino (2018) de 0.071 £ 0.025 h™'.

En la etapa de alimentacion la velocidad especifica de crecimiento disminuye en
ambas etapas de alimentacion (Pulso 1y Pulso 2) presentando valores de 0.04 h'.
Este comportamiento se ha reportado con anterioridad en otros trabajos (Garcia,
2014; Page & Cornish, 1993; Sandoval, 2017; Sanguino, 2018) y siguiere que la
disminucidon de la velocidad especifica esta relacionada con la acumulacion de
compuestos provenientes de las células (debris celulares) asi como del medio de
cultivo agotado, lo cual podrian estar afectando el crecimiento celular.

En la figura 13 (C) se muestran las cinéticas de consumo de sacarosa, para cada

una de las etapas se calcularon las velocidades especificas de consumo de sustrato
(gs).- En la etapa lote se observa una velocidad de consumo especifico mayor para
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el cultivo R1, siendo de 0.41 gs gerot™! h™'; mientras que, el cultivo R2 presenté un
valor de 0.24 gs gorot! h™'. En la etapa del primer pulso se mantiene la diferencia en
el consumo, obteniendo valores de 0.15 gs gprot' h™' para el R1, y un valor de 0.08
gs gorot | W' para el R2. Sin embargo, para la etapa del pulso 2 la diferencia de la gs
disminuye presentando valores de 0.08 gs gprot' h™" para el R1 y 0.05 gs gprot™! h™’
para el R2.

Es importante destacar que la gs se encuentra relacionada con la velocidad
especifica de crecimiento, y como resultado se obtienen una tendencia similar, en
la etapa lote ambos valores resultan altos y posteriormente conforme avanza el
cultivo la gs y la velocidad de crecimiento disminuyen. Respecto al rendimiento
calculado con base al sustrato (Y,s) se observa un aumento en las primeras dos
etapas del cultivo (etapa lote y pulso 1) en el R2 en comparacion con el R1. En la
primera etapa se obtuvo un valor de 0.31 ge gs™' para el R1; mientras que, para el
R2 se obtuvieron 0.5 gr gs'. Este comportamiento se sigue observando después
del primer pulso de alimentacion, donde se presentan valores de 0.24 ge gs™' y 0.53
ge gs', presentando un rendimiento mayor el R2. Sin embargo, en la etapa final del
cultivo no se observan diferencias, encontrando un valor de 0.5 gp gs”' para ambos

reactores.
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Figura 13. Cinética de crecimiento en biomasa (A), de proteina total (B) y de consumo de
sacarosa (C), de los cultivos en fermentadores de 3 L utilizando la cepa OPNA de

A. vinelandii. En color rojo de muestra el reactor 1 (R1) y en color negro el reactor
2 (R2).
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En la figura 14 se muestran las cinéticas de acumulacion y concentracion de P(3HB)
obtenidas para ambos cultivos. En cuanto a la acumulacién, medida como
porcentaje de biomasa total, se puede observar después de las 28 h, y hasta el final
del cultivo, el porcentaje de acumulacién que de biopolimero es mayor al 70 %.

Respecto a la concentracion de P(3HB), al final de los cultivos se obtuvo una
concentracion maxima de 29 g L' para el R1y 30 g L' para el R2. Estos valores
son 10 % inferiores a los reportados previamente por Sanguino (2018), de 33.6
g L' de P(3HB); sin embargo, en este caso se alcanzaron con componentes de
cultivo grado industrial. Existen trabajos en donde se buscé como objetivo, al igual
que este trabajo, reducir los costos de produccion buscando sustituir la fuente de
carbono con compuestos agroindustriales donde se reporta una disminucion de la
concentracion de P(3HB) de hasta en un 50 % (Sandoval, 2017).
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Figura 14. (A) Cinética de acumulacion medida como porcentaje de la biomasa total y (B)
concentracion de P(3HB), de los cultivos en fermentadores de 3 L utilizando la
cepa OPNA de A. vinelandlii

Si bien, no se alcanzaron resultados similares a los obtenidos por Sanguino (2018),
estos resultados si son comparables con el trabajo de Garcia (2014), donde se
obtuvieron 30 g L' de P(3HB). Ademas, estos cultivos cumplen con el objetivo de
reducir los costos de produccion incluso en un 97 %, utilizando un medio de cultivo

grado industrial.
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La productividad obtenida en ambos cultivos resulto ser mas alta de lo ya reportado
por Sanguino (2018), este autor obtuvo una productividad de 0.53 g L-' h-'; mientras
que, en promedio la productividad de ambos reactores fue de 0.55 g L' h™'. Esto se
debe a que los cultivos realizados fueron 8 horas mas cortos que los de Sanguino,

y a la utilizacion dos pulsos de alimentacion en lugar de tres.

En la tabla 9 se presenta un resumen de los valores de los parametros cinéticos y
estequiométricos obtenidos en las diferentes etapas del cultivo; la etapa lote (del
tiempo 0 — 16 h), la primera etapa de alimentacion denominada primer pulso (del
tiempo 22 — 36 h) y la segunda etapa de alimentacion denominada pulso dos (del
tiempo 38 — 56 h).

Tabla 9. Parametros cinéticos y estequiométricos de la cepa OPNA de A. vinelandii,

en fermentadores de 3 L.

R1 R2
Etapa Lote Pulso1  Pulso 2 Lote Pulso1  Pulso 2
u (h) 0.13 0.04 0.04 0.12 0.04 0.03
Qs (gs Gorot " h" | 0.41 0.15 0.08 0.24 0.08 0.05
Yxs (Gprot gs™ 0.31 0.24 0.5 0.5 0.53 0.52
Y pis (9P gs™ 0.29 0.22 0.68 0.26 0.41 0.6
P“;;’“:ff‘:j’fd 0.56 0.54

Finalmente, para dar por concluida esta fase, se realizé una comparacién de los
resultados obtenidos por Sanguino, (2018) en términos de la concentracion de
P(3HB) y los resultados obtenidos en este trabajo (figura 15), la adicidn de los pulsos
en ambos trabajos se realizaron al mismo tiempo de cultivo, a la hora 22 para el
primer pulso y a la hora 38 para el segundo pulso. El ultimo pulso realizado por

Sanguino fue a la hora 56.
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Figura 15. Comparaciéon de las cinéticas de concentracion de P(3HB), de los cultivos
realizados en este trabajo (3L) y los resultados obtenidos por Sanguino (2018)
en fermentadores de 3 L utilizando la cepa OPNA de A. vinelandii

Como se puede observar en la figura 15, los cultivos resultan ser muy similares en
términos de concentracion de P(3HB), a pesar de la diferencia en el medio de
cultivo, ya que uno es analitico y otro grado industrial. Dados estos resultados se
observa que en esta etapa del proyecto el uso de un medio grado industrial no
afecta la productividad ni la concentracién de P(3HB) obtenida; por otro lado, una
aportacion nueva del trabajo es que la utilizacion de dos pulsos de alimentacion,
son suficientes para obtener una concentracién cercana a los 30 g L' de P(3HB).

18.2.1 Determinacion de la P/V en fermentadores de 3 L

Para la estimacion de la P/V se utilizaron las ecuaciones 1 y 2 descritas con
anterioridad. Se consideré un numero de potencia (Np) de 6 por cada turbina. La
P/V se estimo para dos velocidades de agitacion 500 y 700 rpm. Como resultado se
obtuvo una P/V de 0.64 W L' para 500 rpm, y un valor de 1.76 W L' para 700 rpm.
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Una vez estimados los valores iniciales de la P/V, se realizaron los calculos para
obtener las velocidades de agitacion requeridas para el fermentador de 30 L. Como
resultado se obtuvo una velocidad de 240 rpm para 0.64 W L' y 334 rpm para 1.76
W L.

18.3 Cultivos en fermentadores de 30 L

Se realizé un cultivo en el fermentador de 30 L Sartorius, ubicado en la planta piloto
del Instituto de Biotecnologia-UNAM. Las condiciones operacionales de
temperatura, flujo de aire y pH, se mantuvieron iguales que a escala de 3 L; al
escoger como criterio de escalamiento la P/V se realizé unicamente la modificacion
de las velocidades de agitacion antes descritas para igualar las P/V del reactor de
3 L. La alimentacion se realizé a las 22 y 38 horas, guardando los tiempos
establecidos en la fase anterior.

El objetivo principal de este experimento fue replicar el comportamiento observado
a escala de 3 L en un fermentador de 30 L. Del experimento se presentan los perfiles
de tensién de oxigeno disuelto (TOD), cinéticas crecimiento con base en biomasa,
proteina y sacarosa, asi como la acumulacion y concentracion de P(3HB). En la
figura 16 se muestran el perfil de oxigeno obtenido en la cinética de cultivo utilizando

un medio con componentes industriales.
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Figura 16. Perfil de oxigeno disuelto (TOD) en el fermentador de 30 L, utilizando un
medio de cultivo sacarosa industrial y extracto de levadura analitico, para

la cepa OPNA de Azotobacter vinelandii.

Como se puede observar en la figura 16, el cultivo se encontro limitado por oxigeno
después de las 8 horas de cultivo, con valores cercanos a 0 % de saturacion de aire.
Este comportamiento es similar al observado en la etapa lote del reactor a escala
de 3 L. La diferencia se observa en la etapa de alimentacién cuando se hace la
adicion del primer pulso; en el fermentador a escala de 30 L no se observa un
aumento en la TOD vy el cultivo se queda limitado hasta el final. Por otro lado, en el
cultivo a escala de 3 L, se muestra un aumento de la TOD. Lo que sugiere una

menor concentracion de biomasa respecto al cultivo a escala de 3 L.

En la figura 17 se muestran las cinéticas de crecimiento con base en biomasa, y
proteina y de consumo de sacarosa. Las lineas punteadas indican el tiempo donde
se realizo la alimentacion. Las velocidades especificas de crecimiento (uy) fueron
obtenidas con base a proteina. Al igual que en el experimento anterior se obtuvieron

tres velocidades especificas de crecimiento.
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Figura 17. Cinética de crecimiento con base en biomasa (A); de proteina total (B) y de
consumo de sacarosa (C), de los cultivos en fermentadores de 30 L utilizando la
cepa OPNA de A. vinelandii.
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En la figura 17 (A) se observa la cinética de biomasa obtenida en el cultivo. Como
se puede observar el cultivo mantiene una tendencia de crecimiento en las primeras
dos etapas del cultivo; sin embargo, en la ultima etapa en la adicién del segundo
pulso de alimentacién, parece disminuir el crecimiento que lleva el cultivo. Al final
del cultivo se obtiene una concentracion maxima de biomasa de 34 g L.
Comparando estos resultados con los obtenidos a escala de 3 L, se obtiene una

menor concentracion.

Respecto a la cinética de proteina figura 17 (B), se observa en la primera etapa una
velocidad de crecimiento de tipo exponencial con una y de 0.09 h'. En la primera
etapa de alimentacion la velocidad de crecimiento disminuye y se obtienen valores
parecidos a los calculados en el biorreactor de 3 L. Sin embargo, al adicionar el
segundo pulso de alimentacion, la velocidad cae drasticamente presentando valores
de 0.01 h'', esto lleva a pensar que la acumulacion en los componentes contenidos
en el medio se concentraron al realizar la adicion del segundo pulso, causando un

efecto negativo sobre el crecimiento.

En la figura 17 (C) se muestra la cinética de consumo de sacarosa. Para cada una
de las etapas se calcularon las velocidades especificas de consumo (gs). En la etapa
lote de obtiene una gs de 0.15 gs gprot ' ™!, que representa la mitad de lo obtenido a
escala de 3 L; de la misma forma que en la cinética de crecimiento con base en
biomasa las velocidades se igualan en la primera etapa de alimentacién. Sin
embargo; en la ultima etapa de alimentacién el consumo presenta valores de 0.01

Os gprot_1 h-1.
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Figura 18. (A) Cinética de acumulacion medida como porcentaje de la biomasa total y (B)
concentracion de P(3HB), de los cultivos en fermentadores de 3 L utilizando la
cepa OPNA de A. vinelandii.

En la figura 18 (A), se muestra la cinética de acumulacion, medida como porcentaje
de biomasa total obtenida en los fermentadores de 30 L. El porcentaje de
acumulacion en la etapa de alimentacién fue mayor del 60 %, estos resultados
representan valores menores respecto a lo reportado en 3 L. En cuanto a la
concentracion de P(3HB) obtenida se obtuvo un valor de 25 g L. Esto es reflejo de

la concentracion de biomasa alcanzada y la acumulacién del biopolimero, este
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cultivo presenté una productividad de 0.44 g L' h-'. Es importante destacar, que
como primer acercamiento de escalamiento si bien no se obtuvieron los 30 g L' de
P(3HB) propuestos, la cantidad obtenida resulta ser 6ptima, ya que en este trabajo
s6lo se realizo un cultivo. Para comprobar esto se necesitaria realizar las replicas

del experimento.

En la tabla 10 se muestra un resumen de los datos obtenidos a lo largo del cultivo.

Tabla 10. Parametros cinéticos y estequiométricos de la cepa OPNA de A.
vinelandii, en fermentadores de 30 L.

Reactor 30 L
Etapa Lote Pulso1  Pulso 2
b (h) 0.09 0.04 0.01
gs (9s Gorot T h' | 0.15 0.15 0.01
Yxs (Qprot gs™ 0.56 0.26 0.55
Y pis(gp gs™ 0.33 0.19 0.55
Prcz;iu:fl:ji)ad 0.44

Finalmente, para dar por concluida esta etapa del proyecto, se realizé la
comparacion de los resultados obtenidos a escala de 3 L contra los resultados
obtenidos a escala de 30 L. Para esto en la figura 14 se muestran las cinéticas de
crecimiento como biomasa y concentracion de P(3HB).

Como se puede observar en la figura 19 (A), el comportamiento de la biomasa sigue
la misma tendencia en las dos primeras etapas del cultivo, posteriormente se
observa una disminucion en la ultima etapa que se ve reflejada en la biomasa final

obtenida.

Respecto a las cinéticas de concentracion de P(3HB) como se muestra en la figura

19 (B), ocurre lo mismo que en la biomasa; el cultivo es similar en las primeras dos
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etapas, sin embargo, en la ultima etapa disminuye la concentracion, lo que resulta
en una disminucion del 17 % de P(3HB)

Etapa lote Etapa de alimentacién

0 10 20 30 40 50 60
Tiempo de cultivo (h)

0 10 20 30 40 50 60
Tiempo de cultivo (h)

3L ¢30L

Figura 19. (A) Cinética de biomasa y (B) concentracién de P(3HB), de los cultivos en
fermentadores de 3 L y 30 L utilizando la cepa OPNA de A. vinelandii.
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18.Conclusiones

- En cultivos realizados a nivel de matraces con la cepa OPNA de A. vinelandii,
el uso de componentes grado industrial tanto el extracto de levadura o sacarosa
no afecta el crecimiento celular ni la produccion de P(3HB).

- En cultivos realizados a nivel de fermentadores de 3 L, se encontré que la
implementacion de una estrategia lote alimentado mediante la adicién de dos
pulsos, es suficiente para obtener una concentracion maxima de 30 g L' de
P(3HB).

- En cultivos realizados a nivel de fermentadores de 3 L, se encontré que el uso
de un medio de cultivo grado industrial permite obtener concentraciones de 30
g L', ademas de reducir los costos de produccién hasta en un 97 %, por lo que

lo hace rentable a escala industrial.

- En cultivos realizados a nivel de fermentadores de 30 L, se encontré que el uso
de la P/V como criterio de escalamiento, si bien no permite la obtencion de 30 g
L' de P(3HB), incrementa su produccion en un 32 %, en comparacién con
intentos previos de escalamiento (Obtenidos de acuerdo con Sandoval, 2017).
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19.Perspectivas

Debido a los valores de concentracién de P(3HB) obtenidos, seria interesante
determinar el peso molecular obtenido en el proceso, de esta manera se podria
determinar sus propiedades y aplicacion en los distintos sectores industriales.

Continuar con los experimentos de escalamiento a escala de 30 L con el uso de

otros criterios como el kLa o la potencia gaseada.
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