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RESUMEN

En este estudio se realiz6 el escalado y la implementacion de un biorreactor discontinuo para la produc-
cion de Salmonella enteritidis. El disefio se apoy6 en un modelo cinético para la obtencion de la biomasa y
el consumo de sustrato. Este modelo fue ajustado con datos experimentales desde un biorreactor de 50 L.
El disefio mecanico se baso en el principio de similitud geométrica entre el modelo y el prototipo. Se empled
el criterio de escalado potencia consumida por unidad de volumen, criterio que marca el régimen de cambio.
La potencia consumida por el agitador fue de 70.41 W para el biorreactor de 150 L. Se realizd6 en ambas
escalas una estimacion del coeficiente de transferencia de oxigeno y se obtuvieron 2.59 h*y 3.18 h'. En la
validacién del disefo propuesto del fermentador de 150 L no hubo diferencias estadisticamente significativas
en los pardmetros estudiados. Resulto que en los biorreactores la concentracion de células viables fue de 8
x10°y 4,5 x 10°.
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ABSTRACT

In this study, the scale up and implementation of a discontinuous bioreactor for the production of Salmone-
lla enteritidis was developed. The design was based on a kinetic model to obtain biomass and substrate con-
sumption. This model was fitted using experimental data from a 50 L bioreactor. The mechanical design was
based on the principle of geometric similarity between the model and the prototype. Scale power consumed
per unit volume was used as criteria that marks the exchange rate. The power consumed by the agitator was
70.41 W for the bioreactor of 150 L. An estimate of the oxygen transfer coefficient was obtained in both scales,
obtaining 2.59 h'* and 3.18 h. In the validation of the proposed design of the 150 L fermenter, no statistically
significant differences were found in the parameters studied. In the bioreactors was obtained as result that the
viable cell concentration was 8 x 10° and 4.5 x 10°.

Key words: fermentation, bioreactor, Salmonella enteritidis.

INTRODUCCION

Salmonella enteritidis, es una bacteria aislada, inicialmente en roedores, se define como fagotipo 62 (PT62),
lisina negativa, sensible a muchos antimicrobianos y que presenta tres plasmidios de 59, 4 y 3 Mda. El perfil
plasmidial de esta cepa fue caracterizado en el “Public Health Laboratory Service” en Colindale, Inglaterra,
por el Dr. E. J. Threlfall, que determind que el plasmidio de mayor peso molecular (59 Mda) contenia los ge-
nes de virulencia de (spv),segun refiere Alfonso (1).
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La bacteria Salmonella enteritidis, fagotipo 62, es el principio activo del Biorat. Esta incluida en
un cebo a base de arroz sin descascarar. Es monopatdgena para roedores muridos y algunos in-
tegrantes de la familia Cricetidae, y ha sido probada su inocuidad para la especie humana y otros
animales (2).

Con el objetivo de aumentar la productividad de la Planta de Biorat se decide realizar el disefio
de un biorreactor con una capacidad de fermentacion de 150 L. para evitar adquirir el in6culo de
Salmonella enteritidis de la Empresa Productora de Vacunas Virales y Bacterianas, que representa
ahorro en la adquisicion, transportacion y almacenaje adecuado.

MATERIALES Y METODOS

Preparacién del medio de cultivo

El medio de cultivo utilizado para la fermentacion consta de 2 productos nutrientes que permiten
el crecimiento de la Salmonella enteritidis var. danysz, lisina negativa, fagotipo 6a, estos compo-
nentes son: la salsa de pescado, obtenida por un proceso de fermentacion de pequefios peces,
gue posee un contenido de proteinas por encima del 35 g/L y soya en polvo, con una cantidad de
proteinas entre el 45 — 55 %.

Los componentes se agregan en proporcion con el volumen de fermentacion que se desee rea-
lizar, a razén de 10 g de soya en polvo por litro de la cantidad total a fermentar (1.0 %), y 25 mL de
salsa de pescado por litro de la cantidad total a fermentar (2.5 % v/v).

Al terminar, se adiciona NaOH o HCL, si fuese necesario, para regular el pH hasta 7. Se enrasa
con agua suave hasta el 75 % del fermentador. Una vez realizada esta operacion se cierra.

Se parte de un tubo que contiene 10 ml de medio Merezhkonski, en el cual se encuentra conser-
vada la cepa de Salmonella enteritidis. Con una aguja larga se toma el contenido y se siembra en un
Erlenmeyers de 250 mL, que contiene 100 mL de medio caldo nutriente, se afiaden 5 mL del conte-
nido de cepa en el Erlenmeyers. A este cultivo se le realiza tincion de Gram, control de esterilidad en
medio tioglicolato y caldo soya triptona para el control del microorganismo. Luego el Erlenmeyers se
incuba a 37 °C, durante 20 horas.

Siembra en el fermentador de 50 L

Pasado el periodo de incubacién se realiza una observacién microscopica para corroborar preli-
minarmente que no exista contaminacion. Una vez obtenido el microorganismo tipico de la cepa se
procede a sembrar el fermentador de 50 L, que contiene caldo nutriente estéril. El cultivo se mantie-
ne en condiciones de operacion de 300 r.p.m. a 37 °C.

Determinacion de la cinética de crecimiento de la Salmonella

En el disefio del reactor biol6gico es necesario conocer la cinética de crecimiento del microorga-
nismo, el consumo de sustrato, el rendimiento de biomasa y la velocidad especifica de crecimiento.

Para la obtencién de los parametros cinéticos del cultivo de Salmonella enteritidis, se utiliza una
cepa liofilizada y certificada del cepario de la Empresa de Vacunas Virales y Bacteriana, pertene-
ciente al Grupo Empresarial Labiofam. Con el objetivo de reproducir el microorganismo fue inocula-
do el fermentador de 50 L, con dicha cepa a 37 °C, por 24 horas. Luego se siembra en agar verde
brillante, un medio diferencial, donde las colonias que presentaron las caracteristicas morfolégicas
tipicas de Salmonella enteritidis fueron replicadas en el mismo medio hasta obtener un cultivo puro
(3, 4).
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Para la realizacion de la cinética se toman, asépticamente, muestras de 10 mL, desde el comien-
zo a la 0 hora, hasta las 5 horas, con una frecuencia de 0.15 hora. Las muestras se centrifugaron
a 5000 r.p.m., por 10 minutos, para separar la biomasa del sobrenadante, segun metodologia plan-
teada por Villarreal et al. (5).

La concentracion de biomasa se establece por peso seco (6, 7). En el sobrenadante se determina la
concentracion de proteinas totales mediante la técnica espectrofotométrica de Lowry (8, 9). En el cal-
culo del rendimiento de biomasa (Y, ) y el consumo de sustrato (Cs) se emplean las ecuaciones 1y 2.

Xo—-X
Y=z (Ec. 1)
Cs= w.loo (Ec. 2)
So

El crecimiento microbiano fue estudiado y modelado segun la ecuacion de cinética de crecimiento
celular para un sistema discontinuo, y en la etapa exponencial se obtiene la velocidad especifica de
crecimiento (10).

X
In| —
[Xo j (Ec. 3)

,Ll:
+ 7,

zy

Donde:

X = Concentracion final de biomasa (g/L)

X, = Concentracion inicial de biomasa (g/L)

S = Concentracion final de proteinas totales (g/L)
S, = Concentracion inicial de proteinas totales (g/L)
K = Velocidad especifica de crecimiento (h?)

t = Tiempo final (h)

t,= Tiempo inicial (h)

El inéculo de Salmonella enteritidis tiene que tener una titulacion de 2x10° UFC/mL, segin PNO-
08-01-002-2010 (11), para esto se realiza la concentracion de microorganismos mediante una ca-
mara Neubauer de un area de 0.0025 mm? y una profundidad de 0.1 mm (4), junto con un micros-
copio Olympus.

Ensayo microbioldgico para el conteo de Salmonella enteritidis viable

Se toma 10 mL de la muestra y se vierte en 90 mL de solucion reguladora de fosfato, pH 7.2,
realizando una diluciéon 1:10. Posteriormente, se realizan diluciones decimales desde 107 hasta 10,
con 9 mL de caldo soya triptona, se realizan tres replicas con 1 mL de las diluciones 10° a 10, en
cada una de las placas de Petri. En estas se depositan de 15 a 20 mL de medio agar verde brillante
estéril fundido y enfriado a temperatura de 45 °C. Se rotan suavemente las placas para homogenei-
zar y se deja solidificar el medio, a temperatura ambiente. Se invierten las placas y se incuban a una
temperatura de 35 a 37 °C, de 24 a 48 horas.

Estimacion del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (kLa)

La expresion de kLa relaciona la potencia (P), el volumen (V) y la velocidad del gas (Vs). Para
sistemas no viscosos, las correlaciones mas utilizadas son las propuestas por van'Riet. K. (12),
segun Alfonso (2015), empleadas por diferentes autores con éxito, obteniéndose la ecuacion 4 (13).
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0.4

kLa=0 026-‘12 Vs93 (Ec. 4)
Y
Vs = L (Ec. 5)
Am—lw:af

Para el célculo de la velocidad superficial del gas se utiliza la razén entre el flujo volumétrico de
aire (Q) y el area de seccion transversal del biorreactor (A . .).
Disefio del biorreactor

Estableciendo las relaciones de magnitudes en el reactor modelo o banco, se busca los criterios
de escalado mas apropiadas para el caso de estudio. En el sistema se mantiene el principio de
semejanza geométrica entre el modelo y el prototipo; pero, en procesos biolégicos es necesario,
ademas, un criterio de escalado que asegure el funcionamiento exitoso del prototipo (14).

Para este caso el criterio de escalado, que marca el régimen de cambio, es el de potencia consu-
mida por el agitador, por unidad de volumen del cultivo (P/V), representado por la relacion:

fﬁ) =f£] (Ec. 6)
\V/), ¥V )j2

Siendo:

P, = Potencia consumida por el sistema aireado del biorreactor modelo (W)
P, = Potencia consumida por el sistema aireado del biorreactor prototipo (W)
V., = Volumen del biorreactor modelo (m?)

V, = Volumen del biorreactor prototipo (m?)

Para el completamiento del disefio de un fermentador prototipo se debe conocer el
dimensionamiento del fermentador, estimar el consumo de potencia de agitacion y los calores
involucrados en el proceso. Al conocer los calores que intervienen en la fermentacion se puede
conocer la masa del agente de calentamiento, para mantener 37 °C en el medio de cultivo.

Dimensionamiento del biorreactor

Para el célculo del dimensionamiento hay que tener en cuenta el espacio disponible en la planta.
Las dimensiones se calculan con una relacion de altura/diametro igual a 1 (15, 16), mediante la si-
guiente ecuacion:

_n-D°-H (Ec. 7)

4 m
Donde:
H= Altura del liquido en el reactor (m)
D= Didmetro del reactor (m)

V= Volumen del liquido en el reactor (m?)

Dimensionamiento de los impulsores
Los impulsores son cuchillas planas tipo Roushton, por lo que sus dimensiones se calculan con
las ecuaciones:

I == E (Ec. 8)
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A4 ==
i 5 (Ec.9)
D, = D, (Ec. 10)
3
L= o (Ec. 11)
4

Se necesita que los impulsores estén ubicados estratégicamente dentro del biorreactor.

H, =1-D, (Ec. 12)
H, =2-D, (Ec. 13)
H -3.D, (Ec. 14)

Donde:

V_= Volumen del biorreactor (m?)

H = Altura (m)

D, = Diametro del biorreactor (m)

D. = Diametro del impulsor (m)

A, = Ancho de las cuchillas (m)

D, = Diametro del disco (m)

L, = Longitud de las cuchillas, desde el impulsor al primer cojinete (m)
H, = Distancia entre el fondo del biorreactor al primer agitador (m)
H, = Distancia entre el fondo del biorreactor al segundo agitador (m)
H. = Distancia entre el fondo del biorreactor al tercer agitador (m)

Para el completamiento del disefio de un biorreactor prototipo se debe estimar el consumo de po-
tencia de agitacion y los calores involucrados en el proceso. Conociendo los calores que intervienen
en la fermentacion se puede conocer la masa del agente de calentamiento para mantener 37 °C en
el medio de cultivo (15).

Figura 1. Fermentador
de 50 L de capacidad con
sus relaciones de magni-
tud estandar para agita-
dores de turbina de hojas
planas.
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Potencia consumida para la agitacion

La potencia requerida para mezclar fluidos no aireados depende de la velocidad del agitador, la
formay el tamafo del impulsor, la geometria del tanque y la densidad y viscosidad del fluido. La rela-
cion entre estas variables generalmente se expresa en términos de nimeros adimensionales, como
el nimero de Reynolds (Re), ecuaciéon (15) citada en (14) y el numero de Potencia (Np) ecuacion
(16) citada en (13). Este para biorreactores agitados mecanicamente se define como

Re= 2 N-D” (Ec. 15)
M.,
—_ 3 5
P—Np-pN D ; (Ec. 16)
Siendo:

Re = Numero de Reynolds (adimensional)
p = Densidad del medio de cultivo (kg/m?)
U = Viscosidad del medio (kg/m s)

N = Velocidad del agitador (rpm)

Np = Numero de potencia (adimensional)
Di = Diametro del impelente (m)

P = Potencia consumida por el agitador (W)

Balance de calor
Se realizé un balance de calor en el proceso de fermentacion con la metodologia planteada por
Ortega (17).

Razo6n de
. Calor Calor Calor Calor
acumulacion - . - )
entra sale evolucionado transferido
de calor

Se desprecian las pérdidas de calor al exterior, por tanto queda el balance de calor de la forma:
Qa = Qg +Qmet _Qint (Ec. 17)

Calor disipado por el agitador

Energia disipada por el agitador, se formula como la energia especifica que suministra el agita-
dor, para una velocidad de giro dada. Esta potencia se considera que se transforma totalmente en
flujo de calor (17):

Qi = N,-pN Sp ® (Ec. 18)

Calor intercambiado con la chaqueta

Por medio de un balance de calor en el sistema de proceso fluido térmico en la chaqueta, se llega
a la expresion:

Q.. =U -A-AT (Ec. 19)

media

Calor metabdlico
Este es el calor producido por los microorganismos como resultado del metabolismo, es necesa-
ria para el crecimiento y produccién de energia, con la metodologia empleada por Mendoza (18),
que expresa:
Y. :-So-H
Oer =V -—— o4 (Ec. 20)

Ecal
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Cantidad de agua
Se realiza un balance para el agua de enfriamiento, el flujo masico de agua se puede obtener con
la ecuacion:

Donde:

Q,.= Velocidad de acumulacion de calor (kcal/h)

Q.= Velocidad de generacion de calor debido a agitacion (kcal/h)

Q... = Velocidad de generacion de calor metabolico (kcal/h)

U = Coeficiente global de transferencia de calor (kW/m?2°C)

AT = Diferencia de temperatura entre el medio de cultivo y el medio de enfriamiento (°C)
A = Area de transferencia de calor (m?)

C,= Capacidad caldrica (kcal/kg °C)

m = Flujo masico de agua (kg/h)

RESULTADOS Y DISCUSION

Determinacion de la cinética de crecimiento de la Salmonella enteritidis en fermentador de 50 L

Durante el tiempo de operacion de la fermentacion fue monitoreado el rendimiento de biomasa en
funcién del sustrato, la concentracion de biomasa y el consumo de sustrato contra el tiempo entre
otros parametros. Después de 4 horas de fermentacién la densidad Optica se mantuvo constante y
el pH alcanzé el valor de 7.2 y dio por terminado el proceso de fermentacion. En la tabla 1 se obser-
van los parametros estudiados.

Tabla 1. Parametros de la cinética de crecimiento de Salmonella enteritidis en biorreactor de 50 L
Corridas del proceso de fermentacion
C1 C2 C3 C4 C5 C6 Cc7 C8 C9 C10
X 183 | 143 | 1.37 | 191 | 158 | 1.34 1.47 | 1.82 | 1.43 | 1.69 |g/L
X | 694 | 6.76 | 6.29 | 6.34 | 6.59 | 6.53 6.67 | 6.97 | 6.21 | 6.86 |g/L
S, | 994 | 959 | 981 | 954 | 9.65 | 9.35 9.47 | 9.13 | 9.25 | 9.32 |g/L
S | 126 | 148 | 153 | 1.78 | 143 | 1.72 1.12 | 1.20 | 1.94 | 1.68 |g/L
p_. 10619 0.628 | 0.636 | 0.633 | 0.691 | 0.644 | 0.662 | 0.658 | 0.635 | 0.657 | h*
0.645 | 0.694 | 0.649 | 0.617 | 0.682 | 0.643 | 0.664 | 0.609 | 0.622 | 0.684 | g/g
Cs | 85.45|84.58| 85.32 | 83.81 | 84.52 | 85.14 | 84.58 | 85.37 | 85.49 | 84.57 | %

En la curva de crecimiento (figura 2), se definen dos de las fases caracteristicas para Salmonella
enteritidis, durante un proceso de fermentacion. La fase denominada exponencial se observa con
claridad, esta culmina a las tres horas de cultivo y se alcanzé una concentracion celular de 6.01 g
de peso seco/ L. La velocidad especifica maxima de crecimiento (u_. ) promedio calculada, a partir
de los datos experimentales de esa etapa, es igual a 0.672 h.

En la literatura se reportan valores de y_. para varias especies del genero Salmonella en funcion
de la temperatura de cultivo. En la tabla 2 se relaciona esta variable, teniendo en cuenta la tempe-
ratura de cultivo estudiada (19).
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Figura 2. Cinética de creci-
miento promedio de los 10
50 procesos de fermentacion.
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Tabla 2. Velocidad méaxima de crecimiento de varias especies
de Salmonella publicada en la literatura

Salmonella Salmonella Salmonella
Temperatura de cultivo enteritidis typhimurium heidelberg
(20) (22) (22)
37.8°C+2 0.743 ht 0.906 ht 1.236 ht

Estos valores son superiores a los reportados en el presente estudio. Es preciso destacar que
estas diferencias que existen en los valores de y . pueden deberse a la diferencia de los medios
de cultivos empleados, ya que estos valores reportados fueron empleados como medio de cultivo,
carne de cerdo y pollo.

Conteo de Salmonella enteritidis viable en fermentador de 50 L

El conteo de células viables en proceso de fermentacion de 50 L (0.05 m3®) de Salmonella ente-
ritidis, segun procedimiento PNO — 8-01-002 (11), muestra valores muy por encima de lo normado
(2x10° UFC/mL), esto se debe a que la fermentacion es a pequefia escala y se tiene mas control del
proceso de fermentacion. Los valores de células viables obtenidas estan entre 7x10°y 9x10° UFC/mL.
Estos resultados se muestran en la figura 3.

9E+09

8E+09
TE+09
6E+09
SE+09
4E+09
3E+09
2E+09
1E+09

0
Comrida Comrida Comrida Corrida Comrida Comrida Corrida Corrida Corrida Corrida
1 2 3 4 S 6 7 8 9 10

Figura 3. Conteo de Salmonella enteritidis viable en fermentador de 50 L.
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Estimacion del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (kLa)

En todas las escalas, el coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno aumenta a medida
gue el volumen de liquido se incrementa. Esto se debe a que, al trabajarse con un sistema de agita-
cion multiple, la corriente de aire se desplaza desde el aspersor hacia la punta del agitador, donde
la probabilidad de ruptura de las burbujas de aire es mayor (23). Esto se evidencia en los resultados
de la estimacion del coeficiente de transferencia de oxigeno en los biorreactores modelo y prototipo.
Estos valores se muestran en la tabla 3.

Tabla 3. Valores de m efd ente de transferend a de oxigeno
calculado en ambas escalas en condiciones de fermentacién

kLa en fermentador de 50 L kLa en fermentador de 150 L UM
(0.05 m3) (0.150 m3)
2.59 3.18 h1

Esta caracteristica inherente al disco turbina hace que las burbujas se trasladen hacia las paletas,
se rompan y provoguen que, a cualquier tiempo, exista una cantidad minima de burbujas que se
dispersan por los costados del reactor.

En la literatura hay informes de valores de kLa obtenidos en el intervalo de 0.98 h* a 11.49 h*!
para cultivos de varias especies de género Salmonellas (23). Como se observa en la tabla 3, los
valores de kLa se encuentran en el intervalo publicado.

Disefio del biorreactor en fermentador de 150 L
Dimensionamiento del fermentador

En la tabla 4 se muestra el dimensionamiento del fermentador disefiado. El sistema de agitacion
del fermentador es de turbina, tipo Rushton de seis hojas planas, para asegurar homogeneidad en
todo el volumen de trabajo. Se emplean tres turbinas a lo largo del eje de agitacidén, que se encuen-
tran de manera equidistantes. Asimismo, cuenta con cuatro deflectores, con la finalidad de mejorar
el sistema de agitacion y facilitar la limpieza.

Tabla 4. Resultados del disefio del biorreactor prototipo

Elementos Valores Unidades
V_ | Volumen del fermentador 150 (0.150) L (m3)
D, | Diametro del fermentador 0.576 m
Hf | Altura total 0.720 m
D, | Diametro del impulsor 0.192 m
A, | Ancho de las cuchillas 0.0384 m
D, |Diametro del disco 0.128 m
L, |Longitud de las cuchillas 0.048 m
H, | Distancia del fondo al primer agitador 0.192 m
H, | Distancia del fondo al segundo agitador 0.384 m
H. | Distancia del fondo al tercer agitador 0.576 m
N, | Numero de deflectores 4 U

Potencia consumida por el agitador y velocidad de agitacion

Para hallar la potencia consumida por el agitador del fermentador de 150 L, se emplea la relacién
de P/V con respecto al fermentador de 50 L, donde se tiene:

P,=70.41W
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Para lograr que no exista muerte celular por agitacion excesiva, es necesario calcular la veloci-
dad de agitacion para el fermentador prototipo. Este parametro se estima a partir de la ecuacion 16,
manteniendo el Np constante.

N, =196 rpm

Balance de calor
Para estas determinaciones se emplean las ecuaciones descritas en el acapite de materiales y
métodos. Los resultados obtenidos son:

* Calor acumulado.
Se desprecia por ser este un sistema estacionario.

» Calor disipado por el agitador

kcal
, =06054 —
Qs h
+ Calor intercambiado con la chaqueta
.~ 7205.31‘?_“’
1

e Calor metabc')licokd
0. =1177 .02—T-

» Cantidad de agua de calentamiento
El flujo masico de agua se calcula con un 10 % de pérdida de calor.
kg m’

m(w) = 128 .90 7 m( agua) =0128 T

El flujo masico de agua se calculé con un 10 % de pérdida de calor (24). La cantidad de agua
es de 0.128 m?¥h, este flujo de agua sera capaz de mantener la temperatura a 37 °C, durante la
fermentacion.

Determinacion de la cinética de crecimiento de Salmonella enteritidis en fermentador de 150 L (0.150 m®)

En la fermentacion, en el biorreactor de 150 L (0.150 m?3), fueron determinados varios parametros
cinéticos que se relacionan a continuacién. Al alcanzar las 4 horas de fermentacion, la densidad 6p-
tica se mantuvo constante y el valor de pH alcanzo6 el entorno de 7.4. Se evaluaron el rendimiento de
biomasa y el consumo de sustrato, entre otros parametros. La tabla 5 muestra como los parametros
cinéticos tienen un comportamiento similar en las 10 corridas.

Conteo de Salmonella enteritidis viable en fermentador de 150 L (0.150 m?3)

Los estudios realizados en el conteo de células viables en proceso de fermentacion de 150 L
(0.150 m3) de Salmonella enteritidis resultaron positivos al obtenerse valores por encima de 2x10°
UFC/mL, como lo establece el PNO 8-01-002 (11).

En la figura 4 se muestra el comportamiento del conteo de Salmonella enteritidis viable en las
10 fermentaciones que se realizaron, los valores de células viables reportadas estan entre 2x10° y
8x10° UFC/mL.
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Tabla 5. Parametros de la cinética de crecimiento de Salmonella enteritidis

en biorreactor de 150 L (0.150 m3)

Corridas de procesos de fermentacion
C1 C2 C3 C4 C5 C6 C7 Ccs8 Cc9 | C10

X, | 122 | 181 | 145 | 139 | 099 | 1.52 | 1.05 | 1.32 | 1.28 | 1.09 | g/L
X | 641|627 | 653 | 6.02 | 649 | 6.53 | 6.43 | 6.92 | 6.87 | 6.92 | g/L
S, | 902 | 959 | 9.43 | 953 | 8.93 | 9.49 | 9.09 | 9.22 | 9.83 | 9.91 | g/L
S | 196 | 146 | 1.33 | 164 | 1.38 | 1.56 | 1.27 | 1.42 | 161 | 1.16 | g/L
p__ |0.638|0.675|0.628 | 0.661 | 0.611 | 0.633 | 0.681 | 0.663 | 0.682 | 0.691 | h-1
Y . | 0.554 0.549 | 0.561 | 0.551 | 0.543 | 0.557 | 0.558 | 0.559 | 0.558 | 0.553 | g/g
Cs | 85.04 |84.82|85.29 | 83.49 | 84.07 | 85.62 | 84.97 | 85.64 | 85.57 | 84.32 | %
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Figura 4. Conteo de Salmonella enteritidis viable en fermentador de 150 L (0.150 m3).

Validacién del escalado

Para la validacion del escalado se realizaron comparaciones estadisticas con los resultados de
las corridas experimentales realizadas en ambos fermentadores.

Analisis estadistico en el fermentador de 50 L (0.050 m?3)

En la tabla 6 se presentan los resultados estadisticos de las mediciones de las corridas experi-
mentales estudiadas en el fermentador de 50 L.

Tabla 6. Resumen estadistico de las variables en las fermentaciones

X0 X So S Mo o Cs
Recuento 10 10 10 10 10 10 10
Promedio 1.587 6.616 9.505 1.514 0.646 0.551 84.884
Varianza 0.0608 0.0858 0.1111 0.0513 | 0.0007 |0.00003| 0.5231
Desviacién estandar 0.210 0.272 0.2531 0.2685 | 0.0210 | 0.0296 | 0.5526
Coefic. de variacion 13.27% | 4.12% 266% |17.73% | 3.85% | 4.56 % | 0.65 %
Error estandar 0.0666 0.0862 0.0800 0.0849 | 0.0066 | 0.0093 | 0.1747
Sesgo estandarizado 0.5209 | -0.2407 | 0.3864 0.0028 | 1.2405 | 0.0773 | -0.7942
Curtosis estandarizada | -1.0289 | -0.8870 | -0.3761 | -0.6735 | 0.6442 | -0.8568 |-0.22514
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Como se observa en la tabla 6, todas las variables analizadas tienen pocas variaciones al tener
pequefas desviaciones estandar. El coeficiente de variacién tiende a un comportamiento menor de
20 %, por lo que el promedio es representativo del conjunto de datos, indica que existe homogenei-
dad en la muestra. Ninguna de las variables muestra valores de sesgo estandarizado y de curtosis
estandarizada fuera del intervalo de -2 a 2, lo cual permite afirmar que todas las variables cumplen
con la distribucion normal.

Analisis estadistico en el fermentador de 150 L (0.150 m3)
En la tabla 7 se presentan los resultados estadisticos de las mediciones de las corridas experi-
mentales estudiadas en el fermentador de 50 L.

Tabla 7. Resumen estadistico de las variables en las fermentaciones

X0 X So S M. Yx/s Cs
Recuento 10 10 10 10 10 10 10
Promedio 1.312 6.539 9.404 1.479 0.656 0.554 84.88
Varianza 0.0612 | 0.0863 | 0.1109 | 0.0518 | 0.0008 | 0.00004 | 0.5229
Desviacién estandar 0.2466 | 0.2930 | 0.3334 | 0.2266 0.0271 | 0.00547 | 0.7232
Coefic de variacion 1880% | 448% | 354% | 15.32% | 487% | 0.83% | 0.85%
Error estandar 0.0780 | 0.0926 | 0.1054 | 0.0716 0.0085 | 0.0017 | 0.2287
Sesgo estandarizado 0.8660 | -0.1136 | 0.0756 1.1113 | -0.4818 | -1.2044 | -1.0371
Curtosis estandarizada | 0.3101 | -0.2711 | -0.7144 | 0.7980 | -0.8122 | 0.3502 | -0.1361

En la tabla 7 se observa como las variables muestran valores de sesgo estandarizado y de cur-
tosis estandarizada, fuera del intervalo de -2 a 2, permite afirmar que todas las variables cumplen
con la distribucion normal. El coeficiente de variacién muestra un comportamiento menor a 20 %,
significa que el promedio es representativo del conjunto de datos y, por ende, homogéneo. Todas las
variables analizadas tienen pocas variaciones al tener pequefias desviaciones estandar.

Analisis estadistico entre ambas escalas
En el andlisis de los parametros cinéticos entre el modelo y el prototipo se realizaron dos pruebas,
la prueba de rangos mudltiples y prueba de hipoétesis. A continuacion se muestran los resultados.

Pruebas de Multiples Rangos

La tabla 8 aplica un procedimiento de comparacion mdultiple para determinar cuales medias son
significativamente diferentes a otras.

La tabla muestra que no existen diferencias estadisticamente significativas entre cualquier par de
medias, con un nivel del 95.0 % de confianza. Esto demuestra que estos valores pertenecen a una
misma poblacién. Por lo que se evidencia reproducibilidad entre ambas escalas.
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Tabla 8. Resumen estadistico de las variables en las fermentaciones

Método: 95.0 porcentaje LSD Casos Media Grupos homogéneos
Biomasa final (X, ) Fermentador 50 L 10 6.616 X
Biomasa final (X, ) Fermentador 150 L 10 6.539 X
Contraste Sig. Diferencia +/- Limites
X, F-50L-X_ F-150 0.077 0.0256734
Método: 95.0 porcentaje LSD Casos Media Grupos homogéneos
Velocidad maxima de crecimiento (u_ )
Fermentador 50 L 10 0.546 X
Velocidad maxima de crecimiento (u__)
Fermentador 150 L 10 0.556 X
Contraste Sig. Diferencia +/- Limites
Mo F-50L -y F-150 -0.01 0.0228157
Método: 95.0 porcentaje LSD Casos Media Grupos homogéneos
Rendimiento de biomasa (Yx/s)
Fermentador 50 L 10 0.650 X
Rendimiento de biomasa (Yx/s)
Fermentador 150 L 10 0.654 X
Contraste Sig. Diferencia +/- Limites
Yx/s F-50 L - Yx/s F-150 0.0034 0.0200575

CONCLUSIONES

El proceso de fermentacién discontinua desarrollado es escalable a 150 L, lograndose se reprodu-
jeron los resultados de concentracion de biomasa (X,=1.312 g/mL - X = 6.539 g/mL), rendimiento de
biomasa (0.554 g/g) y velocidad especifica de crecimiento (0.672 h'*) empleando como criterio de es-
calado P/V constante. En la validacion del disefio propuesto del fermentador de 150 L con respecto al
fermentador de 50 L no se obtuvieron diferencias significativas estadisticamente, en los parametros
estudiados como: concentracién de biomasa y sustrato y la velocidad especifica de crecimiento. Se
determind la concentracion de células viables en el cultivo de Salmonella enteritidis en ambas escalas
que mostro para los biorreactores de 50 Ly 150 L resultados de 8 x 10°y 4.5 x 10°, respectivamente.
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