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RESUMEN 
 
Los estudios de un proceso a escala de producción no son económicamente factibles, por tanto, el desarrollo de mo-
delos a pequeña escala que representen el desempeño del proceso de la escala comercial es esencial para lograr una 
caracterización robusta y un mejor entendimiento de este. En el Centro de Inmunología Molecular (CIM) se obtiene 
la proteína recombinante sL22 a partir del cultivo a escala comercial de la línea celular NS0. Con el objetivo de eva-
luar nuevas condiciones en el proceso para su optimización, en la presente investigación se desarrolla un modelo de 
desescalado de un biorreactor de 50 L que opera en modo continuo desde un biorreactor comercial de 2 000 L que 
opera en modo perfusión. Se seleccionan como criterios mantener constante el tiempo de mezclado y el coeficiente 
de transferencia de masa entre ambas escalas. Se realizan tres corridas experimentales y se evalúa el desempeño del 
cultivo celular a partir de los parámetros cinéticos y del estrés hidrodinámico aportado por las condiciones operacio-
nales propuestas de velocidad de agitación de 100 min-1 y un flujo de aire por unidad de volumen de 0,0017 min-1; 
que implicó operar una potencia por unidad de volumen inferior de los valores que provocan daño celular. El tamaño 
de los remolinos que genera esta condición de agitación es superior al diámetro de las células de mamíferos, condi-
ción que no tiene impacto en el daño celular. La zona de operación permitió una alta viabilidad celular y parámetros 
cinéticos típicos de las células de mamíferos.  
 
Palabras claves: cultivos celulares; reactor biológico; hidrodinámica; escalado.  
 
ABSTRACT  
 
Studies of a production-scale process are not economically feasible; therefore, the development of small-scale models 
that represent the performance of the commercial-scale process is essential to achieve a robust characterization and a 
better understanding of it. At the Center for Molecular Immunology (CIM), recombinant sL22 protein is obtained from 
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commercial-scale culture of the NS0 cell line. In order to evaluate new conditions in the process for its optimization, a 
model of scale down of a 50 L bioreactor operating in continuous mode from a commercial 2 000 L bioreactor operat-
ing in perfusion mode is developed in the present investigation. The mixing time and mass transfer coefficient between 
the two scales are selected as criteria to be kept constant. Three experimental runs were performed, and the perfor-
mance of the cell culture was evaluated from the kinetic parameters and the hydrodynamic stress provided by the pro-
posed operational conditions of agitation speed of 100 min-1 and an air flow per unit volume of 0.0017 min-1. These 
implied operating a power per unit volume lower than the values that cause cell damage. The size of the eddies gener-
ated by this agitation condition is larger than the diameter of mammalian cells, a condition that has no impact on cell 
damage. The zone of operation allowed for a high level of cell viability and kinetic parameters that are typical of mam-
malian cells. It was found that the operational zone facilitated elevated levels of cell viability and kinetic parameters 
that are characteristic of mammalian cells. 
 
Keywords: cell culture; biological reactor; hydrodynamics; scaling. 
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INTRODUCCIÓN 
 
El cultivo de células animales constituye una de las ra-
mas de la biotecnología de gran interés en los últimos 
años; originalmente se desarrolló para la producción de 
vacunas virales y un número limitado de proteínas natu-
rales. Este tipo de cultivo es una tecnología cara, pero 
única en el sentido que las proteínas que se obtienen a 
partir de ella no pueden ser sintetizadas por otros orga-
nismos más simples, debido a los requerimientos de 
glicosilación que necesitan muchas proteínas para ser 
biológicamente activas (Zhang, 2020). Las células de 
animales son los hospederos por excelencia para más 
del 70 % de los productos farmacéuticos en el mercado. 
 
El desarrollo de un proceso productivo implica varias eta-
pas que van desde la identificación de la cepa productora 
del producto de interés, su mejora, la optimización del 
proceso y el escalado del mismo. Una vez establecido a 
escala comercial, continúa la caracterización del mismo 
para comprenderlo en detalle, estudiar la relación entre 
los parámetros claves de operación y el rendimiento, así 
como los atributos de calidad del producto final.  
 
Uno de los aspectos más difíciles de caracterizar es la 
hidrodinámica de los sistemas y la interacción de esta 
con los mecanismos de transferencia en la escala de 
producción. Existen dos maneras de resolver los proble-
mas que surgen durante los procesos de escalado: 
 

 Adquirir más conocimientos sobre la hidrodinámica y 
la interacción con otros mecanismos para obtener 
una descripción completa de lo que ocurre en el 
interior de los biorreactores a gran escala. 

 Desarrollar procedimientos de escalado que propor-
cionen una estimación adecuada del rendimiento de 
los biorreactores a escala de producción basándose 
en investigaciones a pequeña escala. 

El primero de estos métodos no es factible en la práctica 
debido a los elevados costos operacionales y la limitada 
disponibilidad de biorreactores a gran escala para la 
experimentación; por esta razón se utilizan por lo gene-
ral los modelos de desescalado. Existen diversos méto-
dos para realizar estos estudios, cada uno con sus venta-
jas y desventajas; entre los que se pueden destacar: Re-
gla del pulgar, tanteo y error y a partir de la modelación 
matemática (Hall, 2017). 
 
El modo de operación continuo es ampliamente utiliza-
do para la caracterización de cultivos celulares (Tang et 
al., 2020; Castilho et al., 2008), en la determinación e 
identificación de variables cinéticas y estequiométricas. 
En este modo no se alcanzan altas concentraciones ce-
lulares como en la perfusión, y no se puede operar a 
velocidades de dilución por encima de la velocidad es-
pecífica de crecimiento. Es de gran utilidad en el estudio 
de factores ambientales y físicos en el desempeño del 
cultivo celular, debido a la capacidad de establecer esta-
dos estacionarios por tiempos elevados de operación, a 
diferencia de los cultivos discontinuos. La influencia de 
estos factores puede ser fácilmente estudiada en estos 
sistemas (González Álvarez, 2024; Castilho et al., 2008). 
En algunos casos se ha empleado como modelo para el 
estudio de fermentaciones a escala industrial en modo 
perfusión. González Álvarez (2024), obtuvo un modelo 
matemático a partir de una relación lineal entre la velo-
cidad específica de perfusión por célula (CSPR) y la velo-
cidad específica de crecimiento (µ) en el estado pseud-
oestacionario (ee) para determinar la zona de operación 
estable y condiciones de mayor productividad en los 
cultivos de las líneas celulares NS0 y CHO en un bio-
rreactor de 1 500 L que opera en modo perfusión. Para 
ello desarrolló corridas a escala de 80 L en modo conti-
nuo y obtuvo que, al operar al mismo valor de velocidad 
específica de crecimiento en el estado pseudoestaciona-
rio, obtiene el mismo valor de velocidad específica de 
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perfusión por célula que en el biorreactor de 1 500 L, 
con un error inferior al 20 %. El autor usó el modelo de 
80 L para determinar el valor de CSPR mínimo que pue-
de mantenerse en el cultivo en el estado estacionario 
con un valor de alta viabilidad para lograr el mismo re-
sultado en el biorreactor de la escala comercial. 
 
En Cuba, la única institución que realiza el cultivo de 
células animales a escala industrial es el Centro de Inmu-
nología Molecular, dirigido principalmente a la investiga-
ción básica, desarrollo y fabricación de productos nove-
dosos para el tratamiento del cáncer y otras enfermeda-
des autoinmunes. En un biorreactor tipo tanque agitado 
a escala comercial se obtienen dos proteínas recombi-
nantes, la sL22 empleada en la formulación de un Ingre-
diente Farmacéutico Activo contra diferentes tipos de 
cáncer y la proteína recombinante rC21, materia prima 
biológica empleada en la formulación de una vacuna 
viral (Quesada-Rodríguez et al., 2025). Ambos productos 
se obtienen a partir del cultivo de las líneas celulares 
NS0 y CHO-K1, respectivamente, bajo similares condi-
ciones de operación. En los últimos años se ha hecho 
necesario la evaluación de nuevas condiciones en el 
proceso de fermentación para el desarrollo y optimiza-
ción del mismo. Para ello es preciso realizar diferentes 
experimentos de forma tal que se reproduzca el proceso 
con la mayor similitud posible. Es importante tener en 
cuenta aspectos como la transferencia de oxígeno, el 
daño por estrés, así como otros factores hidrodinámicos. 
Por ello el objetivo de la presente investigación es obte-
ner un modelo de desescalado, tomando como referen-
cia el proceso de fermentación de la proteína recombi-
nante sL22. Los resultados de la presente investigación 
constituirían una valiosa herramienta para la optimiza-
ción de ambos procesos. 
 
MATERIALES Y MÉTODOS  
 
Línea celular  
La línea celular empleada fue NS0, un mieloma murino 
transfectado con el gen que codifica para la proteína 
recombinante sL22. Se empleó el medio de cultivo co-
mercial libre de proteínas y de suero animal, M1 similar 
al utilizado por (Boggiano-Ayo et al., 2023).  
 
Biorreactores 
La experimentación se desarrolló en un biorreactor de 
producción comercial, que tiene un volumen de trabajo 
de 2 000 L (Bioengineering AG; Suiza), cuyo diámetro 
(DT) es de 1,28 m y la altura del líquido (HL) es de 1,66 
m. Este cuenta con dos impelentes acoplados al mismo 
eje, una turbina Rushton de seis paletas (impelente infe-
rior) y una propela marina con tres aspas (impelente 
superior) ambos con un diámetro (Di) de 0,45 m. Ade-

más, se empleó un biorreactor de 50 L de volumen efec-
tivo (Bioengineering AG; Suiza) con igual cantidad y dis-
posición de los impelentes y cuyas dimensiones son: DT 
= 0,39 m; Di = 0,15 m y HL= 0,44 m.  
 
En ambos biorreactores la temperatura se controló en 
36,50 ± 0,50 ºC, mediante un sistema de dos intercambia-
dores de calor de placas que enfrían o calientan el volu-
men de agua contenido en la chaqueta. Además, se ali-
mentó una corriente de aire para mantener una presión 
constante en los biorreactores. Los niveles de oxígeno 
disuelto en los cultivos celulares por lo general se contro-
lan entre el 20 y 100 % de saturación de aire; en particu-
lar en las corridas en cuestión se alimentó una mezcla de 
oxígeno y aire a través del distribuidor de gases para que 
este valor se mantuviera alrededor del 50 %. El biorreac-
tor de 2 000 L presenta un distribuidor de gases con diá-
metro de orificio de 2,0 mm, mientras el de 50 L tiene un 
micro burbujeador tipo tubo perforado con diámetro de 
orificio de 20,0 µm. El biorreactor de 2 000 L se operó en 
modo continuo con recirculación de biomasa, con una 
velocidad de agitación de 80 min-1 y un flujo total a través 
del distribuidor de gases de 7,0 L/min. 
 
Criterios para el desescalado del proceso de fermentación 
Existen varios métodos para el escalado de un proceso 
productivo, en este caso se empleó la regla del pulgar por 
su amplia utilización en la práctica (Halls, S., 2017). En 
este las variables del proceso se concentran en tres gru-
pos: variables químico-físicas, variables geométricas y 
variables de operación. Las primeras se mantuvieron 
constantes en todas las escalas, como las propiedades del 
medio de cultivo, la temperatura de operación, el pH, 
entre otras. En el grupo de las variables geométricas se 
tienen las dimensiones de los biorreactores, en forma de 
diferentes relaciones. Las variables de operación se deter-
minaron a partir de aplicar los diferentes criterios de esca-
lado (Aiba et al., 1973).  
 
Se aplicó la siguiente metodología para realizar el deses-
calado del proceso de fermentación: 
1. Selección de la variable objetivo;  
2. Selección de la combinación de criterios de escalado 

a probar;  
3. Cálculo de las variables de operación velocidad de 

agitación (N) y flujo total de gases (Q) en la escala 
de 50 L, partiendo de los valores que tienen en la 
escala de referencia;  

4. Estudio del proceso en la nueva escala con la aplica-
ción de los criterios seleccionados;  

5. Comprobación de la validez del procedimiento apli-
cado.  

Para la aplicación de esta metodología se comprobó si 
existe similitud geométrica entre las escalas, mediante el 
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cálculo de diferentes relaciones: DT/Di, HL/DT y el factor 
geométrico (f) de acuerdo a la ecuación 1.  
 

 1 
 
Una vez calculado el factor geométrico se analizaron dife-
rentes criterios para determinar la velocidad de agitación 
(N) en el biorreactor de 50 L, a partir de conocer la veloci-
dad de agitación en el biorreactor 2 000 L y el factor lineal 
de escala (relación entre los diámetros de impelentes) 
(Quintero, 1990). Los criterios analizados fueron: 
 
Número de Reynolds (Re) constante (ecuación 2) 
Velocidad tangencial (vtip) constante (ecuación 3) 
Tiempo de mezclado (tm) constante (ecuación 4) 
Potencia por unidad de volumen (P/V) constante 
(ecuación 5). 

donde: el subíndice 1 se refiere a la escala de 50 L y el 
subíndice 2 a la escala de 2 000 L. 
 
La selección de la velocidad de agitación, mediante los 
criterios estudiados se realizó a partir de evaluar algunas 
de las características hidrodinámicas en el biorreactor, 
ecuaciones 6-8. 

    
donde: 
ρ- densidad de líquido  
Np- número de potencia, es función del tipo de impelen-
te y del régimen de trabajo 
η- viscosidad dinámica. 
 
El flujo de aire Q se calculó mediante el criterio reco-
mendado por (Aiba et al., 1973) basado en mantener 
constante el coeficiente de transferencia de masa 
(ecuación 9). Aunque este método fue desarrollado ini-
cialmente para los casos en que no existe agitación me-
cánica y por tanto la transferencia de masa se produce 

por la acción de las burbujas de aire que salen del distri-
buidor de gases, también se ha utilizado como una bue-
na aproximación para el escalado en los biorreactores 
del tipo tanque agitado, con resultados superiores a los 
que se alcanzan con los métodos de mantener constan-
te el flujo de aire por unidad de volumen (vvm) o la ve-
locidad superficial (Aiba et al., 1973).  
 

donde: 
vvm- flujo de aire por unidad de volumen 
Q- flujo de gases al distribuidor de gases. 
 
Este parámetro se evaluó a partir de observar el compor-
tamiento del oxígeno disuelto en el cultivo para el flujo 
de gases determinado por la ecuación 9. 
 
Las condiciones hidrodinámicas influyen directamente en 
el desempeño de las células, pues se pueden generar efec-
tos de cizallamiento en los cultivos celulares. Un indicador 
potencial del daño celular es la microescala de turbulencia 
o número de Kolmogorov (Nienow, 2021; Garcia-Ochoa 
et al., 2020). Este identifica al remolino más pequeño o 
“eddie” en función de la velocidad de disipación de ener-
gía y de la viscosidad del fluido. Se determinó el tamaño de 
los remolinos mediante la ecuación 10. 

 
donde: 
l- tamaño de los remolinos. 
 
Condiciones experimentales 
Se desarrollaron tres corridas experimentales a partir de 
las condiciones de agitación y aireación, seleccionadas 
para estudiar el proceso en la escala de 50 L. Los pará-
metros cinéticos que, constituyen las variables objetivos 
del desescalado se compararon con los de una corrida 
típica de la escala de 2 000 L en modo continuo con 
recirculación celular y una corriente de purga. En la fer-
mentación en la escala de 50 L se empleó el modo de 
operación continuo, utilizado por lo general en las acti-
vidades de investigación y desarrollo, y en la caracteriza-
ción del cultivo celular (Castilho et al., 2008). 
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En cada corrida el biorreactor fue muestreado con una 
frecuencia no superior a 4 días. La concentración celular 
(Xv) y la viabilidad celular fueron determinadas por ob-
servación al microscopio mediante el método de exclu-
sión con tripán azul (Sutedjo, 2022). La concentración 
de producto extracelular P se determinó mediante el 
ensayo inmunoenzimático ligado a enzima ELISA 
(Hayrapetyan et al., 2023).  
 
Se determinaron los parámetros cinéticos velocidad es-
pecífica de crecimiento celular (µ) y velocidad específica 
de producción del anticuerpo (qp). Para ello se aplicaron 
los balances de biomasa y producto, teniendo en cuenta 
el modo de operación y la etapa de crecimiento del cul-
tivo celular.  
 
El cálculo de la velocidad específica de crecimiento en 
el cultivo por lote incrementado quedó expresado me-
diante la ecuación 11. 
 

donde: 
F- flujo de adición de medio de cultivo durante el incre-
mento  
V- volumen del biorreactor 
Xv0 y t0- concentración de células vivas y tiempo de co-
rrida, al inicio del cultivo por lote incrementado. 
 
En el estado pseudoestacionario se determinaron µ y qp 
a partir de las ecuaciones de balances de masa para la 
biomasa y el producto en modo continuo y en modo 
continuo con recirculación celular (ecuaciones 12 y 13).  
 

      
donde: 
D- velocidad de dilución en cultivo continuo 
Dp- velocidad de dilución de perfusión 
Dt- velocidad de dilución total 
α- factor de pase del dispositivo de retención celular. 
 
En el caso del cultivo continuo sin retención de biomasa 
en la ecuación 12 el término α·Dp se anula y en el 
cálculo de qp la velocidad de dilución total es D.  
 
La velocidad específica de dilución por célula en el culti-
vo de 50 L (CSDR, por sus siglas en inglés) se determinó 

mediante la ecuación 14. Esta representa el volumen de 
medio de cultivo empleado diariamente para sostener 
cada célula en el cultivo celular, y da una medida de la 
profundidad nutricional del medio de cultivo para la 
línea celular en las condiciones de cultivo; provee un 
microambiente consistente para las células en el cultivo. 

Esta ecuación se empleó también para determinar la 
velocidad específica de perfusión por célula (CSPR, por 
sus siglas en inglés), sustituyendo la D por la velocidad 
de dilución total en el cultivo de 2 000 L.  
 
Procesamiento estadístico de los datos 
Se realizó la prueba estadística no paramétrica Kruskal-
Wallis para medianas con el objetivo de determinar si 
existían diferencias estadísticamente significativas entre 
los valores calculados de los parámetros cinéticos que 
caracterizan la línea celular NS0 productora de la 
proteína recombinante sL22 en ambas escalas. La 
prueba se llevó a cabo en el programa Minitab 18, 
donde se tuvo en cuenta que para todo valor p mayor 
que el nivel de significancia de 0,05 no existían 
diferencias estadísticas significativas entre las medianas. 
 
RESULTADOS  
 
Proceso de fermentación a gran escala 
La figura 1 muestra el comportamiento de la concentración 
celular, la viabilidad, la velocidad de dilución total y la con-
centración de producto en una corrida desarrollada en el 
biorreactor de 2 000 L, que es representativa de esta esca-
la de trabajo, donde en el cultivo de la línea celular NS0 en 
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Figura 1. Concentración celular, viabilidad, velocidad de dilución y 
concentración de producto en el medio de cultivo M1, en el bio-
rreactor de 2 000 L; temperatura 36,50 ± 0,50 ºC, velocidad de 
agitación 80 min-1, vvm de 0,004 min-1, pH 6,85 ± 0,10.  
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la obtención de proteínas recombinantes y anticuerpos 
monoclonales se obtienen concentraciones celulares en el 
orden de 2,00∙107 cel/mL para velocidades de dilución 
hasta 1,20 d-1 (Núñez Ortiz et al., 2023). 
 
La corrida se inoculó a una concentración de células 
vivas de 3,05∙105 cel/mL y una viabilidad celular de 
99,20 % y presentó una fase de adaptación corta. La 
adición de medio de cultivo para completar el volumen 
de trabajo ocurrió entre el segundo y quinto día de fer-
mentación, a un flujo de 20 L/h. Al finalizar el cultivo 
incrementado se inició la perfusión, con una concentra-
ción celular de 2,00∙106 cel/mL a una velocidad de dilu-
ción de 0,35 d-1, la cual aumentó en función del incre-
mento de la concentración celular, para mantener una 
CSPR alrededor de 0,08 nL/cel/d. El día 12 de corrida se 
alcanzó un estado pseudoestacionario con Xv de 
1,70∙107 cel/mL, la cual se mantuvo hasta el final de la 
corrida. La concentración del producto presentó un in-
cremento y alcanzó los valores máximos en el estado 
pseudoestacionario en el orden de 100 µg/mL.  
 
La velocidad específica de crecimiento en el cultivo por 
lote incrementado fue 0,035 h-1 y en el estado pseudoes-
tacionario 0,010 h-1 y la velocidad específica de forma-
ción de producto fue 6,50 pg/cel/d. Estos se encuentran 
en el intervalo informado para el cultivo de células de 
mamíferos (Quesada-Rodríguez et al., 2025; González 
Álvarez, 2024; Castilho et al., 2008). 
 
Desescalado del proceso de fermentación a 50 L  
Se determinó el factor geométrico de acuerdo a la ecua-
ción 1; esta relación entre ambos biorreactores fue 0,88 
y evidencia que existe un 88 % de similitud geométrica 
entre los biorreactores de 50 L y 2 000 L. De acuerdo a 
Aiba et al.(1973) cuando el factor es superior a 0,80 se 
puede afirmar que los biorreactores son geométricamen-
te similares.  
 
Quintero (1990) planteó que cuando existe similitud 
geométrica se pueden emplear diferentes criterios para 
el cambio de escala. En este trabajo se analizaron los 
criterios de velocidad de agitación, Re, velocidad tan-

gencial y potencia por unidad de volumen constantes 
(ecuaciones 2 a 5), a partir de los cuales se obtuvieron 
los resultados que se muestran en la tabla 1. 
 
Se descartó el criterio de mantener el número de Rey-
nolds constante pues la velocidad de agitación necesaria 
supera los 300 min-1, velocidad máxima que permite el 
biorreactor de 50 L Bioengineering por diseño original. El 
criterio de velocidad tangencial constante se descartó 
pues implicaba una potencia por unidad de volumen de 
579,44 W/m3, valor superior a 250 W/m3, informado 
por Nienow (2006), para el cual se recomienda trabajar 
en estos sistemas sin observar daño en el cultivo celular.  
 
La velocidad de agitación máxima que se debe trabajar 
en este sistema para no exceder una P/V de 250 W/m3 
(Nienow, 2006) es de 200 min-1; Hall (2017) plantea que 
la velocidad de agitación se debe mantener un 20 % 
alejada de la velocidad crítica. Se debería trabajar a velo-
cidades de agitación inferiores a 160 min-1 para cumplir 
el criterio de Hall (2017); de ahí que se descartó el crite-
rio de mantener constante la potencia por unidad de 
volumen que supone trabajar a una velocidad de agita-
ción de 165 min-1. 
 
A partir de las consideraciones anteriores se decidió 
emplear como criterio de desescalado para el cálculo de 
la velocidad de agitación el tiempo de mezclado cons-
tante entre ambas escalas. Este tiempo es una de las 
características más importantes de los biorreactores para 
el estudio de los procesos de transferencia, la dinámica 
de fluidos y en general para la caracterización y entendi-
miento del proceso. Además, de garantizar la homoge-
neidad del sistema, es importante para evitar gradientes 
en las concentraciones de nutrientes y el oxígeno, así 
como oscilaciones en el pH que puedan afectar la pro-
ductividad del proceso. 
 
El flujo de gases totales determinado por la ecuación 9 fue 
de 0,085 L/min con lo cual la relación de flujo de aire por 
unidad de medio fue de 0,0017 min-1. Este flujo es relativa-
mente bajo; de acuerdo a Langheinrich et al. (1998) se 
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Tabla 1. Criterios de escalado analizados para determinar la velocidad de agitación del biorreactor de 50 L.  
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puede plantear que la potencia es similar a la potencia ga-
seada, lo que simplifica los cálculos de la potencia. 
 
Se determinó además el tamaño de los remolinos median-
te la ecuación 10. Mientras menor sea el tamaño del re-
molino, mayor es la cantidad de energía concentrada y 
por tanto mayor daño puede ocasionar a la célula. Si la 
célula es más pequeña que la microescala de turbulencia, 
no será dañada en el momento de la explosión del remo-
lino, ya que puede acomodarse en su interior (Nienow, 
2006). A partir de la relación de P/V para la velocidad de 
agitación de 100 min-1 y la viscosidad dinámica del agua a 
la temperatura de trabajo, se determinó que el tamaño de 
la microescala de turbulencia de Kolmogorov es de 53 
μm; las células de mamíferos tienen diámetros de 10–20 
μm (Nienow, 2021), por esta razón se pudiera descartar 
daño celular bajo esta condición. 
 
Resultado del desescalado en 50 L 
La figura 2 muestra el comportamiento de la concentra-
ción celular, la viabilidad y la velocidad de dilución de la 
línea celular NS0 en las corridas de fermentación 1, 2 y 

3 desarrolladas en el biorreactor de 50 L; en el caso de 
las corridas 2 y 3 se muestra además la concentración 
de producto. En todas las corridas se utilizó el medio de 
cultivo M1, para la obtención de la proteína recombi-
nante sL22, a partir de las condiciones de velocidad de 
agitación del impelente y flujo de aeración propuestos.  
 
La corrida 1 (Figura 2a) se inoculó a una concentración 
de células vivas de 4,73∙105 cel/mL y una viabilidad celu-
lar de 97,22 %; y los dos primeros días transcurrieron en 
modo discontinuo y se comenzó la adición de medio de 
cultivo a 0,52 L/h hasta completar el volumen de traba-
jo, el cuarto día de comenzar la corrida. A partir de este 
momento, con una concentración celular de 1,53∙106 
cel/mL, se inició el cultivo continuo a una velocidad de 
dilución de 0,25 d-1. A las 48 horas de comenzar el culti-
vo continuo se aumentó la velocidad de dilución a 0,35 
d-1 en función de la concentración celular, con el objeti-
vo de trabajar a velocidad específica de dilución por 
célula en el orden de 0,1 nL/cel/d. En estas condiciones 
se alcanzó un estado pseudoestacionario a partir del 
séptimo día, con una concentración promedio de 

± ±
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3,30∙106 ± 4,43∙105 cel/mL; el CSDR en esta etapa fue 
de 0,11 ± 0,01 nL/cel/d. 
 
La corrida 2 (Figura 2b) inició con una concentración 
de células vivas de 1,01∙106 cel/mL y una viabilidad 
celular de 99,03 % y la fase de adaptación fue imper-
ceptible. Se comenzó la adición de medio de cultivo a 
las 24 horas de corrida a un flujo de 0,52 L/h hasta 
completar el volumen de trabajo durante 48 horas. Al 
día siguiente, con una Xv de 2,11∙106 cel/mL se inició 
el cultivo continuo a una velocidad de dilución de 0,40 
d-1, la cual se incrementó hasta 0,45 d -1 conforme al 
crecimiento celular. El final de la etapa de crecimiento 
e inicio del estado pseudoestacionario ocurrió el sépti-
mo día de corrida hasta el fin de la misma; se alcanzó 
a una concentración celular de Xv2=3,40∙106 ± 
4,37∙105 cel/mL, en esta etapa se obtuvo un CSDR de 
0,13 ± 0,02 nL/cel/d. 
 
La corrida 3 (Figura 2c) comenzó con una concentra-
ción de células vivas de 3,60∙105 cel/mL y una viabilidad 
celular de 98,63 %. Al día siguiente se comenzó la adi-
ción de medio de cultivo a un flujo de 0,52 L/h hasta 
aproximadamente las 72 horas de iniciada la corrida, 
momento en que se llega al volumen de trabajo. El cuar-
to día se comenzó el cultivo continuo a 0,35 d-1; el sép-
timo día de corrida la velocidad de dilución se incre-
mentó a 0,40 d-1; se alcanzó un estado pseudoestacio-
nario en 3,51∙106 ± 2,00∙105 cel/mL hasta el final de la 
corrida. A partir del día 16 de corrida se implementó la 
estrategia descrita por (Konstantinov et al., 2006) de 
buscar el cambio incremental en el proceso del cultivo 
celular hacia un CSDR más bajo, pues suele comenzar 
con valores más altos; esto permitió disminuir este pará-
metro de 0,11 nL/cel/d a 0,08 nL/cel/d, similar a la velo-
cidad específica de perfusión por célula a la cual se tra-
baja en el biorreactor de 2 000 L. 
 
La concentración de producto en el estado pseudoesta-
cionario alcanzó valores entre 30 y 50 µg/mL, sin embar-
go, en la corrida 3 se pudo observar en las últimas medi-
ciones un ligero incremento, superando los 60 µg/mL. 
Esto puede estar asociado a la estrategia de la fermenta-
ción, donde el día 20 se disminuyó la velocidad de dilu-
ción. De acuerdo a Konstantinov et al. (2006), es posible 
lograr mayores concentraciones de producto disminuyen-
do la velocidad específica de dilución/perfusión por célu-
la, ya sea por disminución de la velocidad de dilución o 
aumento de la concentración celular.  
 
Parámetros cinéticos  
Los valores de los parámetros cinéticos y la CSDR de los 
estados pseudoestacionarios se muestran en la tabla 2 
junto a los parámetros en la escala comercial. 
 

Las concentraciones celulares de los estados pseudoes-
tacionarios informados en la tabla 2 en las tres corridas 
de fermentación desarrolladas en el biorreactor de 50 L 
son superiores a las planteadas por diversos autores 
(Fernandez-de-Cossio-Diaz et al., 2017; Castilho et al., 
2008) para cultivos continuos, a velocidades de dilución 
similares a las de este estudio. Estas no son comprables 
a las obtenidas en el cultivo a gran escala, ya que en el 
modo perfusión es donde se alcanzan las mayores con-
centraciones celulares (Konstantinov et al., 2006).  
 
Las velocidades específicas de crecimiento en el cultivo 
por lote incrementado y en el estado pseudoestaciona-
rio, así como las velocidades específicas de formación 
de producto, son típicas en las células de mamíferos de 
acuerdo a lo informado en la literatura para líneas celu-
lares similares (Quesada-Rodríguez et al., 2025; Gonzá-
lez Álvarez, 2024; Núñez Ortiz et al., 2023; Pérez-
Rodriguez et al., 2020; Castilho et al., 2008). La veloci-
dad específica de crecimiento es comparable en el culti-
vo incrementado en ambas escalas sin diferencias esta-
dísticas significativas con un valor p de 0,39, sin embar-
go, en el estado pseudoestacionario se observan mayo-
res valores en las fermentaciones en el biorreactor de 
50 L, por las diferencias entre los modos de operación 
en ambas escalas. La velocidad específica de produc-
ción fue reproducible con el cambio de escala con una 
diferencia inferior al 30 %, lo cual es aceptable si se 
toma en cuenta los errores que se introducen en el con-
teo celular y en la cuantificación de la concentración de 
producto (Sutedjo, 2022). Los valores determinados de 
qp no presentaron diferencias estadísticas significativas 
entre ambas escalas (valor p de 0,31). 
 
La velocidad específica de crecimiento en el estado 
pseudoestacionario y la CSDR coinciden con las obser-
vaciones realizadas por González Álvarez (2024), para 
un cultivo continuo en un biorreactor de 80 L para una 
línea celular NS0, donde observó que para menores 
valores de ambos parámetros se manifiesta una tenden-
cia a la muerte del cultivo celular. Si se tiene en cuenta 
que las velocidades específicas de perfusión/dilución 
por célula en los cultivos de células de mamífero se en-
cuentran entre 0,05 y 0,5 nL/cel/d (Konstantinov et al., 
2006), los resultados en la escala de 50 L logran repro-
ducir con bastante similitud los valores de la escala co-
mercial (valor p de 0,17). 
 
La figura 3 muestra el comportamiento de la dispersión 
de aire en el sistema a partir de la condición de opera-
ción propuesta para el modelo de desescalado. En la 
figura 3a se puede observar el comportamiento del por-
centaje de oxígeno disuelto (DO) durante las tres corri-
das de fermentación para flujo de aire por unidad de 
volumen de 0,0017 min-1. En el caso de la figura 3b se 
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comparó la zona de operación establecida en las tres 
fermentaciones desarrolladas con la zona de operación 
estudiada por Raffo-Durán et al. (2014), de curvas empí-
ricas obtenidas para diferentes condiciones de inunda-
ción, con el objetivo de verificar si las condiciones de 
agitación y aireación propuestas se encuentran en una 
zona adecuada para la dispersión de aire en el sistema. 

  
La figura 3a muestra que las tres corridas comenzaron 
con valores altos del porcentaje de oxígeno disuelto 
debido a la saturación del medio de cultivo previo a la 
inoculación; estos valores disminuyeron rápidamente 
producto del consumo de oxígeno por parte de las célu-
las. Esta variable se estabilizó alrededor del 50 %, lo que 
indica un buen control de la transferencia de oxígeno 
hacia el cultivo a partir de la condición de aireación de-
terminada por la ecuación 9. 
 
La zona de operación de la fermentación en el biorreac-
tor de 50 L fue comparada con la adaptación de las cur-
vas empíricas referidas por Raffo-Durán et al. (2014). La 
combinación de las condiciones de agitación y aireación 

propuestas fue capaz de garantizar una adecuada disper-
sión de aire en el sistema, como se observa en la figura 
3b, alejada de la condición de inundación del impelente. 
 
DISCUSIÓN  
 
El estudio de las mejoras en los procesos de cultivo celu-
lar, por ejemplo, la formulación del medio de cultivo, las 
condiciones del proceso, así como cambios en la línea 
celular son habituales durante el ciclo de vida y desarro-
llo de un producto biotecnológico. De ahí que la utiliza-
ción de modelos a escalas de laboratorio y piloto hayan 
cobrado relevancia en las últimas décadas, al permitir la 
evaluación de diferentes condiciones experimentales e 
identificar patrones y comportamientos a costos mucho 
menores que si se realizara la experimentación en la 
escala industrial. Sin embargo, hasta el momento no 
existe una única directriz universal sobre como diseñar, 
operar y escalar estos bioprocesos. En la presente inves-
tigación se empleó como modelo de desescalado un 
cultivo continuo en un biorreactor de 50 L de volumen 
efectivo. Se realizó una caracterización de la cinética del 
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cultivo en esta escala a partir de las velocidades específi-
cas de crecimiento y de formación de producto, así co-
mo la velocidad específica de dilución/perfusión por 
célula, y los resultados son comparables con los de la 
fermentación a gran escala (González Álvarez, 2024).  
 
En los cultivos celulares de biorreactores tipo tanque 
agitado el mezclado es un parámetro crítico para una 
operación exitosa; permite la homogenización de la 
temperatura, el pH y la concentración de nutrientes; 
además previene la formación de productos tóxicos del 
metabolismo (Garcia-Ochoa et al., 2020). Las células de 
mamíferos son consideradas muy sensibles a los efectos 
de cizallamiento (Nienow, 2021; Garcia-Ochoa et al., 
2020), altas velocidades de agitación pueden provocar 
efectos cortantes que afecten la población celular; sin 
embargo, bajas velocidades provocan un pobre mezcla-
do del cultivo y en ocasiones agregados celulares. En el 
presente estudio se empleó como criterio el tiempo de 
mezclado como regla empírica para determinar la velo-
cidad de agitación. De acuerdo a la metodología de 
Van’t Riet y Van der Lans (2011) el tiempo de mezclado 
estimado en los biorreactores es de 25 segundos; este 
es despreciable frente al tiempo de duplicación de las 
células, el cual es de 24 a 48 horas. Esto es importante 
pues garantiza una homogeneidad instantánea del siste-
ma de cultivo, frente al tiempo de reacción, a la vez que 
permite hacer consideraciones en los patrones de flujo 
que simplifiquen el análisis de fenómenos de transferen-
cia de masa y otros procesos hidrodinámicos. El criterio 
de escalado empleado para mantener el tiempo de mez-
clado constante implica un aumento en la potencia ya 
que el cultivo requiere una mayor velocidad de agita-
ción, no obstante, esto no constituye un problema al 
tratarse de un desescalado.  
 
La relación de flujo de aire por unidad de medio al distri-
buidor de gases en los biorreactores de pequeña escala 
es usualmente superior que en los de mayor volumen, 
esto se realiza para mantener igual demanda de oxígeno 
disuelto y bajas concentraciones de CO2 (Xie et al., 
2003); por ello al disminuir de escala el criterio más utili-
zado es mantener constante la velocidad superficial. En 
el estudio se utilizó el criterio de mantener constante el 
coeficiente de transferencia de masa pues los requeri-
mientos de oxígeno en el cultivo para cada biorreactor 
son diferentes; el biorreactor de 2000 L opera en modo 
continuo con recirculación de biomasa, alcanza concen-
traciones celulares cercanas a los 2,00∙107 cel/mL; sin 
embargo, el biorreactor de 50 L opera en modo conti-
nuo donde las concentraciones celulares son mucho 
menores (Castilho et al., 2008). Los criterios utilizados 
para el desescalado a partir de mantener el tiempo de 
mezclado y el coeficiente de transferencia de masa 
constantes permitió el desarrollo de tres corridas experi-

mentales reproducibles con una buena viabilidad y con-
centraciones celulares altas para cultivos continuos 
(Fernandez-de-Cossio-Diaz et al., 2017; Castilho et al., 
2008), aunque se observa que los valores de CSDR son 
elevados de acuerdo los valores mínimos informados en 
la literatura (Mayrhofer et al., 2021; Wolf et al., 2019). 
 
Algunos autores no comparten el criterio de utilizar la 
microescala de turbulencia de Kolmogorov como indica-
dor del daño celular y utilizan otros criterios. Kaur Gill 
(2013) refiere que el esfuerzo cortante se considera pro-
porcional a la velocidad de punta del impelente y que el 
daño celular se produce a velocidades superiores a 3,2 
m/s; aunque está afectado por diversos factores como la 
reología del cultivo. La velocidad tangencial determina-
da para los criterios de potencia por unidad de volumen 
y de velocidad tangencial constantes para el desescala-
do se encuentran alejados del valor planteado por Kaur 
Gill (2013), por lo que se pudieran tomar en cuenta es-
tos criterios para futuras condiciones experimentales. 
 
El desarrollo de un modelo de fermentación a escala de 
50 L permitirá la exploración de diferentes espacios ope-
racionales, a fin de evaluar nuevas formulaciones de 
medio de cultivo, lo que a su vez será de gran importan-
cia para el desarrollo de estrategias de alimentación 
orientadas a mejorar el rendimiento y la productividad 
de los cultivos celulares. 
 
CONCLUSIONES  
 
El desescalado a partir de mantener constante el tiempo 
de mezclado y el coeficiente de transferencia de masa 
es factible para el biorreactor de 50 L; con una veloci-
dad de agitación de 100 min-1 y un flujo de gases totales 
de 0,085 L/min. Las condiciones de velocidad de agita-
ción y aeración en el biorreactor de 50 L propuestas 
generan remolinos de aproximadamente 53 μm, supe-
riores al diámetro de las células de mamíferos, se puede 
afirmar que no tiene impacto en el daño celular a partir 
del criterio de la microescala de turbulencia de Kolmo-
gorov. Los parámetros operacionales propuestos en el 
modelo de desescalado permiten alcanzar concentracio-
nes celulares estables superiores a los 3∙106 cel/mL en 
cultivo continuo, con velocidades específicas de creci-
miento y de producción en el orden de las referenciadas 
en la literatura para el cultivo de células de mamífero, 
sin diferencias estadísticas significativas respecto al culti-
vo a gran escala. La condición de operación del bio-
rreactor se encuentra en la zona de dispersión de aire, 
fuera de la inundación del impelente. Esta combinación 
de criterios puede ser utilizada para intentar compren-
der fenómenos que se presenten a diferentes escalas 
productivas y en modos operacionales diferentes.  
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