
SIMULACION
DEL CRECIMIENTO DE
AEROBACTER
CLOACAE
INTRODUCCION

EI prop6sito de este articulo es
presentar los resultados obtenidos
mediante la simulaci6n del crecimiento
de Aerobacter cloacae, con el pro-
grama: C:\GWBASIClHERBERT.BAS,
y analizar algunos factores tales como
caudal, tiempo de retenci6n y pro-
ductividad, relacionados con el diserio y
operaci6n de reactores donde ocurren
transfonnaciones bioqufrnicas originadas
par la acci6n de celulas vivas.

REACTOR POR LOTES

En un reactor par lotes
normalmente equipado con un agitador
y un sistema de control de pH la
composici6n del caldo es uniforme. Par
consiguiente, se supone que el modelo
de Monad (Monad, J., 1958) describe
adecuadamente el crecimiento de
biomasa en la fase exponencial de
crecimiento:
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Donde, to: perfodo de adapta-
cion; t - to: penodo de retencion en el
reactor por lotes, representado grafi-
camente como el area bajo la curva lIrx

vs x, (Figura 2).

La simulaci6n del crecimiento
de Aerobacter cloacae se realiza me-
diante el reemplazo de F = 0 en el pro-
grama C:\GWBASIClHERBERT.BAS,
resumido en la Tabla 1. Los resultados
de la sirnulacion se presentan en las
Figuras I y 2.

REACTOR CONTINUO
DE FLUJO TAPON

En el reactor continuo de flujo
tapon los nutrientes y los microorganis-
mas entran par un extrema, las celulas
crecen a medida que avanzan dentro del
reactor, y salen junto can los productos
del metabolismo par el extrema opuesto.
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Donde, x: concentraci6n de
biomasa, (g celulas secas/litre): 1':
velocidad especffica de crecimiento de
biomasa, hora"; PM: velocidad especf-
fica de maxima de crecimiento de
biomasa, hora': s: concentraci6n del
sustrato, g/litro: K, = constante de
saturacion, g1litro.

Las celulas inician su crecimiento
exponencial despues del perfodo de
adaptacion una vez inoculado el caldo
con un cultivo semilla:
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La ausencia de agitaci6n impide la
mezcla completa del contenido del
reactor. La conccnrracion de celulas,
de sustrato y de producto varia en las
direcciones axial y radial.

Si el reactor es operado en
condiciones estables y se desprecia la
variaci6n de la concentraci6n en la
direccion radial, entonces estas concen-
traciones cambian can respecto a la
posicion axial dentro del reactor pero
permanecen constantes en cada punta
con respecto al tiempo. Las concentra-
ciones en cada punta del reactor en la
direccion axial son simi lares a las
alcanzadas en un fermentador par lotes
en igual tiempo de residencia.

En la practica el comportamiento
de los fermentadores de lecho empacado
y multietapa se aproxirna al de tlujo
tap6n (PFR) y las ecuacianes corres-
pondientes a un reactor par lotes
(Ecuacianes [ I] Y[2]) son aplicables al
reactor de fluja tap6n. Sin embargo,
como la operaci6n es continua, el tiempo
de retencicn se calcula como: T= V!F;
donde: V: volumen del reactor, litros;
Ficaudal, litros/hora.

En la Figura 2 se representa grafica-
mente el tiempo de retencion como el
area bajo la curva l/rx versus x.

REACTOR CONTINUO
DEMEZCLA
COMPLETA (CSTR)

EI reactor continuo de mezcla
campleta (CSTR) es uno de los
equipos mas utilizados a escala
industrial, tanto para fermentaciones
aerobicas como anaer6bicas, con
microorganismos y con celulas ani-
males y vegetales. La intensidad de la
mezcla se control a mediante una
scleccion adecuada del impulsor y de la
velocidad de agitacion, EI sistema de

cultivo continuo operado como
quimiostato 0 como turbidostato
mantiene la poblaci6n microbial en un
estado de crecirniento exponencial
durante penodos prolong ados de
tiempa. En el quimiastata el caudal
suministrado por la bomba se mantiene
en el valor deseado y la velocidad de
crecirniento se ajusta a este valor. EI
turbidostato mantiene constante la
turbidez del caldo mediante un sensor
6ptico y un sistema de control para
ajustar el caudal. Aunque el qui-
miostato es un sistema facil de operar,
se recomienda el turbidostato cuando
hay necesidad de ajustar la fermenta-
ci6n a velocidades de diluci6n
cercanas al punta de lavado. En este
punta la perdida de celulas en el
efluente supera el crecimiento de las
mismas en el fermentador, fen6meno
previsible mediante la regulaci6n del
caudal. Las ecuaciones de balance de
microorganismos y de sustrato en e)
reactor continuo de mezcla completa
(Figura 3), son:
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Donde, Ex A: microorganismos en el
atluente: F: caudal. mJ/s; xA: concentra-
cion de microorganismos en el atluente,
kg celulas/m"; Ex: microorganismos en
el etluente; x: concentraci6n de celulas
en el reactor; V: volumen del caldo, m':
rx: velocidad de crecimiento de las
celulas en el fermentador; dx/dt: cambia
can respecto al tiempo de la
concentraci6n de celulas en el fer-
mentadar; D: velocidad de dilucion, s':
D = liT; T: Tiempa de retenci6n, s;

En condiciones estables, los
microorganismos crecen a una velocidad
suficiente para reemplazar los que salen
en eJ efluente (dx/dt = 0). Adernas si eJ
alimenta es esteril «, = 0) eJ tiempa de
retencion se ca1cula como: T = x/r =
l/,a; el tiempo de residencia en el ;eactor
continuo de mezcla campleta (CSTR) es
igual al area de un rectangulo de anchura
x y altura l/rx' tal como se indica en la
Figura 5.

Las ecuacianes [3J y [4]
definen el comportamiento de un cultivo
continuo. Si en estas ecuaciones se
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mantienen constantes S y D, YD no
excede un cierto valor crftico, existen
valores unicos, xf y Sf' para los cuales
dx/dt y ds/dt son iguales acero, es decir
el sistema corresponde a un estado
estable:

X,= Y,",. (s" - s) (5)

REACTOR POR LOTES
CON ALIMENTACION
CONTINUA

Uno de los rnetodos empleados
con mayor frecuencia en la operacion
semicontinua de fermentadores es la
operacion de un reactor par lotes con
alirnentacion continua (fed-batch)
ilustrado en la Figura 7. Si la concentra-
cion del alimento es alta. el volumen
efectivo de caldo en el reactor no cambia
apreciablemente. Generalmente se
utiliza una de las siguientes estrategias
de alimentacion con el proposito de
controlar el reactor: caudal con stante 0

caudallinearmente creciente; caudal
exponencialmente creciente con el
objeto de mantener constante la
concentracion de sustrato y a1canzar un
crecimiento exponencial; caudal
control ado por alguna respuesta del
sistema como, por ejernplo, el cociente
respiratorio, la composicion de los gases
efluentes, a la concentracion de algun

producto; caudal cfclico a en lotes
repetidos.

Despues de cada perfodo de
operacicn el reactor se desocupa
parcial mente y entonces se alimenta
sustrato para recuperar el volumen
inicial. A causa de la baja solubilidad del
oxfgeno, la operaci6n semicontinua, en
el caso de fermentaciones aerobicas,
incluye generalmente la modalidad de
alimentacion continua de aire 0 de
oxfgeno.

Las
concentraciones
en cada punto

del reactor
en la direccion

axial son similares
a las alcanzadas

en un fermentador
por lotes en
igual tiempo
de residencia.

REACTOR CONTINUO
DEMEZCLA
COMPLETA CON
RECIRCULACION

Cuando se disminuye el tiempo
de retencion en un reactor continuo de
rnezcla completa (CSTR) aurnenta la
productividad celular hasta alcanzar un

valor maximo. Sin embargo, si el tiernpo
de retencion disminuye ligeramente
despues de a1canzar este valor maximo,
la velocidad de generacion de celulas es
inferior a la velocidad de salida de
celulas en el efluente del reactor y la
productividad disminuye rapidamentc
debido al «lavado» de las celulas del
reactor.

Un procedimiento para aumentar la
productividad es recircular las celulas
despues de separarlas del efluente
mediante un filtro u otro sistema de
separacion (Figura 9). La velocidad de
crecimiento es proporcional a la concen-
tracion de celulas, x, y al aumentar x
aumenta la productividad. Por consi-
guiente, el reactor CSTR se puede
operar en condiciones estables s610 si
hay una recirculacion parcial y una
corriente efluente, E, tal como se
muestra en la Figura 9.
En este caso, el balance de materiales
del fermentador es:

FXA - E.x + V. .a.x

(6)
dx

=v.--
dt

Donde, F: atluente al reactor,
litros/hora; E: etluente del reactor; xA' x:
concentracion de celulas en el afluente y
en el reactor, respectivamente, g/litro:
V: volumen de caldo en el reactor, litros;
p: velocidad especffica de crecirniento
de celulas, (hora)"; dx/dt: incremento de
la concentracion de celulas en el reactor,
g/(litro.hora).

Si el reactor se opera en
condiciones estables, dx/dt = 0, can
alimentacion esteril, xA = 0, la ecuacion
anterior se convierte en :
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Donde, T: tiempo de retencion,
horas; D: velocidad de dilucion, hora':
B: relacion de recirculacion. Si B = I,
no hay recirculacion y D =1'.

Si la velocidad de crecimiento
sigue la cinetica de Monad se obtiene la
siguiente ecuacion para evaluar la
concentracion de sustrato despues de
reemplazar I' = B.D en la eeuaci6n de
Monad:

8.Ks
s (8)

Esta eeuaci6n es valida para f. I'
> B. La concentracion de celulas en el
reactor se calcula a partir del coeficiente
de rendimiento YXIS:

x E
Yx/."=---.-

SA - s F
(9)

Yd.
x= \1--. (SA -s)

8

En la Figura lOse presenta el efecto
de la relacion de recirculacion sabre la
concentracion de celulas y la
productividad en la simulaci6n del
crecimiento de Aerobacter cloacae en
un reactor continuo de mezcla completa
(CSTR) can recirculacion (F = 160
litros/hora, s, = 3 g/litro).

En el caso especial de B = I, no hay
recirculacion de celulas y: /I = D = 1/7:
La concentraci6n de celulas y la
productividad se duplican en el caso de
B = 0,5, (/I = BD = BIT).

SIMULACION

Herbert et al., 1956., informan los
siguientes datos correspondientes a la
cinetica de crecimiento de Aerobacter
cloacae en un media de crecimiento con
glicerol como sustrato limitativo: ,tt M:
0,85 hora'; Ks: 0,0123 g/litro; YXJS: 0,53
(g biomasa seca)/(g glicerol),

- Simular el crecimiento de
Aerobacter cloacae en un reactor por
lotes y en un reactor de flujo tapon,
Simular el crecimiento de Aerobacter
cloacae en un reactor por lotes con
alimentacion continua: F = 160 Iitrosl
hora, s, = 3 gramos glicerol/litro),

La simulaci6n del crecimiento
de Aerobacter cloacae se realiza
mediante el programa C\GWBASIC \
HERBERT BAS, resumido en ia
Tabla I. En la Figura 8 se representa el
volumen de caldo en el reactor, y la
variaci6n de la masa de glicerol y de
microorganisrnos con respecto al tiempo
de retenci6n. Los resultados son
obtenidos can el programa
C\GWBASICIHERBERT.BAS,
en el caso de F = 0.

CONCLUSIONES

- El reactor continuo de mezcla
completa (CSTR) operado a una
concentraci6n de producto
correspondiente a (l/rx)mlnimo'es el
sistema mas productivo ya que requiere
el menor tiempo de residencia
(Figura 5).

- Cuando hay necesidad de
alcanzar una concentraci6n de producto

(celulas), XC'en el periodo de
crecimiento estacionario, se logra
mayor prcducti vidad en el
fermentador par lotes (Figura 2) que
en el sistema de reactor continuo de
mezcla cornpleta (Figura 6).

~La selecci6n del sistema
6ptimo de fermentaci6n depende de
los requerirnientos del proceso tales
como el grado de conversi6n deseado
° la concentraci6n final del producto,
y de la forma de la curva I/r versus

x

x. Si la concentraci6n final del
producto es menor que la
correspondiente a (l/rx) Illfnilllll'es mas
eficiente un solo fermentador que dos
conectados en sene.

. Sin embargo, si la
concentraci6n final de producto (XF)

es mucho mayor que la
correspondiente a (l/rx) mfnimu, 1a
rnejor combinaci6n para lograr el
mfnimo tiernpo de retenci6n es un
reactor continuo de mezcla completa
(CSTR) operado a una concentracion
de producto, x,., ,correspondiente a

eptnuc

(1Irx)minilllll'seguido de un reactor de
flujo tapon (PFR), (Figura 12).

- Aunque la Figura 12 ilustra el
procedimiento de evaluacion del
tiempo total de retencion del sistema
de reactores CSTR y PFR en serie,
debe tenerse presente que en el caso
particular de la sirnulacion del
crecimiento de Aerobacter cloacae,
XF ::::::: Xnpliml!'y, por consiguiente,
solo es necesario un reactor.

- De la figura 13 se deduce que
un reactor continuo de mezcla
completa (CSTR) operado a una
concentraci6n de producto
correspondiente a ( l/r)mlnim<l
seguido de otro reactor CSTR
conectado en serie es un sistema mas
eficiente que un 5610 reactor CSTR.
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C:\GWBASIC\HERBERT.BAS.Tabla 1 Simulaci6n del
crecimiento de Aerobacter cloacae
en un reactor por totes con
alimentaci6n continua, programa :

10CLS
20 PRINT «HERBERT.BA5»
30 PRINT
40 PRINT «Cinetica de crecirruenro de Aerobacter
cloacae»
50 PRINT
60 PRINT
70 PRINT «CRECIMIENTO POR LOTES SIN
FORMACION DE PRODUCTO.
80 PRINT «CON ALIMENTACION CON·
TINUA»
90 PRINT «SIN FORMACION DE
PRODUCTOS NO CELULARES,)
100 PRINT
110 PRINT «PULSE ENTER !»
120 ANS$ =INPUTS(I)
130CLS
140NN= I
150 REM Escribir las constantes: UMX: I thora;
KS:gllitro
160 REM Y:g microorganismos/g glicerol;
VO:volumen inicial. litros
170 REM SO: g glicerolllitro;XO: g
microorganismos/lirro
180 REM F:caudal, litros/hora; MX: masa de
microorganismos, g
190 REM MS: masa de sustrato. g
2ooUMX=.85
210 KS=.OI 23
220 Y =.53
230VO= 100
240S0=3
250 XO=.I
260 F= 160
270 REM Paso de integracicn: T I
280TI =.01
290 REM Valor final de 10.variable independiente:
T2
300 T2 = 6.5
310 REM Intervalo de impresi6n de los resultados:
1'3
320T3=.5
330 PRINT« HERBERT. BAS»
340 PRINT
350 PRINT «T: variable independiente (tiempo,
horas)»
360 PRINT «Valor final de T, T2=»;T2
370 PRINT «TI: paso de integraci6n, TI =»;TI
380 PRINT «T3: intervalo de impresicn, T3=»;T3
390 PRINT
400 PRINT «PULSE ENTER [»
410 ANS$ = INPUTS(I)
420CLS
430 PRINT «RESULTADOS»
440 PRINT
450 PRINT «T: tiempo, hams»
460 PRINT ....V: volumen del caldo, litrcs»
470 PRINT «X: concentraci6n de celulcs. g/litro»
480 PRINT «5: concentraci6n de glicerol. g/litro»
490 PRINT «M5: masa de sustrato. g»

500 PRINT ..MX: rnasa de celulas.g»
510 REM Numero de ecuaciones diferenciales:
520 N=5
530 REM condiciones iniciales: 0 I = 5:0(2) = X;
0(3): volumen
5400(1)=SO
5500(2)=XO
5600(3) = VO
5700(4)=VO'SO
5800(5) = VO'XO
590 REM Subrutinc de Runge-Kuna de orden 4:
600 T= INT(T2ITI + .5):TI = T2rr:T= INT(1'3/
TI + .5):T3 = T *Tl:T = 0:T4 = 0
610 T8 = l:GOTO 860
620 IF(T·T4 + TI flO) < OTHEN 660
630T4=T4+T3:T5 =INT(TrrI +.5):T=TS'Tl
:GOSUB960
640 IF(T·T2 + TI/IO) < 0 THEN 660
650 LOCATE 23,1 :END
660 ON T8 GOTO 680.720,760,800
670 PRINT» * * ERROR * *»:STOP
680 FOR T5 = I TO N
690 TO(T5) =TI 'I(T5):T6(T5) =0(T5):0(T5)
=0(T5) +TO(T5)/2
7ooNEXTT5
710 T=T +TI/2:T8=2:GOT0860
720 FOR TS = I TO N
730 n = TI ' I(TS):T0(T5) = TO(TS) + 2
'n :O(TS) = T6(T5) + n /2
740NEXTT5
750 T8 = 3:GOTO 860
760 FOR T5 = I TO N
770 n -r: 'I(T5):TO(TS) =TO(T5) +
2'n:O(T5) =T6(T5) +n
780NEXTT5
790T8 = 4:T = T + TII2:GOTO 860
800 FOR T5 = I TO N
810 O(TS) =T6(TS) + (TO(T5) + T I ' I(T5))/6
820NEXTT5
830 T8 = I :GOTO 860
840 REM ECUACIONES DlFERENCIALES:
850 REM I(I):RS; 1(2):RX;
1(3):F:I( 4)= VX' ;1(5)=VS'
8601(1) =·1 (2)/Y
870 1(2) = U '0(2)
8801(3) = F
890 U = (UMX'O( I»)/(KS + O(I»)
900 1(4) = 0(3)' 1(1) + 3' 1(3)
910 1(5) = 0(3)' 1(2)
9200(1) =0(4)/0(3)
9300(2)=0(5)/0(3)
940 GOTO 620
950 PRINT
960 PRINTSPC(3);),T= «;T;SPC(3);»V =
«:0(3);S PC( 3);. X=» ;0(2);S PC(3);
..S=»;0(1);SPC(3); «M5 = «;0(4); SPC(3):.)MX
= «;0(5)
970 NN =NN + I
980 RETURN
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Figura 1 Representacion grafica de los resultados obtenidos
en la simulaci6n del crecimiento de Aerobacter cloacae en un reactor
por totes (F = 0), prograrna: C\GWBASICIHERBERTBAS_
Variacidn de la concentraci6n de celulas y de susrrato can respecto al
tiempo de retencion.

Figura 2 Reprcsentacion grafica de los resultados
obtenidos en la sirnulucion del crecirniento de Aerobacter

cloacae en un reactor par lotes. programa:
CIGWBASIOHERBERTBAS_ EI tiempo de retencion

requerido corresponde al area bajo la curve l/rx vs x.
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Figura 3 Representacion esquematica de un
vetociosc de dilucion, 0, (1Ihora)

reactor continuo de mezcla com I ta CS R Figura 4 Simulaci6n del crecimiento de Aero-
bacter cloacae en un reactor de rnezcla completa (CSTR).

Los valores de In concentration de celulas y de sustrato a
diferentes velocidades de diluci6n, en condiciones estables,

se calculan mediante la ecuacicn [51 can los siguientes
datos: 11

M
= 0,85 hora': Y>.1'== 0,53; s" = 3 (g glicerol)1
(litre); x" == 0, 1 (g microorganismos)/(litro).

Figura 5 Simulaci6n del crecimientc de Aerobacter cloacae, con el
prograrna: CIGWBASIOHERBERTBAS_ EI minimo ticmpo de
retenci6n requerido en el reactor continuo de mezcla complete (CSTR),
calculado con los datos del Ejemplo, ccrresponde al area de un
rectangulc de anchura x == 1,586 g producto/litro y altura l/rx = 0,784
(litro.hora)/g, csta area es minima cuandc l/rx es minima, como se
mueslra en la Figura.
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Figura 8 Simulaci6n del crecimiento de Aerobacter
cloacae en un reactor por lotes con alimentaci6n
continua -F = 160 litros/hora, So = 3 gramosllitro),
programa: C\GWBASIClHERBERT. BAS.

3.5 r----~-----,------r------,
f8z0,5); Ooocentrecrcn de cetvraa. q/Htro

3
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2
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Figura 6 Simulaci6n del crecimiento de Aerobacter
cloacae en un reactor continuo de mezcla cornpleta
(CSTR), ca1culado con los datos del Ejemplo. La maxima
productividad es igual a la pendiente de la lfnea tangcntc a
la curva de concentraci6n de producto. Los valores 6ptimos
de la concentraci6n de producto (x = 1,586 g producto/
litro) y de tiempo de retenci6n (I = 1,25 horas) coinciden
can los obtenidos en la Figura 5.
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Figura 7 Representacion esquemauca de un
reactor por lotes can alimentacion continua.
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Figura 9 Reactor continuo de mezcla
completa con recirculaci6n

Figura 10 Simulaci6n del crecimiento de Aerobacter cloacae en un
reactor continuo de mezda completa (CSTR) can recirculaci6n (F =
160 litros/hora, So = 3 gramos/litro). Efccto de la relaci6n de
recirculacion B sobre la concenlraci6n de celulas y la productividad.
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Figura 12 Representacion grafica de los resultados obtenidos en
la stmutacion del crecimiento de Aerobacter cloacae, con el
programa: C:IGWBASICIHERBERTBAS, Tiernpc total de

retencicn requerido por el sistema de termentador continuo de
mezcla completa (CSTR) y un reactor de flujc tapon (PFF)

conectado en serie.
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Figura 13 Representacidn grafica de los resultados obtenidos en In
simulaci6n del crecimiento de Aerobacter cloacae, con el prograrna:
C\GWBASIC\HERBERT.BAS. Tiempo total de retenci6n requerido
por el sistema de dos fermemadores continuos de mezcla completa
(CSTR) conectados en sene.

Figura 11 Representacion esquernatica de dos fermentadorcs
conectados en serte: Reactor continuo de mezcla complcta
(CSTR) y Reactor de Ilujo tapon (PFF),
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