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Resumen

La conversion de glicerol a dihidroxiacetona (DHA) se realizé mediante un
proceso fed-batch, con concentraciones de glicerol de 50 y 100 g/, utilizando

i S Descriptores:
la bacteria Gluconobacter oxydans. La fermentacion se realizé durante 72 h, un P

pH de 5.3 y una temperatura de 30°C, bajo un flujo de aireacién de 1.66 vvm. o biodiesel

La cantidad de DHA producida y el glicerol consumido se determinaron * glicerol

aplicando cromatografia de gases y espectrofotometria UV-VIS. Se obtuvo * Gluconobacter oxydans
un rendimiento producto/sustrato de 91% para una concentracion de glice- « dihidroxiacetona

rol de 50 g/l y 79% para una concentracion de glicerol 100 g/1. Estos nimeros o fed-batch

demuestran que el fenomeno de inhibicion se da a altas concentraciones de
sustrato y también se observé un menor crecimiento de biomasa. Estos ha-
llazgos demuestran que es viable la produccién de dihidroxiacetona a partir
de glicerol a un bajo costo, ademas de solucionar el importante problema de
acumulacion y contaminacion, que el glicerol representa en la produccién
industrial de biodiesel.
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Abstract

The objective of this work was the convertion of glycerol to dihydroxyacetone (DHA)

by a fed-batch process at different glycerol concentrations, 50 and 100 g/l, using

s X Keywords:
Gluconobacter oxydans. The fermentation was conducted during 72 h, at a pH 5.3
and 30°C under a flow of 1.66 vom aeration. The amounts of produced DHA and * biodiesel
consumed glycerol, were determined using gas chromatography and UV-VIS spec- * glycerol
trophotometry. Product-substrate yields were obtained to 91% and 79% for concen- * Gluconobacter oxydans
trations of glycerol 50 g/l and 100 g/l, respectively, which showed the inhibition * dihydroxyacetone
phenomenon to high substrate concentrations and reduced biomass growth. This * fed-batch

research shows that the production of dihydroxyacetone from glycerol is feasible and
inexpensive Therefore, it is possible to solve, future problems about pollution and

accumulation of glycerol.

Introduccion

En la actualidad se buscan combustibles renovables
que reemplacen a los combustibles fosiles que se agotan
rapidamente, los cuales afectan la economia y son el
principal promotor de la contaminacién ambiental.
Una alternativa sostenible es la produccion de biodie-
sel, un combustible amigable con el ambiente. Las esta-
disticas de produccién de biodiesel en Colombia re-
flejan una capacidad de produccion total de 581 mil to-
neladas al afio, con una produccién para el afio 2013 de
503337 T/afio, presentando un crecimiento anual de
2.8% (Hancock, 2005; Hederich, 2010). De igual forma,
en México la demanda estimada de biodiesel se proyec-
ta para el afo 2014 en 80 millones de barriles por dia
para la mezcla B-20 (Canales et al., 2006). En el proceso
de sintesis de biodiesel se obtiene como subproducto
glicerol con una relacion de 1 kg por cada 10 kg de bio-
diesel producido; de acuerdo con la produccién anual
de Colombia esta relacién proyecta una cantidad consi-
derable de glicerol, superior a 50333.7 T/afio, la cual
debe aprovecharse para la elaboraciéon de sustancias
quimicas valiosas y asi disminuir costos en eliminacién
y disposicion de este subproducto (Bendeck, 2010; Car-
denas et al., 2006). Por esta razon, muchos investigado-
res intentaron la transformacion del glicerol a productos
con valor agregado mediante diversos procesos cataliti-
cos tales como oxidacién selectiva, reformado, hidroge-
nolisis, deshidratacion y esterificacion, entre otros (Zhu
et al., 2013). Actualmente la produccién microbiana de
la dihidroxiacetona (DHA) es de gran interés debido al
alto precio de la dihidroxiacetona con respecto al glice-
rol (Bauer et al., 2005; Hekmat et al., 2007).

Del glicerol se pueden obtener productos interme-
dios, tales como: epiclorhidrina, 1.3-dihidroxiacetona,
1.3-propanodiol, acido propidnico, polihidroxialcanoa-
tos, eritritol, acido citrico, hidrégeno, 2.3-butanodiol,

acido succinico, etanol, acido 3-hidroxipropiénico y
acido glicérico (Cardenas et al., 2006). De estos se desta-
ca la dihidroxiacetona (DHA), por ser el componente
principal de muchos productos de aplicacién en medi-
cina, la industria alimenticia, quimica y farmacéutica
(Gupta et al., 2001). La dihidroxiacetona se obtiene por
sintesis quimica o biotecnolégica usando la bacteria
Gluconobacter oxydans. Esta ruta se considera como la
mejor opcion por su bajo costo, mayor selectividad y
facilidad de purificacion y separacion de la dihidroxia-
cetona (DHA) (Cardenas et al., 2006). Sin embargo, el
crecimiento microbiano presenta problemas de inhibi-
cion por sustrato y producto. Numerosas investigacio-
nes se desarrollan para mejorar el rendimiento de DHA
y lograr el escalamiento a nivel industrial. Algunos es-
tudios son: manipulacién de la actividad metabolica de
la bacteria, variacion del flujo de aireacion (Cardefio et
al., 2011), inmovilizacion de la bacteria (Zhong et al.,
2011), seleccién de un biocatalizador inmovilizado
mas estable y con menos inhibicién para la oxidacién
de glicerol a DHA (Rock et al., 2014) y modo de alimen-
tacién, utilizando cepas mutantes de Gluconobacter
oxydans (Ming et al., 2010).

El objetivo de esta investigacion consiste en el estu-
dio de la producciéon de DHA a partir de glicerol me-
diante transformaciéon con G. oxydans, en un proceso
fed-batch. El bioproceso se separd en dos etapas: en pri-
mer lugar, se establecen las condiciones de cultivo utili-
zando un proceso batch para determinar el tiempo de
alimentaciéon. En segundo lugar, se opera en un bio-
rreactor semicontinuo en el que se buscaron las condi-
ciones adecuadas para la producciéon de DHA. En este
estudio se muestra que es viable la produccién micro-
biana de dihidroxiacetona controlando el flujo de airea-
cion, tiempo de fermentacion y condiciones adecuadas
de operacién en un sistema fed-batch. Por tanto, es po-
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sible solucionar en un futuro problemas de acumula-
cién y contaminacion del glicerol.

Materiales y procedimento experimental

El microorganismo y los medios de cultivo

Gluconobacter oxydans es una bacteria Gram negativa
perteneciente a la familia Acetobacteraceae, aerobio obli-
gado, usa el oxigeno como aceptor de electrones en su
metabolismo respiratorio (Hekmat et al., 2007). La cepa
G. oxydans se compré a la Coleccion Espariola de Culti-
vos Tipo — Universidad de Valencia, identificada como
CECT 360 y se selecciond por su capacidad oxidativa
frente a sustratos como el glicerol. Se conservé a 4°C
tanto en cajas Petri como en agar inclinado, con repi-
ques bimensuales. Se activé en un medio sélido para
bacterias acido acéticas, rico en fuente de carbono: glu-
cosa, 100 g; extracto de levadura, 10 g; CaCO,20 g y
agar 15 g, disueltos en un litro de agua destilada. Como
medio de adaptacion se empled glicerina 20 g/l; extrac-
to de levadura, 10 g/l y agar 20 g/l. En ambos medios el
PH se ajustd a 6.0 con tres dias de incubacion a 30°C. El
medio de produccion se prepard con: glicerol 50 y 100
g/l, extracto de levadura 2.5 g/l, NH,SO, 2 g/l, K,HPO,
0.11 g/1, KH,PO, 0.9 g/l, sorbitol 10 g/l, CaCl, 1.5 g/l
(Cardeno et al., 2011). Se midi6 el pH inicial hasta alcan-
zar un valor de 5.3 + 0.01. Todos los medios se esterili-

zaron en autoclave por 20 minutos a 121°C.

Preparacion del in6culo

El in6culo se prepar6 con los reactivos utilizados en el
medio de fermentacién para un volumen de 40 ml de
agua destilada con pH 5.3. Posteriormente se esterilizo
en autoclave por 20 minutos. Después se hizo el pasaje
celular de la cepa activada y por ultimo se procedio a la
incubacién en un Shaker (Modelo: IN-666. GEMMY-
CO), a 30°C, con 150 rpm de agitacién durante 24 h.

Cultivo por lote en matraz Erlenmeyer

Se realiz6 en 10 matraces Erlenmeyer con capacidad de
100 ml, se utilizé un volumen de 25 ml y un matraz Er-
lenmeyer de 250 ml con 100 ml de medio de fermenta-
cién para hacer peso seco. Antes de inocularlos se ajustd
el pH a 5.3 £ 0.01 y se esterilizaron a 121°C, 15 min y a
la presién normal. Luego a cada matraz Erlenmeyer se
le agregaron 0.8 ml de inéculo (Claret et al., 1992), ex-
ceptuando el matraz Erlenmeyer de 250 m], al cual se le
agregaron 3.2 ml de indculo. Posteriormente, se coloca-
ron en el agitador orbital para mantener las condiciones

del proceso, temperatura 30°C y agitacion 150 rpm du-
rante un tiempo de 72 h. La toma de muestras se realizo6
por duplicado, con un lapso de tiempo de 12 h.

Descripcion del equipo

El reactor aireado donde se realizaron los ensayos se
bas6 en un matraz Erlenmeyer de 1000 ml con despren-
dimiento lateral para salida de aire y alimentacién del
medio rico en sustrato, dos reguladores de flujo, uno
para el suministro de oxigeno al medio, y otro para la
toma de muestras. Una bomba se usé con flujo de oxi-
geno maximo de 34.2 1/h, con un flujo de oxigeno sumi-
nistrado de 25.6 I/h. Este reactor se instal6é dentro de un
Shaker, que garantizé la estabilidad del proceso fer-
mentativo, manteniendo la temperatura constante y
una agitacion adecuada.

Cultivo fed-batch

El volumen inicial del cultivo fed-batch fue de 300 ml y
se hizo el pasaje celular con un inéculo cultivado du-
rante 24 h. Las condiciones del proceso fermentativo
fueron: agitacion de 150 rpm, flujo de aireacion 1.66
vvm, pH de produccién 5.3+0.01, temperatura 30°C
durante 72 horas, y con alimentacién constante de 30
ml del medio hasta alcanzar un volumen final de 450 ml
cada 12 horas. Se determin¢ la cantidad de DHA obte-
nida en cada experimento por duplicado, estableciendo
el rendimiento producto/sustrato (Cardefio et al., 2011).

Métodos analiticos

El consumo de glicerol y la producciéon de DHA se ana-
lizaron por cromatografia de gases (GC), en el equipo
(AGILENT 4890DGC), inicialmente se realizaron las
curvas de calibracion de glicerol y DHA para concen-
traciones de 0-100 g/l. Estas curvas y las lecturas del
cromatdgrafo de gases, proporcionaron los datos del
consumo de glicerol y la formacién de producto (DHA)
(Lijuan et al., 2010).

La biomasa celular en (g/1) se estimé por densidad
Optica a 578 nm en una celda de 2 ml, usando un espec-
trofotometro (UV-VIS Scanning Spectrophotometer.
Model: Spectro UV-2650. Marca: LABOMED. INC).
Con estos datos se generd una curva de calibraciéon de
biomasa para la G. oxydans, relacionando la absorbancia
con la concentracidn. La cinética de crecimiento de la
bacteria se realizd por el método de peso seco (Hekmat
et al., 2003). También, la dihidroxiacetona se determiné
por colorimetria en el espectrofotémetro UV-VIS a una
longitud de onda de 550 nm, con solucién de DNS (3.5
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acido dinitrosalicilico) (Claret et al., 1992). La presencia
de DHA se detectd por el color anaranjado presente en
las muestras al reaccionar con la solucion de acido dini-
trosalicilico (Priscilla ef al., 2009).

La separacién de DHA del medio liquido se realizé
agregando alcohol etilico al medio liquido, donde se
suspendi6 la dihidroxiacetona en el medio y se separd
por centrifugacién a 2500 rpm por 30 min; el producto
obtenido mostr6 una apariencia pastosa y color blanco
hueso. Ademas se caracterizo de manera cualitativa en
un espectrofotémetro UV-VIS y de forma cuantitativa
enun cromatoégrafo de gases (GC) (AGILENT 4890DGC)
y mediante un analisis de FTIR se identificaron los dife-
rentes grupos funcionales caracteristicos de la dihi-
droxiacetona patrén (Da Silva et al, 2009) y la obtenida
en la presente investigacion. El rendimiento producto/
sustrato se determind con los resultados iniciales y fina-
les obtenidos de DHA y el consumo de glicerol por par-
te de la bacteria.

Resultados y discusién

Cinética de crecimiento

La cinética de crecimiento de la cepa G. oxydans se de-
termind por densidad optica en un espectrofotometro
UV-VIS. Estos resultados proporcionaron el tiempo de
alimentacién para pasar de un proceso discontinuo a
un proceso semicontinuo. En la figura 1 se aprecia cdmo
la curva de crecimiento de la bacteria para una concen-
tracién de glicerol de 50 g/l se pronuncié mas en com-
paraciéon con la curva de crecimiento para una
concentracion de glicerol de 100 g/l, donde la maxima
concentracion de biomasa que se alcanzo fue de 8.32 y
4.61 g/l, respectivamente.

=
=]
1

Concentracion de biomasa (g/l}

[=T N A -2 B B - = R =]
L

En la figura 1 se observa el lapso de tiempo que
durd la fase exponencial, la cual estuvo entre las prime-
ras horas de la fermentacion, para las concentraciones
de glicerol de 50 y 100 g/1. La fase exponencial se pre-
sentd desde las 0 hasta las 22 h, debido a la inoculacién
previa, el tiempo dptimo para la alimentacion se deter-
mino entre las 12 y 15 h por ser la parte mas pronuncia-
da de las curvas para ambas concentraciones; por tanto,
el tiempo de alimentacién elegido fue de 12 h.

Cultivo fed-batch

El cultivo fed-batch se llevo a cabo bajo las mismas con-
diciones del proceso batch, con alimentacidén continua
de medio fresco rico en glicerol y el oxigeno transferido
al medio de cultivo mediante una bomba de aire (Elite
802), suministrando un flujo de 25.65 I/h. Se escogié un
tiempo de alimentacién de 12 horas, basado en la figura
1, y tiempo de fermentacién por 72 horas.

Crecimiento celular y parametros cinéticos

En la figura 2, se observa la curva de crecimiento de
biomasa para una concentracion de glicerol de 50 g/l y
100 g/1. La concentracién de biomasa se duplicé para la
primera alimentacién en 4.5 g/l a las 12 horas de fer-
mentacion, porque hubo mayor asimilacion del sustra-
to. Sin ambargo, disminuyé a la mitad con la segunda
alimentacién a 2.0 g/1. Durante las primeras 24 h, el con-
sumo de glicerol por parte de la cepa alcanzo6 72% para
una concentracion inicial de glicerol de 50 g/l, y se re-
dujo casi a la mitad (42%) para una concentracion ini-
cial de 100 g/I; por consiguiente, a altas concentraciones
de glicerol la bacteria disminuye su velocidad de con-
sumo debido al efecto inhibitorio del sustrato (Acevedo

0 20 40 60
Tiempo (h}

=—+—Glicerol 50g/1 —a—Glicerol 100 g/|

80 100
Figura 1. Curva de crecimiento de
biomasa para concentraciones de 50 y
100 g/l de un proceso batch
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et al., 2015), ya que altas concentraciones de sustrato
dificultan la permeabilidad de la membrana, lo cual li-
mita la entrada de nutrientes (Bories et al., 1991).

Concentracién de DHA y rendimiento producto /
sustrato

Para comprobar que las concentraciones determinadas
por el espectrofotometro UV-VIS se consideren concen-
traciones reales de DHA, se analizaron las muestras en
un cromatdgrafo de gases (GC), lo cual confirm¢ la forma-
cién del producto de interés, DHA. La figura 3 muestra
que la bacteria desde las primeras 12 h fue capaz de
producir DHA con las concentraciones iniciales de gli-
cerol de 50 y 100 g/l, obteniendo valores de 8 y 6.5 g/],
respectivamente. La generacion del producto presentd
altos y bajos entre las 48 y 72 h para ambas curvas, de-
bido a que la alimentacion del medio fresco aumento el
volumen del caldo de fermentacion y la dilucién de la
dihidroxiacetona en el medio de cultivo. La mayor con-
centracién de DHA alcanzo valores de 47.93 y 42.40 g/l
para concentraciones iniciales de glicerol de 50 y 100
g/1, respectivamente. Asimismo, el consumo de sustrato
después de transcurridas las 72 h fue de 72 y 57%. Por
consiguiente, la produccion de DHA al igual que la
concentracion de biomasa fue inversamente proporcio-
nal a la concentracién de sustrato, debido al desajuste
entre el crecimiento y la producciéon de DHA, es decir,
cuando las células permanecen por mucho tiempo en
presencia de altas concentraciones de DHA, la células
pierden la habilidad para crecer (Bories et al.,1991).

Las figuras 3 y 4 indican los métodos aplicados
para la determinacién de la producciéon de DHA y el
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T
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Figura 2. Crecimiento de biomasa y consumo
de glicerol, para una concentracién inicial de

omasa 100 g/ sustrato de 50 g/l y 100 g/l

consumo de glicerol. En la figura 3 para la concentra-
cidén inicial de glicerol de 50 g/l, el sustrato disminu-
y6 rapidamente en la primera alimentacion respecto
a la concentracion inicial de glicerol de 100 g/I. Ade-
mas, se observa que a mayor consumo de sustrato las
concentraciones de DHA aumentaron de forma rapi-
da en el transcurso de las primeras 36 horas, aunque
la velocidad de formacién del producto fue casi cons-
tante para ambas concentraciones de sustrato ali-
mentado

En la figura 4 los cromatogramas de las muestras
por GC tomadas a las 60 horas, para concentraciones
iniciales de glicerol de 50 y 100 g/l, alcanzaron valores
muy cercanos de 56.8 y 58.09 g/l de DHA, pero la con-
version de glicerol a DHA se detuvo en 9.3 y 42.68 g/l
de sustrato residual, respectivamente. Por lo tanto, la
concentracion de DHA tuvo mayor impacto sobre el
crecimiento, que sobre la formacién del producto a par-
tir de glicerol (Bories ef al., 1991). Ademas las altas con-
centraciones de sustrato son inhibitorias para las
funciones celulares, debido a la reduccion en la activi-
dad del agua y el aumento en la viscosidad del caldo de
fermentacion, que limitan el crecimiento y la actividad
de la enzima glicerol deshidrogenasa (GDH) (Lijuan et
al., 2010; Rock et al.,2014).

Comparando ambos métodos UV-VIS y GC para la
determinacién de la dihidroxiacetona, los resultados se
acercaron con pequefias diferencias en las muestras to-
madas a las 48 y 72 horas. Para una concentracion ini-
cial de glicerol de 50 g/l ambos métodos alcanzaron
concentraciones de 45.71 y 47.58 g/l de DHA, sin em-
bargo para una concentracidn inicial de glicerol de 100
g/1, las concentraciones fueron de 46.08 y 57.35 g/, res-
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pectivamente. Los resultados obtenidos son satisfacto-
rios, utilizando el proceso fed-batch con aireacién.

En la tabla 1 se presentan los parametros de creci-
miento de biomasa y produccién de DHA, calculados a
partir de las curvas de crecimiento de biomasa, consu-
mo de glicerol y producciéon de DHA reportados en las

Tabla 1. Parametros cinéticos obtenidos en el proceso fed- batch

—=—DHA 100 g/l

Figura 4. Concentracién de DHA y consumo
de glicerol para una concentracion inicial de
glicerol de 50y 100 g/l. GC

figuras 2, 3 y 4. Se calcularon los parametros cinéticos,
como: velocidad especifica de crecimiento, rendimiento
biomasa/sustrato, velocidad de crecimiento, tiempo de
duplicacién, rendimiento producto/ sustrato y produc-
tividad.

Parametros cinéticos

50 g/l de glicerol inicial

100 g/1 de glicerol inicial

o (1) 0.07
Tiempo de duplicacion (h) 9.47
Concentracién de biomasa (g/1) 10.58
Concentracién de DHA (g/1) 47.58
Y x/s (g /g) 27.55
Y p/s(g/g) 90.54
Productividad de biomasa, Q,(g/1 h) 0.15
Productividad de DHA, Q, (g/1 h) 0.66

0.10

6.90

5.99
59.35
10.31
79.97
0.08

0.82
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De la tabla 1, cuando la concentracion inicial de gli-
cerol fue de 50 g/l, hubo un aumento en el rendimiento
producto/sustrato de 91%, por otro lado, para una con-
centracion alimentada de 100 g/ fue de 80%, debido a
que altas concentraciones iniciales de glicerol reducen la
actividad metabdlica de la bacteria; por tanto, una ma-
yor concentracion de sustrato afecta el rendimiento y la
velocidad de produccién de DHA. Este resultado es si-
milar a lo reportado por Claret y colaboradores, quienes
emplearon diferentes concentraciones de glicerol (51—
129 g/1), y obtuvieron un rendimiento producto/sustrato
de 92-82%), respectivamente, debido a que el rendi-
miento varid de forma inversa al contenido de sustrato
alimentado. Este fendmeno se atribuy¢ a una inhibicién
del crecimiento por aumento en la concentracion de sus-
trato (Claret et al., 1992; Bauer et al., 2005). Ademas, altas
concentraciones de glicerol (100 g/1) modifican todos los
parametros cinéticos, como la velocidad especifica de
crecimiento, los rendimientos y las productividades, de-
bido a que la accién del sustrato sobre la actividad bio-
légica no es selectiva (Bories et al., 1991). Estos resultados
demuestran el efecto inhibitorio del sustrato durante el
transcurso de la fermentacion fed-batch. El aumento en
la velocidad especifica de crecimiento para una concen-
tracion de sustrato de 100 g/1, se debe a que las bacterias
tuvieron menor tiempo de duplicacién y crecieron con
mayor facilidad por el aumento en la actividad enzima-
tica. Claret y colaboradores (1992) indicaron que a ma-
yores concentraciones de glicerol, la maxima velocidad
de consumo de sustrato se alcanza en un menor tiempo,
y luego permanece constante.

La productividad de DHA aumentd para una con-
centracion de glicerol de 100 g/l, por la gran cantidad de
sustrato disponible a degradar por parte de la bacteria
logrando una velocidad especifica de crecimiento ma-
yor. Esto significé una rapida duplicacién celular, pero la

cantidad de biomasa fue mayor cuando se utilizé una
concentracién de glicerol de 50 g/l, en contraste, la fase
exponencial se alcanzo a las 36 h para ambas concentra-
ciones. Esto confirma la mayor productividad de G.
oxydans en la produccién de DHA aplicando otros proce-
sos de fermentacion (Bories et al., 1991; Claret et al., 1992;
Hekmat et al., 2007; Lijuan et al., 2010; Zhong et al., 2011).

La tabla 1 muestra que la mejor produccién de DHA
se obtuvo a una concentracién inicial de glicerol de 50
g/1, debido a que los parametros cinéticos p,.,, 0.07 h'l;
Yx/s =25.55 g/g; Yp/s=90.54 g/g; Q, 0.15 g de biomasa/
lh; Q, 0.66 g de producto/lh, son mejores para esta con-
centracion de sustrato alimentado, por la mayor bio-
conversion de glicerol a DHA y el alto consumo de
sustrato por parte de la bacteria.

Comportamiento del pH

La figura 5 muestra el comportamiento del pH durante
las 72 horas de fermentacion. El pH inicial se ajust6 a
5.3, pero la acidez aumenté con la produccion de DHA.
El pH se acidificé debido al aumento en la concentra-
ciéon de DHA durante las primeras 36 h, pero después
se observo que el pH se mantuvo entre 3.1 y 2.9 unida-
des, para 50 y 100 g/l de glicerol, respectivamente. Este
comportamiento del pH manejando altas concentracio-
nes de sustrato fue similar a la caida del pH para un
proceso batch, seguin lo reportado por Acevedo ef al.
(2014), debido a que la oxidacién incompleta del sustra-
to se favorecié con altas concentraciones de sustrato.
Ademas, el pH es un pardmetro importante en procesos
industriales, ya que influye en el metabolismo celular y
en la permeabilidad de la membrana. Hekmat et al.
(2003) informaron que un pH bajo favorece la produc-
cion de DHA y aumenta el rendimiento producto/sustrato
para la fermentacién con G. oxydans.
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1
80
Figura 5. Comportamiento del pH para
concentraciones iniciales de glicerol de 50 y
100 g/l
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Inhibicion por producto (DHA) y sustrato (glicerol)

En la figura 3 se observa que durante las primeras 60
horas, para los 50 g/l alimentados la concentracién de
DHA aumentd y permaneci6 constante hasta termina-
da la fermentacion. Para la segunda alimentacién de
100 g/l, la producciéon de DHA fue menor y después
disminuy6. Este comportamiento se debié a que las
bacterias dejaron de producir DHA, porque parte del
producto se degrad6 en CO, y H,O, debido a la baja
concentracion de biomasa en el medio, dando inicio a
la fase de muerte de las bacterias en el proceso fer-
mentativo.

Se descarto la disponibilidad de glicerol para de-
gradarse como una explicaciéon para la inactividad
metabolica, debido a que la dltima alimentacion de
sustrato se realizd a las 60 h; por tanto, quedo glicerol
disponible para seguir produciendo DHA. La razén
para detener la produccion de DHA fue la disminu-
cién en el nimero de bacterias presentes; esto se veri-
ficd en las curvas de biomasa para ambas corridas; en
la figura 2 esta pausa del crecimiento bacteriano se
presentd en ambos ensayos para concentraciones de
DHA entre los 45 y 50 g/l y fue provocado por la alta
concentracion alcanzada de DHA. A este fendmeno se
le llama inhibicién por producto. La inhibicion se pre-
sent6 debido a que el DHA juega un papel importante
en el crecimiento lento de la bacteria, atribuido a la
degeneracién morfoldgica de la célula por la pérdida
de estabilidad de la enzima glicerol-deshidrogenasa y
al bloqueo continuo en la conversién del glicerol (Bo-
ries et al., 1991).

Se observa en las figuras 2 y 4 que el perfil de con-
centracién para sintetizar DHA concuerda con las cur-
vas de biomasa, este empezo6 a disminuir luego de las
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60 h de fermentacién y la pendiente de la curva de con-
centracion de DHA decayd, es decir, la velocidad de
producciéon de DHA se limit6 por la muerte de las bac-
terias en ese lapso de tiempo. La fase estacionaria para
la curva de crecimiento de la biomasa comenzo a las
36 h para ambas concentraciones iniciales de glicerol, y
la velocidad de crecimiento aumentd a 0.1005 h' para
100 g/l en comparacion con la de 50 g/l que fue de 0.0732
h™. La concentracién de biomasa para una alimentacion
inicial de glicerol de 50 g/l alcanz6 un valor de 10.6 g/l
mientras que para 100 g/l disminuy6 a 5.98 g/l. Estos
datos indicaron que a mayor concentracion de glicerol
se presenta el fenémeno de inhibicién por sustrato.

Andlisis FTIR de la muestra patrén y de la muestra
obtenida de DHA

Esta prueba se hizo con el propoésito de comparar no
solo el espectro de una muestra patrén de DHA y la
muestra obtenida en la presente investigacion, sino
también la identificacion y confirmacién de la presencia
de dihidroxiacetona. En la figura 6 se muestran los re-
sultados arrojados por el espectrofotometro infrarrojo
FTIR, con el que se realiz¢ la identificacion de los gru-
pos funcionales presentes en la muestra patrén de DHA
y la obtenida en la presente investigacion.

Al comparar la muestra patrén con la muestra ob-
tenida se observan las bandas de frecuencia mas re-
presentativas de DHA, confirmandose asi su presencia.
Por otro lado, el analisis reveld que en la muestra se
presentaron bandas menores de sustancias ajenas a la
DHA. Tales sustancias son residuos de la separacién
incompleta de la DHA del caldo de fermentacién, po-
siblemente biomasa, nutrientes del medio de cultivo
y etanol.
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Figura 6. Anlisis FTIR de absorbancia para la
muestra patron de DHA y la obtenida por el
proceso fed-batch
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Comparacion de parametros cinéticos con otros estudios

Tabla 2. Pardmetros cinéticos de diferentes investigaciones

Claret et al., 1992 Zhong et al., 2011 Autores

20 72 72
Tiempo de fermentacion (h)
Concentraciéon de biomasa (g/1) 1.98 10 10.58
Yx/s (g/8)

3.9 3.11 27.54
Concentracion de DHA (g/1) 47 156 47.6
Y(p/s) (g/g) 92 89.8 91
Productividad de DHA (g/l h) 2.35 2.16 0.66

(Claret et al., 1992) reportaron un rendimiento biomasa/
sustrato de 3.9% para las siguientes condiciones de ope-
racion: agitacion 800 rpm, temperatura 28°C, pH de 6,
aireacion de 1 vvm y un tiempo de fermentacion 20 ho-
ras. En esta investigacion se alcanz6 un rendimiento de
27.54%, con temperatura de 30°C, pH 5.3, tiempo de
fermentacion 72 h y la velocidad de agitacion y el flujo
de aire se controlaron a 150 rpm y 1.66 vvm. Ohrem y
Harald (1995) analizaron que la cantidad de oxigeno
consumido por la bacteria es directamente proporcio-
nal a la tasa de oxidacion de glicerol y a la velocidad de
formacién de producto. Por tanto, a mayor produccién
de biomasa mayor sera el rendimiento biomasa/sustra-
to. El aumento en el rendimiento, se atribuyé al modo
de operacion fed-batch, el cual tuvo mayor flujo de ai-
reacién y tiempo de fermentacion (tabla 2).

Zhong et al. (2011) reportaron un rendimiento bio-
masa/sustrato de 3.11%, con las siguientes condiciones
de fermentacion: agitacion 400 rpm, temperatura 30°C,
pH 5, aireacion de 1.5 vvim y 72 h de fermentacién al-
canzando un rendimiento biomasa/sustrato de 24.44%,
aunque las condiciones en las que se realizé la fermen-
tacion fueron muy parecidas, exceptuando la agitacion
que fue casi el triple de la manejada en el proceso fed-
batch. La disminucién en el rendimiento se debi¢6 a la
presencia de glicerol disponible para la degradacién y
la baja concentracion de biomasa alcanzada en el proce-
so fermentativo. Como resultado alcanzaron una con-
centracion de DHA de 156 g/l, a una concentracién
inicial de glicerol de 180 g/l y un rendimiento producto/
sustrato de 89.8%, solo 1.2% por debajo del obtenido en
la presente investigacion (tabla 2).

Bories et al. (1991) y Lijuan et al. (2010) manejaron
condiciones experimentales idénticas respecto al pH 6
y temperatura de 28°C, pero variaron agitacion y ai-
reacion a 800 rpm y 1vvm; 500 rpm y 6 vvm para una
cepa mutante, respectivamente. Existe mayor conver-
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sion del glicerol a DHA cuando se aumenta la canti-
dad de oxigeno disuelto en el medio de cultivo, lo cual
favorecid las necesidades de oxigeno de la bacteria. El
rendimiento producto/sustrato que se logré en la in-
vestigacion fue de 91%, el cual coincide con Lijuan y
colaboradores (2010).

Aunque la cantidad de DHA producida se determi-
nd por cromatografia de gases, su productividad fue
baja comparada con los resultados reportados por (Cla-
ret et al., 1992; Zhong et al., 2011), el rendimiento bioma-
sa/sustrato y producto/sustrato se mejord, debido a los
factores fisico-quimicos utilizados: medio de cultivo,
aireacion, pH, agitacion y temperatura que favorecie-
ron el crecimiento de la célula y la sintesis de producto.

Conclusiones

El glicerol es un sustrato adecuado y econdémico para la
produccion microbiana de DHA en fermentacidon con
G. oxydans. Se determino que para la sintesis de DHA es
necesario mantener un pH acido, ya que la mejor pro-
duccién se dio a pH 3 con un rendimiento producto/
sustrato de 91%. La producciéon de DHA a partir de gli-
cerol, depende del flujo de aireacion, el tiempo de fer-
mentacion y las condiciones de operacion. Se selecciond
una alimentacién de 50 g/l para mayor aprovechamien-
to del sustrato con una concentraciéon de DHA de 47.58
g/l, un rendimiento de 27.54 gramos de DHA por gra-
mo de glicerol consumido, un rendimiento de 91%, una
agitacion de 150 rpm a temperatura de 30°C y pH de
5.3. Con una baja alimentacion de glicerol se evita el
efecto inhibitorio por sustrato. Se observé que un au-
mento en la aireacién permite incrementar la produc-
cion de DHA y mejora la estabilidad del proceso
fed-batch. Estos resultados muestran que es viable la
producciéon de DHA a partir de glicerol a un bajo costo.
Por lo tanto, es posible solucionar los problemas de
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acumulacion y contaminacion del glicerol como
subproducto de la sintesis del biodiesel.
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