
       

 

 
 
 

Evaluaci·n del impacto de gradientes de 
concentraci·n sobre el metabolismo del 
carbono central microbiano mediante un 
enfoque de modelamiento multiescala 

 
 
 
 
 
 

Sebastián Moreno Otálvaro 
 
 

 

 

 

Universidad Nacional de Colombia 

Facultad de Minas, Departamento de Procesos y Energía 

Medellín, Colombia 

2022  



II      Tesis de Investigación 

 

Evaluaci·n del impacto de gradientes de 
concentraci·n sobre el metabolismo del 
carbono central microbiano mediante un 
enfoque de modelamiento multiescala 

 

 
 
 

Sebastián Moreno Otálvaro 
 
 
 
 

Tesis o trabajo de investigación presentada(o) como requisito parcial para optar al título 

de: 

Magister en Ingeniería Química 

 
 
 
 

Director (a): 

Ph.D. y MSc. Camilo Alberto Suárez Méndez 

 
 
 
 

Línea de Investigación: 

Diseño Racional e Intensificación de Bioprocesos 

Grupo de Investigación: 

Bioprocesos y Flujos Reactivos 

 

Universidad Nacional de Colombia 

Facultad de Minas, Departamento de Procesos y Energía 

Medellín, Colombia 

2022 



                                                 III 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

     

 

A mis padres y hermano 

 

 

 



IV      Tesis de Investigación 

 

  

Declaración de obra original 

Yo declaro lo siguiente: 

 

He leído el Acuerdo 035 de 2003 del Consejo Académico de la Universidad Nacional. 

«Reglamento sobre propiedad intelectual» y la Normatividad Nacional relacionada al 

respeto de los derechos de autor. Esta disertación representa mi trabajo original, excepto 

donde he reconocido las ideas, las palabras, o materiales de otros autores.  

 

Cuando se han presentado ideas o palabras de otros autores en esta disertación, he 

realizado su respectivo reconocimiento aplicando correctamente los esquemas de citas y 

referencias bibliográficas en el estilo requerido. 

 

He obtenido el permiso del autor o editor para incluir cualquier material con derechos de 

autor (por ejemplo, tablas, figuras, instrumentos de encuesta o grandes porciones de 

texto). 

 

Por último, he sometido esta disertación a la herramienta de integridad académica, definida 

por la universidad.  

 

________________________________ 

Sebastián Moreno Otálvaro 

Fecha 04/12/2022 



                                                 V 

Agradecimientos 

 

Esta tesis no pudo haberse realizado sin ayuda de Dios que me dio fortaleza para enfrentar 

los obstáculos más difíciles que encontré en mi camino durante los dos años previos a la 

terminación de este documento. 

 

Agradecer a mi familia, especialmente mis padres y hermano quienes fueron un apoyo y 

motivación para continuar en este proceso de aprendizaje. Gracias a ellos tuve palabras 

de aliento, independiente del estado de humor que tenía en cada instante. Con su 

compañía los momentos difíciles se hicieron más fáciles; pero también en los momentos 

de plenitud, estos se hicieron aún más felices. 

 

Doy también gracias a mi querida amiga Yesenia quien aguantó mis quejas y supo darme 

consejos importantes y precisos en los momentos que más los necesité. Sin duda, tener a 

amigos en quien confiar tus problemas y obstáculos es imprescindible. 

 

Por último, agradecer a mi tutor y director de tesis Camilo Suárez quien me brindó muchos 

conocimientos en esta área donde desarrollé mi trabajo investigativo. Con su apoyo 

académico y en ocasiones personal, fue un soporte para poder culminar esta tesis. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



VI      Tesis de Investigación 

 

Resumen 

 

Modelar un bioproceso es crucial para tener un entendimiento y predecir variables de 

operación importantes en la industria.  Para hacerlo no solo es pertinente modelar el 

biorreactor con sus fenómenos de transporte sino también algunos procesos intracelulares 

que transforman el sustrato disponible. De esta forma, el objetivo general de esta tesis es 

realizar un modelamiento multiescala que comprende la escala macro (reactor) y la escala 

micro (metabolismo celular). La descripción matemática del biorreactor consistió en un 

modelo de compartimentos, con el fin de calcular los gradientes de concentración. Para la 

configuración dada del reactor se calculó un tiempo de mezcla de 70s si la alimentación es 

en el medio del tanque. Por otro lado, se construyó un modelo cinético para predecir datos 

experimentales del metabolismo de carbono central de Saccharomyces cerevisiae; 

específicamente para la glucólisis, la ruta de las pentosas fosfato y el metabolismo de 

trehalosa y glucógeno. Se realizó la estimación de parámetros y se obtuvo diferentes 

respuestas. Por ejemplo, para la glucosa intracelular el error fue del 3.8% y para fructosa 

6-fosfato del 1%. Además, el modelo derivado aquí para el pool de glucógeno funcionará 

como base para trabajos futuros, ya que su modelamiento no ha sido lo suficientemente 

explorado en la literatura. Después, se acoplaron ambos modelos a través de la tasa de 

consumo de sustrato ή. Se simuló un pulso de alimento y se construyeron mapas de calor 

que muestran los gradientes de concentración en el reactor para la glucosa extracelular, 

metabolitos intracelulares y ή. Por último, se hizo un análisis de sensibilidad según la 

velocidad de agitación y el número de pulsos. Se obtuvo que a una velocidad de 180 o 240 

rpm se disminuyen en gran medida los gradientes. Con el segundo análisis, se concluyó 

que tanto la trehalosa como el glucógeno son pooles de carbono que funcionan como 

buffer frente a perturbaciones de concentración en el entorno del microorganismo. 

 

Palabras clave: Modelamiento multiescala, modelo de compartimentos, modelo 

cinético, carbohidratos de reserva, Saccharomyces cerevisiae. 
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Evaluation of the impact of concentration gradients on the 
microbial carbon central metabolism by a multiscale modelling 
approach 

Abstract  

 

Modelling a bioprocess is key for general understanding and predicting important operation 

variables at industry level. To do so, it is not only relevant to model the bioreactor and the 

associated transport phenomena, but also to model intracellular processes in charge of 

converting the available substrate. In this direction, the general objective of this thesis is to 

perform multiscale modeling considering the macroscale (reactor) and the microscale 

(cellular metabolism). The mathematical description of the bioreactor consists of a 

compartment model to compute concentration gradients. For the chosen reactor 

configuration, a mixing time of 70s is estimated when the feeding point is located 

somewhere at the middle section of the vessel. On the other hand, a kinetic model is built 

to predict experimental data from central carbon metabolism of Saccharomyces cerevisiae; 

specifically, glycolysis, pentose phosphate pathway and the trehalose and glycogen 

metabolism. Parameter estimation is performed resulting in different responses. For 

instance, for intracellular glucose an error of approximately 3.8% is obtained while for 

fructose 6-phosphate the error is about 1%. In addition, the model derived here for the 

glycogen pool might serve as a basis for future work, because its modelling has not yet 

been explored enough in literature. Then, both models are coupled by the substrate 

consumption velocity ή. A feeding pulse is simulated, and heat maps are constructed 
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showing concentration gradients throughout the reactor for the extracellular glucose, 

intracellular metabolites and ή. Finally, a sensitivity analysis is performed according to the 

agitation speed and the number of pulses. As a result, the observed concentration gradients 

are significantly reduced when a stirring speed of 180 or 240 rpm is used. From the second 

analysis, a notable remark is that both, trehalose, and glycogen carbon pools, seem to 

buffer the carbon flux against concentration perturbations in the microorganism 

environment. 

 

Keywords: Multiscale modelling, compartment model, kinetic model, storage 

carbohydrates, Saccharomyces cerevisiae.  
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Introducción 

Los bioprocesos se han vuelto relevantes para la síntesis de productos químicos en la 

industria actual, tanto en el sector alimenticio como en el farmacéutico y químico, entre 

otros. Se presentan como una de las mejores alternativas para reemplazar el uso de 

energías no renovables como lo son los combustibles fósiles. El objetivo es que por medio 

de microorganismos y/o enzimas se sinteticen productos químicos, a partir de una materia 

prima renovable o que sea residuo de otras industrias. Como se quiere competir en 

términos económicos y ambientales con la industria petroquímica, es importante 

incrementar los rendimientos y productividades de los bioprocesos (Doran, 2012; Xia et al., 

2015). Para hacerlo, es preciso comprender y analizar los fenómenos que ocurren en un 

biorreactor, generar modelos confiables y representativos que permitan predecir, optimizar 

y controlar su desempeño en una planta. 

 

El desempeño de un biorreactor depende tanto de las funciones intracelulares realizadas 

por los microorganismos como del entorno extracelular asociado a la hidrodinámica del 

fluido. De esta forma, se hace necesario un estudio y un análisis en escalas diferentes, en 

particular, una escala micro caracterizada por el metabolismo al interior celular y una 

escala macro que tenga en cuenta los fenómenos de transporte en el reactor y su influencia 

sobre el comportamiento metabólico del microorganismo. Por tanto, no solo es analizar 

cada «mundo» por separado; sino también, la interacción y acoplamiento entre ellos. De 

esto se trata el modelamiento multiescala, el cual ha sido tema central para varios 

investigadores recientemente (Hajian et al., 2020; Haringa et al., 2018; Morchain, 2017a). 

Con esto se busca un entendimiento más sólido para realizar un escalado más apropiado 

desde una escala de laboratorio hasta la industrial y que conlleve a su vez un impacto 

económico positivo.  

 

El objetivo de este trabajo es la presentación de un modelo multiescala que comprende un 

modelo no ideal para un biorreactor, en el que específicamente se hace una descripción 

por compartimentos, con el fin de identificar un perfil de concentraciones a lo largo del 
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tanque. Además, este se acopla con un modelo cinético desarrollado a partir de datos 

experimentales de la dinámica de algunos metabolitos intracelulares de la levadura 

Saccharomyces cerevisiae. 

 

Cabe aclarar que el modelamiento multiescala es un concepto relativamente reciente para 

el área biológica o de bioprocesos. En particular, Charpentier en 2009 comienza a ilustrar 

y describir la importancia de tomar una metodología multiescala en la Ingeniería 

Bioquímica y de su protagonismo para el desarrollo de una industria sostenible que genere 

beneficios económicos, sociales y ambientales; supliendo las demandas del mercado 

(Charpentier, 2009).  

 

Y es que tradicionalmente este no ha sido el enfoque adoptado para el desarrollo de 

bioprocesos, pues su diseño comúnmente se ha analizado y descrito desde un punto de 

vista macro; emulando los procedimientos tradicionales de la Ingeniería Química, en donde 

se toma al microorganismo solo como un catalizador. Por ejemplo, en el último medio siglo, 

se han desarrollado estudios con una perspectiva desde la Ingeniería de las Reacciones 

Químicas, en la cual el esfuerzo matemático va dirigido a la descripción de la cinética 

(bio)química (velocidades de reacción) y los factores que la afectan. Aquí, la hidrodinámica 

pasa a un segundo plano y si es necesario, se explica de forma sencilla. Por otro lado, 

también está el enfoque de la Mecánica de Fluidos, donde se intenta describir 

detalladamente flujos turbulentos y perfiles hidrodinámicos en reactores. Sin embargo, la 

cinética (bio)química no es protagonista (Morchain, 2017a). 

 

Estos dos enfoques clásicos por separado resultan no ser suficientes para el diseño de un 

proceso biológico, pues la cinética celular contribuye a la formación de gradientes de 

concentración en el reactor; pero, a su vez, estos gradientes afectan y generan cambios 

en el metabolismo celular. Lo anterior significa que hay un acoplamiento en dos 

direcciones, a diferencia de los procesos químicos (Pigou & Morchain, 2015). Esto implica 

que, describir los fenómenos implícitos en un biorreactor sea un desafío mayor, y es ahí 

donde el modelamiento multiescala juega un papel importante.  

 

En ese orden de ideas, para hacer un modelo más fiable que pueda predecir escenarios 

propios de la industria, es necesario describir tanto algunas funciones intracelulares como 

la hidrodinámica del biorreactor simultáneamente. De ahí que estudios sobre 
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modelamiento multiescala resultan imprescindibles y pertinentes para su aplicación en la 

industria, con fines de generar mayores rendimientos que signifiquen un impacto positivo 

en la economía del bioproceso. Por consiguiente, los resultados del modelamiento 

realizado en el presente trabajo representan un complemento a una base que está siendo 

construida para que, a partir de esta, se generen modelos mucho más completos, 

aprovechando las herramientas computacionales actuales y posiblemente futuras. 
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1. Marco teórico 

 

1.1 Modelamiento de bioprocesos 

 

Modelar un bioproceso es representarlo matemáticamente, o bien desde una perspectiva 

puramente teórica (modelo mecanicista), o bien fundamentarse en expresiones que no 

tienen una base biológica, pero que son obtenidas a través de datos experimentales 

(modelos empíricos). Generalmente, existen tres objetivos para realizar un modelamiento, 

a saber: lograr un entendimiento del proceso como tal, hacer predicciones de variables 

importantes en la industria como la productividad y rendimientos o para realizar un control 

de procesos (Luo et al., 2021). 

Un bioproceso se compone de tres fases: preparación y pretratamiento de materias primas 

—upstream—, el biorreactor y el posterior proceso de separación —downstream— (Hori & 

Unno, 2011). El modelamiento se puede realizar a cada una de estas etapas; no obstante, 

modelar el biorreactor es de suma importancia ya que es el núcleo de la planta y es en él 

donde el sistema biológico (microorganismos, enzimas, células de plantas o animales) 

sintetiza el producto de interés que responde a demandas del mercado (Zhong, 2011).  

Según Morchain (2017b), para hacer un modelo completo del biorreactor, se debe tener 

en cuenta el problema de la hidrodinámica, las expresiones de trasferencia de masa, un 

balance de población de las células y las reacciones de la fase biótica (por ejemplo, 

reacciones del metabolismo para un microorganismo). Sin embargo, combinar estos 

submodelos resulta en un trabajo complejo, considerando la variación de escala y tiempos 

característicos (Morchain, 2017b). Es allí en donde el modelamiento multiescala juega un 

papel importante. 
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1.2 Modelamiento multiescala 

 

Se entiende como modelo multiescala un modelo matemático conformado por dos o más 

submodelos que describen fenómenos en diferentes escalas —definidas por la dimensión 

espacial o por tiempos característicos—. Generalmente, para implementar un modelo 

multiescala, se siguen tres pasos, a saber: Identificar las escalas a analizar; desarrollar 

submodelos apropiados para cada una de ellas; y unir o acoplar estos submodelos (Ingram 

et al., 2004). 

Particularmente, para un bioproceso, se identifican las escalas mostradas en la Figura 1-1. 

En primer lugar, se encuentra la escala pico (ρπ ά) que corresponde al nivel del genoma,  

en donde son importantes los procesos transcripcionales; las siguientes son la escala nano 

(ρπά) y micro (ρπά) que comprenden las enzimas y otras macromoléculas con 

distintas funciones en la célula (por ejemplo las diferentes regulaciones alostéricas); luego, 

en el nivel meso ( ρ υ ά) se destacan los biorreactores y equipos con una función 

específica como de separación, transferencia de calor o de suministro de fluidos de 

servicio; y, por último, la escala macro ( ρ υ ά) que consiste en el conjunto de estos 

para la conformación de una planta industrial (Charpentier, 2009). 

 

Figura 1-1: Representación de las escalas en un bioproceso. Adaptado de (Charpentier, 

2009). 
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También, en la Figura 1-1 se aprecia que existe una interacción directa entra la escala 

micro y la mesoescala. Por tal motivo, si se realiza un modelo para cada una, resultaría 

interesante observar cómo el metabolismo del microorganismo se ve afectado por su 

entorno, que cambia según la hidrodinámica del fluido en el biorreactor. De ahí, la 

relevancia que tienen estas dos escalas para el modelamiento de un bioproceso. De hecho, 

autores como Morchain (2017b) destacan la fase biótica y el biorreactor para realizar una 

descripción matemática de un proceso biológico; así se muestra en la Figura 1-2. Allí se 

resumen los principales enfoques que se han seguido para modelar el biorreactor y la 

población del microorganismo con su metabolismo. 

 

 

Figura 1-2: Enfoques de modelamiento para un proceso biológico. Adaptado de 

(Morchain, 2017b).  

 

En primer lugar, se observan diferentes enfoques para describir la población celular: 

inicialmente, existe una distinción entre considerar si ellas varían según su morfología o 

fisiología (balance de población), o bien suponer unas propiedades celulares promedio. A 
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su vez, este último enfoque se clasifica en modelos estructurados y no estructurados, 

dependiendo si se tiene en cuenta partes o compartimentos dentro de una misma célula 

(Gikas & Livingston, 1998; Muloiwa et al., 2020). Por otro lado, se encuentra la parte del 

reactor en donde se debe tener en cuenta la transferencia de masa y la hidrodinámica. 

Esta última se puede modelar de tres formas distintas: mezcla ideal, a través de un modelo 

de compartimentos (CMA, por sus siglas en inglés) o CFD. 

Finalmente, en la Figura 1-2 se observa un cuadro especialmente dedicado a las 

biorreacciones realizadas por el microorganismo. Allí se ilustran los diferentes enfoques 

desarrollados para representar el metabolismo celular. Se destaca el modelamiento 

cinético (dinámico), el análisis de flujos metabólicos (estado estacionario) y modelos como 

el de Pirt en el que variables como el rendimiento dependen solo de la velocidad de 

crecimiento µ.  

Por lo anterior, es necesario seleccionar un enfoque tanto para la fase biótica y el 

biorreactor; esto con el fin de contar con ambos submodelos para realizar un modelamiento 

multiescala de un bioproceso. 

 

 

1.3 Modelamiento de biorreactores 

 

De forma general, el diseño de biorreactores contempla balances de masa y energía 

globales para el tanque, suponiendo una mezcla perfecta. Ellos se escriben para cada 

componente y, por supuesto, para la biomasa; asimismo, se hacen para operaciones 

continuas, batch y fed-batch. Los términos de transferencia de masa y de calor suelen 

basarse en expresiones o correlaciones matemáticas que dependen del tipo de biorreactor 

y de las propiedades de los fluidos (Nielsen, 2014; Van’t Riet, 1991). Para el crecimiento 

de biomasa pueden considerarse conceptos básicos como la ecuación de Monod o bien, 

usar algunos más estructurados como modelos de caja negra o modelos metabólicos (von 

Stockar, 2013).  

Cuando se hacen pruebas de laboratorio en un reactor de tamaño pequeño —por ejemplo, 

3 o 5 litros—, en donde se recogen datos experimentales concernientes a velocidades de 
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reacción y rendimientos, los fenómenos de transporte no son el paso limitante del 

bioproceso. No obstante, en la industria se encuentran tanques de tamaños considerables 

y, por tanto, suposiciones como la mezcla ideal no resulta adecuada, al menos hasta antes 

de llegar al estado estacionario; en ese sentido, existen gradientes de concentración a lo 

largo del tanque. Noorman y Heijnen (2017) evidencian este hecho y describen el problema 

del escalado de bioprocesos, ya que a un nivel industrial los fenómenos de transporte sí 

resultan relevantes. Allí, ejemplifican el uso de un modelo de compartimentos como un 

procedimiento para escalar hacia abajo desde las condiciones de operación en planta 

hasta su evaluación a nivel experimental (scale-down).  Además de lo anterior, ellos 

exponen que la población del microorganismo no se comporta de igual forma en todo el 

espacio del reactor, debido a estos gradientes que existen a escala industrial (Noorman & 

Heijnen, 2017).  

 

El metabolismo de las células responde a cambios en su entorno; por ese motivo, resulta 

pertinente modelar el reactor de forma no convencional. Esto es, considerar que la mezcla 

no es perfecta y realizar un análisis cuantitativo de los gradientes de concentración. Para 

ello hay dos opciones principales: un modelo de compartimentos o por dinámica de fluidos 

computacional (CFD —Computational fluid dynamics—, por su sigla y nombre en inglés) 

(Morchain, 2017b).  

 

1.3.1 Modelo de compartimentos 

Un modelo de compartimentos consiste en dividir la zona espacial del tanque de 

biorreacción en volúmenes iguales y suponer que cada uno está mezclado 

homogéneamente (Pigou & Morchain, 2015). El número de estas particiones depende del 

tamaño del reactor y de la decisión propia del modelador. En los años 90 se comenzó a 

hablar concretamente de un modelamiento de compartimentos para representar reactores 

industriales (Jourdan et al., 2019).  

 

Desde este periodo se han desarrollado algunas descripciones matemáticas que varían 

según el autor. Por ejemplo, Mayr et al. (1993) realiza un análisis para un tanque tanto con 

1 como con 3 agitadores. Allí, se considera dos zonas principales en el reactor: la primera 

con un volumen fijo constante y la otra compuesta por una cascada de compartimentos. 
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Por otro lado, Vasconcelos et al. (1995) definieron tres flujos que representan la 

hidrodinámica e interconectan las distintas zonas en las que dividieron espacialmente el 

tanque. Basándose en estos mismos flujos —pero cambiando ciertas definiciones y la 

estructura compartimental—, Vrábel et al. (1999- 2000) desarrollaron su propio modelo 

para biorreactores industriales con 4 agitadores. Además, se han hecho algunas 

descripciones matemáticas no solo para reactores agitados sino también para columnas 

de burbujeo, en donde a este modelo de compartimentos se le denomina red de zonas 

(Zahradník et al., 2001). 

 

En los trabajos anteriores es común encontrarse con la definición de flujos que caracterizan 

la hidrodinámica. Estos son originados por el agitador o por la potencia neumática 

generada por el gas (en caso de que haya inyección de aire, por ejemplo). De este modo, 

se tienen los siguientes tres flujos: 

 

Á Flujo de circulación (CF): Es el flujo causado por la potencia mecánica del agitador. 

Á Flujo de intercambio (EF): Se ha visto en reactores industriales que existe un 

intercambio turbulento en el sentido axial a lo largo del tanque, debido a los torbellinos 

presentes. 

Á Flujo inducido (IF): Solo está presente si hay inyección de gas y representa la 

contribución originada por la potencia neumática generada por este. Además, como la 

interconexión entre las zonas de distintos agitadores solo aparece debido a las 

burbujas, se considera que el responsable es este tipo de flujo. 

 

El CF está presente tanto cuando no hay gas como cuando sí lo hay, ya que solo depende 

del agitador. Este se puede observar en la Figura 1-3 como la flecha circular. En esta 

imagen también se muestra el IF que solo está presente cuando hay inyección de aire. Se 

aprecia que este flujo interconecta las zonas o loops de los agitadores. Por último, el EF 

no se ilustra en esta figura ya que es un flujo axial que interconecta los distintos 

compartimentos. Por tanto, depende de la estructura que se adopte para el reactor.  

Concretamente, en la Figura 1-3 se muestra un tanque con dos turbinas radiales Rushton; 

al lado izquierdo no hay flujo de gas mientras que al lado derecho sí. Como se nota, existe 

un patrón de flujo característico en un reactor con agitadores, el cual cambia si hay 

alimentación gaseosa.  
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Figura 1-3:  Patrón de flujo en un reactor con agitadores Rushton cuando hay presencia 

o no de un gas. Adaptado de (Vrábel et al., 1999).  

 

Es preciso señalar algunos puntos importantes de este patrón hidrodinámico: 

independientemente si se inyecta gas o no, se observan loops que indican el movimiento 

del flujo líquido, justo por encima como por debajo de los impulsores. Cabe destacar que 

esto es válido si el espacio entre turbinas es al menos el doble que el diámetro de ellas. 

De lo contrario, las zonas de flujo de los agitadores se mezclarían entre sí y se obtendría 

un patrón de flujo caótico. Ahora bien, es imprescindible señalar las dos principales 

diferencias entre el patrón de la izquierda y el patrón de la derecha en la Figura 1-3: en 

presencia de un gas existe una interconexión entre un loop de un agitador con el loop del 

otro (representado por IF); además, hay una formación de un loop adicional en la parte 

superior del reactor en comparación cuando no hay gas.  

A continuación, se expondrán dos variables analizadas en el diseño de un reactor y su 

relación con un modelo de compartimentos (Tiempo de mezcla y potencia de los 

impulsores). 

Á Tiempo de mezcla: El análisis del problema del mezclado en reactores industriales 

conlleva al estudio del tiempo de mezcla. Este se define como el tiempo requerido para 

llegar a cierta homogeneidad en la concentración de un trazador en un tanque, después 

de haberlo inyectado como un pulso.  Frecuentemente, se considera por norma que 
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este grado de homogeneidad se alcanza cuando la concentración del trazador es 

uniforme en un 95% en todo el espacio (Ascanio, 2015; Van’t Riet, 1991).   

 

Existen distintas correlaciones para hallar matemáticamente el tiempo de mezcla. 

También se emplean modelos propios de reactores no ideales para calcularlo. Por 

ejemplo, en el modelo de compartimentos se puede simular la adición de un trazador 

y determinar el tiempo que toma en que la concentración sea 95% uniforme. En la 

Figura 1-4 se muestra la simulación realizada por Pigou & Morchain (2015) para hallar 

el tiempo de mezcla con el modelo de Vrábel. Se observa que el valor calculado se 

encuentra en el rango de 200s – 250s para que sea uniforme la concentración del 

trazador en un reactor de 22 άσ con 4 agitadores. 

 

 

 

Figura 1-4: Simulación realizada por Pigou & Morchain (2015) para el tiempo de 

mezcla cuando el trazador es inyectado en el puerto superior.  

 

Á Potencia entregada por los agitadores en un reactor:  Por otra parte, en un modelo 

de compartimentos es necesario establecer cuantitativamente la potencia entregada. 

En un sistema con múltiples agitadores existe un factor importante a considerar: se 

reporta en la literatura que —bajo condiciones gaseosas— la potencia suministrada al 

líquido por el agitador del fondo es menor a la potencia entregada por los demás 
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agitadores. Lo anterior se debe a que este agitador es el primero que entra en contacto 

con el gas inyectado y, por tanto, actúa como un distribuidor de este. De ahí que los 

demás agitadores no reciban la misma cantidad de gas y su potencia sea mayor 

(Doran, 2012; Nienow, 1998). Este hecho se aprecia en la Figura 1-5, ejemplificado 

para un reactor con dos turbinas Rushton. Se nota que el factor  es menor para el 

agitador del fondo en comparación con el superior.  

 

 

Figura 1-5: Potencia relativa  en un sistema con dos agitadores Rushton. 

Tomado de (Nienow, 1998). 

 

En términos matemáticos, el agitador del fondo suele considerarse como si fuera el 

único agitador que hubiese en el reactor. Es decir, las correlaciones dirigidas a 

determinar la potencia de un reactor con un solo agitador, se usan también para 

calcular la potencia entregada por la turbina del fondo en un tanque con múltiples 

agitadores (Vrábel et al., 1999). En particular, una correlación obtenida por Cui et al 

(1996) se muestra en la ec. (1-1.1) - (1-1.2). Esta ecuación depende solo de tres 

variables que determinan parte del diseño del reactor: caudal de gas ὗ , velocidad de 

agitación ὔ y diámetro del propulsor Ὀ. 
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ὗὔȢ

Ὀ
 πȢπυυȡ       ρ

ὖ

ὖ
ωȢω

ὗὔȢ

Ὀ
 (1-1.1) 

ὗὔȢ

Ὀ
 πȢπυυȡ       ρ

ὖ

ὖ
πȢυςπȢφς

ὗὔȢ

Ὀ
 (1-1.2) 

 

Por otro lado, los agitadores restantes se comportan similarmente entre sí; no obstante, 

se tiene que emplear otra expresión para ellos, con el fin de hallar la potencia relativa 

. Sin embargo, hay pocas ecuaciones disponibles en la literatura para hallar esta 

potencia; por tanto, se puede usar la ec. (1-2), la cual es una correlación que permite 

hallar la potencia total entregada en un sistema dual de agitadores (Vrábel et al., 1999). 

Con el procedimiento que se explica a continuación, se logra calcular la potencia del 

segundo impulsor. Si se tiene un sistema con más agitadores, entonces este valor 

servirá también como potencia calculada para los demás.  

ὖ ρȢςςτ 
ὖ ὔὈ

ὗȢ

Ȣ

 
(1-2) 

ὖ ȡὩί ὰὥ ὴέὸὩὲὧὭὥ ὸέὸὥὰ ὨὩ Ὠέί ὸόὶὦὭὲὥί ὙόίὬὸέὲÓÉÎὴὶὩίὩὲὧὭὥ ὨὩ Ὣὥί 

 

 

El valor de ὖ  se halla teniendo en cuenta la ec. (1-3). Esta relación simplemente 

expresa que, para una condición no gaseosa, la potencia total de ὲ agitadores es 

ὲ veces la de un solo agitador (Doran, 2012). Como se quiere calcular ὖ , es claro que 

ὲ ς.   

ὖ ὲὖ  (1-3) 

 

Ahora bien, para calcular la potencia de un solo agitador sin presencia de gas, ὖ , se 

recurre a la clásica expresión mostrada en la ec. (1-4) donde aparece el número de 

potencia. 

ὖ ὖ”ὔὈ  (1-4) 

 

Finalmente, teniendo ὖ  además de ὖ para el agitador del fondo, se halla la potencia 

bajo condiciones gaseosas para el agitador 2—visto desde el fondo del reactor hacia 
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arriba—. Este valor puede usarse para los demás agitadores (excepto el del fondo). En 

resumen, se tendrá dos valores distintos de potencia ὖ: uno para el agitador del fondo 

y el otro para los agitadores restantes del reactor. A su vez esto implica que haya 

también dos valores diferentes para CF, IF y EF. 

 

Á Modelo de compartimentos de Vrábel: El modelo desarrollado por Vrábel (1999-

2000), sustentado por mediciones experimentales, se basa en conceptos propios de la 

hidrodinámica en un biorreactor industrial de 30 ά . Esto se refleja en la estructura de 

compartimentos supuesta y en las expresiones matemáticas que definen los tres flujos 

característicos del modelo (Vrábel et al., 1999, 2000).  

 

Para el desarrollo del modelo, Vrábel toma como base el tanque mostrado en la Figura 

1-6.  Como se aprecia, hay un total de cuatro turbinas Rushton, cada uno de 0.7m de 

diámetro; espaciados entre sí por 1.46m. El volumen de trabajo es de 22 ά  y existen 

tres puertos de alimentación. 

 

 

Figura 1-6: Configuración del biorreactor empleado para el modelo de compartimentos. 

Adaptado de (Vrábel et al., 1999). 
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Para esta configuración, se debe establecer el número de divisiones a incorporar en el 

modelo. Con el fin de reproducir el patrón de flujo considerado en la Figura 1-3, se infiere 

que se deben tener mínimo 3 filas de compartimentos por cada impulsor; de esta forma, 

se garantiza representar los dos loops asociados a este. El número de compartimentos por 

fila depende tanto de la configuración como del tamaño del reactor. Por ejemplo, según 

análisis de sensibilidad del comportamiento de la hidrodinámica para la configuración 

ilustrada en la Figura 1-6, es suficiente con considerar 5 de ellos por cada fila (Vrábel et 

al., 1999). Sin embargo, este número de compartimentos no es estricto y puede cambiar 

según criterio del modelador, obviamente considerando el patrón de flujo generado en el 

reactor.   

 

Si se toma el mínimo número de filas (3) y el mínimo número de compartimentos en cada 

una de ellas (5), se tienen 15 compartimentos para modelar cada región generada por un 

impulsor. En la Figura 1-6 se describen 4 agitadores; de este modo, para esta 

configuración se tendrán 60 compartimentos. Si no se considera la presencia de gas en el 

biorreactor, esta cantidad de 60 es suficiente para representar totalmente el tanque. En 

cambio, si se tiene en cuenta en el modelo la inyección de aire, es imprescindible 

contemplar el loop que aparece en la parte superior del reactor (ver Figura 1-3). Con base 

en lo anterior, esta zona se representaría con 10 compartimentos. Luego se tendrán un 

total de 70 cuadros para modelar el tanque. 

 

El modelo de Vrábel asume las siguientes características y suposiciones: 

Á El modelo de compartimentos es realizado para la mitad del reactor; es decir, se 

plantea que hay simetría axial. De ahí que no sea indispensable hacer la descripción 

matemática para todo el tanque. 

Á En ese sentido, cada agitador genera dos loops: uno arriba y otro debajo de él. Cada 

uno de estos loops se consideran como tanques agitados en serie que tienen un 

intercambio de flujo axial EF (ver Figura 1-7).  

Á Como ya se mencionó, la corriente de líquido que une dos zonas de diferentes 

agitadores es igual al flujo inducido (IF). 

Á El IF tiene una influencia importante en la formación del loop que aparece en la parte 

superior del reactor, pues aparece solo cuando hay presencia de gas. 
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Á CF e IF son flujos reales que van en una sola dirección dentro del tanque. Por su parte, 

EF es un flujo virtual o aparente que tiene en cuenta el intercambio turbulento entre 

compartimentos y se modela como un flujo en dos direcciones. 

 

En la Figura 1-7 se muestran los compartimentos necesarios para modelar el loop superior 

y la región abarcada por el cuarto agitador —visto de abajo hacia arriba—. Los primeros 

están representados por las dos primeras filas (10 compartimentos sombreados) y los 

segundos por las tres últimas filas respectivamente (15 compartimentos en blanco, excepto 

el número 16 donde se ubica espacialmente el impulsor superior). De forma análoga, se 

puede ilustrar las regiones de los otros tres agitadores. Tanto en el compartimento número 

8 como en el 23 se observa que IF es el enlace entre distintas regiones del reactor. El 

agitador superior ubicado en el cuadro 16 da lugar a sus dos loops propios: uno en sentido 

contrario a las manecillas del reloj, pasando por los compartimentos 16, 17, 18, 19, 20, 15 

,14, 13, 12, 11; mientras que el otro va en el mismo sentido de las manecillas del reloj, 

comprendiendo los compartimentos 16, 17, 18, 19, 20, 25, 24, 23, 22, 21. Como se nota, 

estos dos loops comparten 5 compartimentos y el flujo entre ellos es el doble que el flujo 

entre los compartimentos no compartidos. No obstante, el flujo en todo el loop representa 

una suma de CF (potencia mecánica) e IF (potencia neumática).  
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Figura 1-7: Representación por compartimentos de la parte superior del reactor. 

Adaptado de (Vrábel et al., 1999). 

A partir de las divisiones e interacciones en cada compartimento se definen 

matemáticamente los tres flujos que determinan el modelo. Sus definiciones pueden variar 

según el autor, pero aquí se exponen los presentados por Vrábel et al. (1999). Inicialmente, 

se expresa CF teniendo en cuenta la ec. (1-5), usada para hallar el caudal de descarga de 

un agitador, bajo inyección gaseosa en el tanque ὗ :  

ὗ
ὖ

ὖ
ὗ

ὖ

ὖ
ὑὔὈ   (1-5) 

ὗȡὧὥόὨὥὰ ὨὩ ὨὩίὧὥὶὫὥ ὧόὥὲὨέ ὲέ Ὤὥώ ὫὥίȠ ὑȡὲĭάὩὶέ ὨὩ ὪὰόὮέȠ‍ȡὧέὲίὸὥὲὸὩ                                                     

ὔȡὺὩὰέὧὭὨὥὨ ὨὩ ὥὫὭὸὥὧὭĕὲȠὈȡὨὭÜάὩὸὶέ ὨὩὰ ὥὫὭὸὥὨέὶȠὖȡὴέὸὩὲὧὭὥ ὥὫὭὸὥὨέὶ 

ὖȡὴέὸὩὲὧὭὥ ὧόὥὲὨέ Ὤὥώ ὴὶὩίὩὲὧὭὥ ὨὩ Ὣὥί 

Algunos aspectos relevantes por resaltar de la ec. (1-5) son: el factor   considera el 

efecto del gas en el caudal de descarga que entrega el agitador. Específicamente,   es 

menor a uno, puesto que la potencia brindada por la turbina Rushton al líquido cuando 

existe un flujo gaseoso es menor respecto a cuando no lo hay; esto gracias a la formación 
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de cavidades cerca de la hoja del agitador, debido al gas (Doran, 2012; Nienow, 1998).  

Por otro lado, tanto el valor para ὑ  como para ‍ depende del tipo de impulsor. Si es una 

turbina Rushton radial, los valores tomados serán 0.75 y 0.34 respectivamente. 

ὅὊ
ὖ

ὖ

Ȣ

ὑὔὈ  (1-6.1) 

ὑ ςz πȢψz ὑ  (1-6.2) 

 

El cálculo del flujo de circulación se muestra en la ec. (1-6.1). Se aprecia que difiere de ὗ  

solo en la constante ὑ. Esta se relaciona con ὑ  mediante la ec. (1-6.2): el número 2 

proviene de suponer que CF es el doble del caudal de descarga ὗ , con el fin de tener en 

cuenta el flujo que es arrastrado por moméntum. Además, en la práctica, CF no es 

constante en toda la dirección radial; por tanto, se establece que el valor es el 80% del 

máximo obtenido. 

Para el flujo de intercambio EF, se deben tomar conceptos y expresiones concernientes a 

líquidos turbulentos que contienen eddies o remolinos. En primer lugar, se parte de la 

definición de la velocidad cuadrática media de fluctuación bajo condiciones gaseosas ό : 

ό Ὡὰ   

 
  (1-7.1) 

ὰ πȢπψὈ   (1-7.2) 

Ὡ

ὖ
ὖ ”ὖὔὈ

”
“
τὝὌ ρ ‐

Ὣὺ  

 

  (1-7.3) 

”ȡὨὩὲίὭὨὥὨ ὨὩὰ ὰþήόὭὨέȠὖȡὲĭάὩὶέ ὨὩ ὴέὸὩὲὧὭὥȠὺ ȡὺὩὰέὧὭὨὥὨ ίόὴὩὶὪὭὧὭὥὰ ὨὩὰ Ὣὥί 

‐ȡὩί Ὡὰ ὬέὰὨόὴ ὨὩὰ ὫὥίȠὌὩί ὰὥ ὥὰὸόὶὥ ὨὩ ὶὩὫὭĕὲ ὨὩὰ ὭάὴὩὰὰὩὶ άέίὸὶὥὨέ Ὡὲ ὰὥ ἐἱἯἽἺἩ Ȥ  

ὝȡὨὭÜάὩὸὶέ ὨὩὰ ὶὩὥὧὸέὶ 

ὰ es la longitud característica de los eddies y está correlacionado con el diámetro del 

agitador según la ec. (1-7.2). Por su parte, Ὡ es la potencia disipada bajo condiciones 

gaseosas descrita por la ec. (1-7.3), en la cual se nota que depende tanto de la potencia 

mecánica entregada por el agitador (ὖ) como de la contribución neumática dada por el 
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gas (Ὣὺ ).  Finalmente, a partir de estas ecuaciones junto con la ec. (1-7.1), se llega a una 

expresión para el flujo de intercambio bajo aireación (ὉὊ): 

ὉὊ πȢστ‌ὝὈȾ ρ ‐

ὖ
ὖ
ὖὔὈ

“
τὝὌ ρ ‐

Ὣὺ

Ⱦ

 (1-8) 

 

El flujo inducido IF se define mediante la correlación de la ec. (1-9) (Vasconcelos et al., 

1995). Esta expresión relaciona el flujo volumétrico de gas inyectado (ὗ ) con el caudal de 

descarga del agitador (ὗ ):  

ὍὊ Ὧ
ὗ

ὗ
Ὧ

ὗ

ὖ
ὖ

Ȣ

ὔὈ

 
(1-9) 

Ὧ es una constante de proporcionalidad y Ὧ  es una constante que depende de la 

configuración dimensional del reactor. La ec. (1-5) se usa para reemplazar el valor de ὗ ; 

de esta forma, la relación entre las constantes es: Ὧ . 

La descripción del modelo se completa con el balance de masa para cada compartimento 

una vez definidos los tres flujos que caracterizan la hidrodinámica. La ec. (1-10.1) 

representa este balance con base en concentraciones para el componente Ὥ y que tiene 

en cuenta un término reactivo Ὑ y un término de transferencia de masa gas-líquido Ὕ 

(Pigou & Morchain, 2015): 

ὠ
‬ὅ

‬ὸ
Ὑ Ὕ  ὓ ȟὅ ὅ ὓ ȟ  (1-10.1) 

‬ὅ

‬ὸ
ήὢ Ὧὥὅᶻ ὅ

ρ

ὠ
ὓ ȟὅ

ὅ

ὠ
ὓ ȟ  (1-10.2) 

 

En la descripción del balance se tiene la matriz de flujos ὓ  de dimensión ὔὼὔ, donde ὔ 

es el número de compartimentos totales que se consideran en el modelo. Así, ὓ ȟ 

representa el flujo total que va desde el compartimento m-ésimo al compartimento n-ésimo. 

Este flujo puede ser una contribución de CF, IF o EF, según lo ilustrado en la Figura 1-7. 

El volumen de cada compartimento ὠ se asume constante.  
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La ec. (1-10.1) se transforma a la ec. (1-10.2) expresando Ὑ en términos de la velocidad 

específica de consumo o producción  ή del componente Ὥ y de la concentración de biomasa 

ὢ. Por su parte, Ὕ se da en términos del coeficiente de transferencia de masa Ὧὥ y de la 

concentración interfacial del componente Ὥ que puede aproximarse a la de saturación ὅᶻ. 

Por último, cabe resaltar que ή es un término relevante, ya que por medio de él se puede 

realizar el acople entre este submodelo con el modelo cinético cuya descripción 

matemática también comprende estas velocidades específicas, tanto para los sustratos 

consumidos como los productos sintetizados por el microrganismo.  

 

 

 

1.3.2 Dinámica de fluidos computacional (CFD) 

Un modelamiento por CFD implica solucionar las ecuaciones de Navier-Stokes (balances 

de momentum) mediante métodos numéricos, usando software especializados. Como 

resultado se obtiene principalmente perfiles de velocidad que ilustran el comportamiento 

hidrodinámico del fluido en un reactor.  El primer paso para empezar con este 

modelamiento es discretizar espacialmente el reactor en pequeños volúmenes. Este 

proceso se conoce como mallado. Si se requiere más precisión en los resultados el 

discretizado debe establecerse en volúmenes más finos; no obstante, esto implica una 

demanda computacional mayor (Nadal-Rey et al., 2021; van Leer & Powell, 2010). Un 

enmallado típico de un biorreactor se ilustra en la Figura 1-8 a). El tamaño de las celdas 

es reducido, con el fin de calcular las velocidades en las esquinas, las zonas cercanas a 

las hojas de los agitadores y al eje principal. Los vectores de velocidad calculados para la 

geometría se muestran en la Figura 1-8 b) (Gelves et al., 2014). Cabe destacar que el 

patrón hidrodinámico corresponde al expuesto por la Figura 1-3. 
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Figura 1-8: Modelamiento CFD para un biorreactor de 0.18 ά  con tres turbinas 

Rushton, dos bafles y un dispersor de aire en el fondo a) Enmallado de la geometría. b) 

Vectores de velocidad del líquido ὠȾὠ . Tomado de (Gelves et al., 2014). 

 

Para tener resultados precisos, también es necesario discretizar el tiempo en valores muy 

pequeños. Específicamente, para procesos fermentativos en donde hay agitadores y dos 

fases (líquido-gas) el paso de tiempo debe estar en el rango de 1-10 ms para arrojar 

resultados correctos. Para un biorreactor con dos fases se suelen seguir dos enfoques 

principales de modelamiento, denominados Euler-Euler y Euler-Lagrange. En el primero 

tanto la fase gaseosa como la líquida son tratadas como fases continuas con intercambio 

de masa. En el segundo la fase gaseosa se modela dependiendo del número de burbujas 

y su desplazamiento a lo largo del tanque (Nadal-Rey et al., 2021).  

Por otro lado, cuando se hace este tipo de modelamiento en procesos biológicos, además 

del balance de momentum, se tiene en cuenta los balances de masa y generalmente una 

cinética simple para el consumo de la fuente de carbono. De esta forma, se obtienen 

perfiles de concentración de sustrato en reactor, pero sujetos al tiempo discretizado en el 

modelo. En la literatura se encuentran algunos trabajos. Por ejemplo, Siebler et al. (2019) 

a) b) 
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realizan un modelamiento por CFD para el consumo de monóxido de carbono por parte de 

C. ljungdahlii en una columna de burbujeo de 125 ά . Los autores obtuvieron un perfil de 

concentración para CO en donde se visualizan los gradientes de concentración. La cinética 

usada fue una expresión hiperbólica para el consumo. Por otra parte, Haringa et al. (2016) 

se enfocaron en modelar los gradientes de glucosa extracelular consumida por P. 

chrysogenum en un reactor agitado de 54 ά . Allí, para la cinética de consumo de sustrato 

se usó la expresión de Herbert-Pirt.  

En la  Tabla 1-1 se muestra un cuadro comparativo entre los dos tipos de modelos 

disponibles (compartimentos y CFD) para analizar y cuantificar gradientes de 

concentración en un biorreactor. 

 

Tabla 1-1:  Cuadro comparativo entre el modelo de compartimentos y CFD 

 Modelo compartimentos CFD 

Ventajas 

 
 
- Bajo costo computacional. 
- Cuantifica y permite la 

elaboración de perfiles en 

donde se muestran gradientes 

de concentración e incluso de 

temperatura en un reactor. 

- Modelo flexible capaz de 

acoplarse con otros modelos 

más complejos. 

- Funciona como medio para 

realizar un escalado racional de 

biorreactores prediciendo 

comportamientos en tanques 

industriales (Scale-down). 

 
 
- Permite la elaboración de 

perfiles de temperatura, 

concentración y de 

velocidad a un nivel alto de 

detalle en el reactor. 

- Sus resultados son más 

precisos y tienen en cuenta 

zonas del reactor 

específicas como esquinas y 

bafles. 

- Funciona también como 

medio para la 

implementación de un 

escalado racional (scale-

down).  Incluso en este 

modelamiento se podría 



24 Tesis de Investigación  

 
- Las ecuaciones diferenciales se 

pueden resolver para tiempos 

de corrida largos. 

observar mejor los 

problemas de mezclado en 

tanques industriales. 

 

Desventajas 

 

- Generalmente, los volúmenes 

de los compartimentos se 

consideran fijos y por tanto no 

se puede considerar aquí 

cambios de volumen, debido a 

condiciones externas como 

flujos de entrada.  

- No genera resultados sobre el 

perfil de velocidad de flujo 

- No es posible considerar partes 

específicas de la geometría del 

reactor como esquinas y puntas 

de los impulsores, con fines de 

observar el comportamiento de 

los gradientes allí. 

- Ecuaciones de flujo provienen 

de supuestos y empirismos, lo 

que puede limitar el modelo 

para configuraciones de 

reactores no convencionales.  

 

- Gran demanda de tiempo de 

computación. 

- La implementación de este 

modelo implica de por sí un 

costo de tiempo para el 

software, lo que resulta 

exhaustivo al acoplarse con 

otros modelos complejos.   

- Como los pasos de tiempo 

son muy pequeños, la 

simulación se hace para 

algunos minutos de proceso. 

Para un tiempo de batch 

completo no es factible 

implementarlo. 

- Su precisión requiere de 

tener muy claras las 

propiedades físicas del 

medio. Para un sistema de 

dos fases puede significar un 

modelado más complejo. 

 

Con base en la Tabla 1-1, se puede inferir lo siguiente: el modelamiento por CFD se 

emplea si se quiere tener un perfil muy detallado de velocidades y concentración de 

sustrato en toda la geometría del biorreactor. A causa de la alta demanda en el tiempo de 

computación, el modelo cinético a considerar debe ser en lo posible sencillo.  Aunque se 

supere la demanda computacional y se logre acoplar CFD con una cinética elaborada (que 

tenga en cuenta cambios en la concentración de algunos metabolitos) no se obtendría 

resultado esperados. Esto debido a que el paso de tiempo en el CFD es instantáneo (del 
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orden de milisegundos), mientras que la respuesta metabólica se refleja al paso de algunos 

minutos. Además, como se expone en la Tabla 1-1, el tiempo de corrida para un CFD es 

de máximo unos minutos. Todo lo anterior implica que no se haría un modelamiento 

multiescala aprovechable.  

Por otro lado, el modelo de compartimentos es sencillo de implementar y no demanda un 

costo computacional apreciable. Por consiguiente, es flexible en acoplarse con modelos 

complejos como lo puede significar una cinética que prediga cambios de concentración de 

metabolitos con el tiempo. Asimismo, la escala de tiempo se ajusta a la respuesta 

metabólica y en este caso se tendría un análisis simultáneo tanto para la escala macro 

como para la escala micro. Cabe resaltar que esto se logra gracias a que se obtienen 

resultados menos precisos (comparado con CFD) para el perfil hidrodinámico del 

biorreactor; no obstante, este modelo es capaz de describir gradientes de concentración a 

lo largo del tanque. Por tanto, para un modelamiento multiescala resultaría más 

conveniente usar un modelo de compartimentos acoplado a uno cinético.  

 

 

1.4 Modelamiento del metabolismo celular  

 

Cuando se desea modelar una red metabólica de algún microorganismo, frecuentemente 

se opta por uno de los siguientes dos enfoques: un modelo basado en restricciones o un 

modelamiento cinético. El primero consiste en construir una matriz estequiométrica basada 

en las reacciones metabólicas, suponiendo un estado estacionario para visualizar la 

distribución de fluxes en un momento dado. La ec. (1.11) representa este enfoque: 

 

π ὛȢὺ (1-11) 

 ὛȡὩί ὰὥ άὥὸὶὭᾀ ὩίὸὩήόὭέάïὸὶὭὧὥȠὺȡὩὰ ὺὩὧὸέὶ ὨὩ ὪὰόὼὩί 

 

La matriz considera los coeficientes estequiométricos de todas las reacciones metabólicas 

que se tengan en cuentan en el modelo; además del transporte de moléculas a través de 

las membranas. La ec. (1-11) está igualada a cero ya que se supone que no hay un cambio 
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de la concentración en el tiempo; es decir que todos los fluxes que producen un 

determinado metabolito son iguales a los fluxes que consumen ese mismo metabolito. Esta 

suposición de estado estacionario es válida para cuando los niveles intracelulares de los 

metabolitos se mantienen constantes. Este supuesto presupone que no hay cambios en el 

entorno extracelular del microorganismo, tal como la concentración de sustrato 

(Antoniewicz, 2021). 

 

Por otra parte, el análisis cinético permite capturar la variación de la concentración de 

metabolitos y fluxes a través del tiempo (ec. (1-12)). En este enfoque ya no se supone un 

estado estacionario; además, tanto fluxes como concentraciones son función de algunos 

parámetros cinéticos (Ὧ), de la concentración de enzima (Ὁ) y de la concentración de todos 

los metabolitos considerados (ὼ) (Saa & Nielsen, 2017). 

 

Ὠὼ

Ὠὸ
ὛȢὺ       ȟ ὺὼȟὯȟὉ (1-12) 

  ὼȡὺὩὧὸέὶ ὨὩ ὧέὲὧὩὲὸὶὥὧὭέὲὩί ὨὩ άὩὸὥὦέὰὭὸέί 

 

Ahora, para solucionar la ec. (1-12) se debe contar con ecuaciones para los fluxes que 

dependan de la concentración de metabolitos y de parámetros cinéticos.  Al desarrollo 

matemático para llegar a estas ecuaciones se le denomina derivación de expresiones 

cinéticas. En la sección 1.4.1 se hablará sobre algunos métodos usados para lograr este 

objetivo. Como los fluxes dependen de cada enzima en particular, estas formulaciones 

capturan información importante acerca de las regulaciones que poseen estos 

biocatalizadores. 

 

El uso de un enfoque u otro depende del objetivo de investigación y del tamaño de la red 

metabólica que se desea estudiar. El modelo basado en restricciones permite abarcar un 

extenso número de reacciones, pues su flexibilidad se debe a que el sistema matemático 

está conformado por ecuaciones algebraicas y de ahí la viabilidad de tener una matriz 

estequiométrica, la cual es construida con relativa sencillez. Ahora bien, el modelo cinético 

es utilizado con redes metabólicas pequeñas, debido a que aparte de tener en cuenta la 

estequiometría de las reacciones y la reversibilidad, se integra la información de las 

regulaciones enzimáticas en las expresiones cinéticas y las concentraciones de los 
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metabolitos para hallar los fluxes (ver ec. (1-12)); Además, en este caso se trata con un 

sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias, en vez de ecuaciones algebraicas. 

 

1.4.1 Modelamiento cinético 

Un modelo cinético es una expresión matemática o conjunto de ellas, que describen 

cuantitativamente la velocidad de una o más reacciones (bio)químicas (van Boekel & 

Tijskens, 2001). Desde hace 150 años se comenzó a indagar sobre modelos que pudieran 

representar estas velocidades. De ahí nació la ley de acción de masas, la cual sigue siendo 

usada hoy en día en distintas áreas del conocimiento. Décadas después, a principios, del 

siglo XX, Michaelis y Menten desarrollaron la ley de velocidad más conocida en el campo 

biológico (ec. (1-13)) y gracias a su sencillez, esta ha tenido una gran aplicabilidad 

(Johnson & Goody, 2011).  

ὺ
ὠ ὃ

ὑ ὃ
 

      (1-13)             

 ὺȡὺὩὰέὧὭὨὥὨ ὨὩ ὶὩὥὧὧὭĕὲȠὠ ȡὺὩὰέὧὭὨὥὨ άÜὼὭάὥȠὃȡὅέὲὧὩὲὸὶὥὧὭĕὲ ὨὩ ίόίὸὶὥὸέȠ 

 ὑȡὅέὲίὸὥὲὸὩ ὨὩ ὨὭίέὧὭὥὧĕὲ ὨὩ ὰὥ ὩὲᾀὭάὥ 

Si se cuenta con datos experimentales de velocidades de reacción versus concentración 

de sustrato, es posible linealizar la ec. (1-13), y con ello se puede hallar fácilmente los 

parámetros ὠ  ώ ὑ. Además, este modelo cinético fue derivado del siguiente mecanismo 

de reacción para las enzimas: 

  Ὁ ὃᵶὉὃ O Ὁ ὖ 
(1-14) 

ὉὃȡὶὩὴὶὩίὩὲὸὥ Ὡὰ ὧέάὴὰὩὮέ ὩὲᾀὭάὥίόίὸὶὥὸέ  

No obstante, algunas enzimas no cumplen con el mecanismo de la ec. (1-14); por ejemplo, 

cuando existe más de un sustrato o producto. Por tanto, es imprescindible la derivación de 

otras expresiones más complejas y apropiadas, según el caso. Cleland en 1963 estableció 

una base donde se describieron las velocidades para varios posibles mecanismos de 

reacción que pueden poseer las enzimas. 

 

En primer lugar, se considera que cada paso intermedio es reversible y que existe uno o 

varios complejos enzimáticos. Además, se debe tener en cuenta las siguientes 



28 Tesis de Investigación  

 
definiciones, con el fin de derivar las ecuaciones de velocidad: se denomina un mecanismo 

ordenado si los sustratos se unen y los productos se liberan en un estricto orden; por otro 

lado, para que la reacción ocurra, en un mecanismo aleatorio no importa cuál sustrato se 

une inicialmente a la enzima y cuál producto se libera primero (Cleland, 1963a; Leskovac, 

2004).  

 

Á Mecanismo ordenado: Si una enzima sigue este tipo de mecanismo, entonces la 

reacción solamente ocurre si los sustratos se unen a ella en un orden específico. En la 

ec. (1-15) se observa, como ejemplo, una reacción con dos sustratos y dos productos 

(bi-bi). 

 

Ὁ ὃᵶ Ὁὃ ὄ ᵶ Ὁὃὄ Ὁὖὗ ᵶ ὖ Ὁὗᵶ Ὁ ὗ 

 

(1-15) 

 

En este caso, A es el primer sustrato que debe unirse a la enzima E para formar el 

complejo enzimático EA; luego, participa el segundo sustrato B, dando lugar a EAB o 

EPQ; a continuación, se libera primero el producto P y después Q para que, en últimas, 

quede la enzima libre. Cabe aclarar que se puede considerar una reacción adicional 

entre los intermediarios enzimáticos EAB y EPQ; sin embargo, la expresión cinética 

resultante es de la misma forma que la obtenida si se omite esta interconversión. 

 

Figura 1-9:    Mecanismo ordenado para un sistema bi-bi. Adaptado de (Cleland, 

1963a). 

 

Cada reacción es reversible y está señalada por una constante de velocidad. Por 

ejemplo, Ὧ es la constante para la unión entre E y A; por su lado Ὧ representa la 

formación de E y A, a partir de EA.  Con el objeto de representar mejor estos 
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mecanismos, Cleland estableció una representación gráfica que, aún hoy en día, está 

vigente.  En la Figura 1-9 se ilustra el esquema correspondiente para el mecanismo 

ordenado bi-bi que se muestra en la ec. (1-15). De la misma manera, se construyen las 

representaciones para mecanismos en donde haya un diferente número de sustratos 

y productos. Por último, cada mecanismo tiene su propio nombre dependiendo de la 

cantidad de sustratos y productos: por ejemplo, se le llama mecanismo ordenado uni-

bi si en la reacción participa un solo sustrato y dos productos; por su parte, se denomina 

ordenado bi-ter si existen dos sustratos y tres productos; y así, sucesivamente. 

 

Á Mecanismo aleatorio: En este caso, la enzima no necesita que uno u otro sustrato se 

deba unir primero al sitio activo para que la reacción suceda. La Figura 1-10 muestra 

la representación gráfica para un mecanismo aleatorio bi-bi — dos sustratos (A y B) y 

dos productos (P y Q)—. 

 

 

Figura 1-10: Mecanismo aleatorio bi-bi. Adaptado de (Cleland, 1963a). 

  

 

Como se nota en la ilustración, se tiene que considerar ambas posibilidades respecto 

a si A o B se une inicialmente a la enzima y si P o Q se libera primero. De nuevo, se 

toma al complejo enzimático EAB igual a EPQ. De la misma manera, se pueden 

construir estos esquemas gráficos para cualquier número de sustratos y productos.  

 

Cabe mencionar que existen otros mecanismos más particulares como el propuesto por 

Theorell y Chance para la enzima alcohol deshidrogenasa; mecanismos ping-pong que es 
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característico de algunas enzimas que catalizan transaminaciones; y además, se podría 

incluso considerar isomerizaciones de la enzima libre (Cleland, 1963a). A continuación, se 

describen los pasos para derivar expresiones cinéticas.  

 

Á Derivación de expresiones cinéticas:  Con el fin de obtener expresiones 

matemáticas para la velocidad de reacción de una enzima, se puede optar por escribir 

las ecuaciones diferenciales para el cambio de concentración con el tiempo, tanto para 

los metabolitos como los complejos enzimáticos que participan en la reacción. Por 

ejemplo, para el mecanismo de la ec. (1-8), se tiene lo siguiente (Klipp et al., 2005): 

 

ὨὉὃ

Ὠὸ
ὯὃὉ Ὧ Ὧ Ὁὃ (1-16.1) 

ὨὉ

Ὠὸ
ὯὃὉ Ὧ Ὧ Ὁὃ (1-16.2) 

Ὠὃ

Ὠὸ
 ὯὃὉ Ὧ Ὁὃ (1-16.3) 

Ὠὖ

Ὠὸ
Ὧ Ὁὃ (1-16.4) 

ὺ
Ὠὃ

Ὠὸ

Ὠὖ

Ὠὸ
 (1-16.5) 

 

Las ec. (1-16.1) a (1-16.4) representan balances de concentración de los metabolitos, 

en donde se considera el consumo y producción del intermediario enzimático EA, de la 

enzima libre E y de los metabolitos A y P en cada paso del mecanismo de la ec. (1-14). 

Por último, la ec. (1-16.5) parte del concepto de que la velocidad de reacción es la 

velocidad de consumo de sustrato A o, lo que es lo mismo, de la producción de P.  

Dado que este conjunto de ecuaciones diferenciales no tiene solución analítica, se 

suele hacer una suposición de estado estacionario:  

 

ὨὉὃ

Ὠὸ
ḙπ (1-17) 

La ec. (1-17) es apropiada cuando la concentración del complejo enzima-sustrato EA 

se mantiene casi constante durante cierto tiempo evaluado; Además, la suposición 

anterior es importante porque es el principal argumento para la derivación de la mayoría 

de expresiones cinéticas usadas en el modelamiento (Leskovac, 2004). Por otro lado, 

si se tiene que la cantidad de enzima total es Ὁ Ὁ Ὁὃ y con la ec. (1-17) se 
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puede dar solución al conjunto de ecuaciones (1-16) y obtener la velocidad de reacción. 

El resultado es precisamente la ec. (1-13), en donde se definen las siguientes 

constantes cinéticas: 

 

ὠ Ὧ Ὁ  (1-18.1) 

ὑ  
Ὧ Ὧ

Ὧ
 (1-18.2) 

 

En resumen, la formulación de Michaelis-Menten se derivó a partir del anterior 

razonamiento. Esto mismo se podría realizar para mecanismos de reacción como los 

de la Figura 1-9 o Figura 1-10; no obstante, el problema matemático es más complejo 

y el trabajo resultaría exhaustivo.  Por este motivo, existen métodos que permiten hacer 

una simplificación del problema para derivar expresiones cinéticas más elaboradas.  

 

Á Método de King-Altman: la necesidad de formular ecuaciones cinéticas para 

mecanismos complejos llevó a King y Altman en 1956 a desarrollar un procedimiento 

que brindara la posibilidad de derivar estas expresiones (King & Altman, 1956). A partir 

de entonces, otros autores realizaron ciertas modificaciones al método para hacerlo 

más práctico; Inclusive,  se ha optado por aplicar teoría de grafos, con el propósito de 

obtener los patrones para los mecanismos de reacción (Lam & Priest, 1972). Para la 

explicación teórica, se expondrá el método con un ejemplo, siguiendo el procedimiento 

descrito por Leskovac (Leskovac, 2004). En primer lugar, debe establecerse que:  

 

1. Es aplicable solo para reacciones enzimáticas. 

2. Cada paso del mecanismo de reacción debe ser tratado como una reacción 

reversible. 

3. Todas las reacciones del mecanismo deben ser consideradas de primer orden. 

 

En general, son 7 pasos simples que se deben seguir y se ejemplifican aquí para 

derivar la ecuación cinética para un mecanismo de reacción reversible uni-uni —un 

sustrato y un producto—: 

1. Inicialmente, se escribe el mecanismo de reacción: 
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Ὁᵶ Ὁὃᵶ ὉὖᵶὉ 

 

(1-19) 

Aquí, todos los pasos son reversibles y tanto la primera como la sexta constante de 

velocidad no son Ὧ ni Ὧ sino Ὧὃ y Ὧὖ; esto, con el objeto de tratar las reacciones 

como de primer orden.  

 

2. Luego, se dibuja un patrón principal que consiste en un ciclo cerrado; allí, todos los 

intermediarios enzimáticos deben estar en los vértices (ver Figura 1-11). Como el 

mecanismo de reacción (1-19) tiene tres especies de enzima —ὉȟὉὃ ώ Ὁὖ— el ciclo 

va a ser un triángulo. 

 

 

Figura 1-11:  Patrón principal para un mecanismo uni-uni. Adaptado de (Leskovac, 

2004). 

 

3. A partir del patrón principal se dibuja cada posible patrón secundario o parcial. Es 

preciso que ellos sean ciclos abiertos y que conecten todos los intermediarios 

enzimáticos. Se observa más claro en la Figura 1-12 para el caso ejemplificado 

aquí. 
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Figura 1-12: Patrones secundarios para un mecanismo uni-uni. Adaptado de 

(Leskovac, 2004). 

 

Nótese que hay tres patrones abiertos posibles que surgen del patrón principal e 

interconectan a ὉȟὉὃ ώ Ὁὖ. Es importante dibujar las flechas porque en el siguiente 

paso será elemental tener en cuenta el sentido de ellas.  

 

4. Para cada especie de enzima es necesario multiplicar las constantes de velocidad 

que conducen a su producción; esto se realiza para cada patrón secundario. A 

modo de ejemplo, en el primer esquema de la Figura 1-12 , Ὁὖ se sintetiza a partir 

de Ὁὃ (Ὧ); pero Ὁὃ se produce de Ὁ (Ὧὃ). Por consiguiente, se escribe la 

multiplicación de ambas constantes (ὯὃὯ έ ὯὯὃ); de esta forma, se construye 

la Tabla 1-2 para cada especie de enzima en cada patrón (Leskovac, 2004). 

 

Tabla 1-2:  Producto de constantes de velocidad, necesario para el método 

King-Altman. 

              Patrón                       

Esp. enzima 
   

╔ ὯὯ ὯὯ ὯὯ 

╔═ ὯὯὃ ὯὯὃ ὯὯὖ 

╔╟ ὯὯὃ ὯὯὖ ὯὯὖ 

 

5. En el equilibrio existen las tres especies de enzimas; luego, es imprescindible tener 

expresiones para establecer la concentración de cada una de ellas, para lo cual se 

1 2            3 
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emplea la Tabla 1-2. Esto se logra hallar de forma sencilla respecto a la cantidad 

de enzima total. 

 

Ὁ

Ὁ

ὯὯ ὯὯ ὯὯ

ὯὯ ὯὯ ὯὯ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ὃ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ὖ
 

 

(1-20.1) 

Ὁὃ

Ὁ

ὯὯὃ ὯὯὃ ὯὯὖ

ὯὯ ὯὯ ὯὯ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ὃ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ὖ
 

 

(1-20.2) 

Ὁὖ

Ὁ

ὯὯὖ ὯὯὖ ὯὯὃ

ὯὯ ὯὯ ὯὯ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ὃ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ὖ
 

 

(1-20.3) 

Ὁ Ὁ Ὁὃ Ὁὖ (1-20.4) 

 

En las ecs. (1-20.1), (1-20.2) y (1-20.3), el numerador representa la cantidad de 

especie de enzima, que simplemente es la suma de los términos de la primera, 

segunda o tercera fila de la Tabla 1-2, respectivamente. El denominador es el 

mismo para las tres ecuaciones y representa la cantidad total de todas las especies 

de enzima; se calcula como la suma de todos los términos de la Tabla 1-2..  

 

6. Finalmente, la velocidad de reacción es la diferencia de la producción de P y su 

consumo; es decir, según el mecanismo de la ec. (1-19), se tiene que: 

 

ὺ Ὧ Ὁὖ ὯὖὉ (1-21) 

La concentración de enzima libre Ὁ y de complejo enzima-producto Ὁὖ se 

despejan de forma sencilla de la ec. (1-20.1) y (1-20.3) respectivamente. Se 

reemplazan en la ec. (1-21) y tras procedimientos algebraicos, se obtiene una 

expresión para ὺ: 

 

ὺ
Ὠὖ

Ὠὸ

ὯὯὯὃ ὯὯὯὖ Ὁ

ὯὯ ὯὯ ὯὯ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ὃ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ὖ
 (1-22) 
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Con el procedimiento anteriormente descrito, se derivan expresiones cinéticas de 

forma metódica y relativamente sencilla, según el mecanismo de reacción tratado. 

Estas ecuaciones dependen de la concentración de enzima total Ὁ , de la 

concentración de sustratos ὃȟὄȟὅ…, de la concentración de productos ὖȟὗȟὙ… y de 

las constantes de velocidad ὯȟὯȟὯ… Existen otros métodos para llegar a este tipo 

de expresiones; de hecho, para el propio procedimiento de King-Altman se hallan 

diferentes tratamientos prácticos como el descrito por Daniel Purich, en donde es 

posible considerar reacciones irreversibles (Purich, 2009). 

 

Con el objeto de contar con una expresión más apropiada para el tratamiento 

matemático y experimental, no se suele tener las ecuaciones en términos de las 

constantes de velocidad sino en términos de constantes cinéticas y de equilibrio. En 

ese sentido, Cleland planteó y definió ciertas constantes cinéticas, junto con el 

procedimiento para transformar el estilo de expresiones como el de la ec. (1-22) 

(Cleland, 1963a). Es claro que si se establecen las siguientes constantes: 

 

 

ὲόά ὯὯὯὉȟ ὲόά ὯὯὯὉ  

ὧέὲίὸὯὯ ὯὯ ὯὯ  

ὧέὩὪ  Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ ȟ ὧέὩὪ Ὧ Ὧ Ὧ Ὧ  

 

(1-23) 

 

La velocidad de reacción de la ec. (1-22) toma la forma:  

 

ὺ
ὲόά ὃ ὲόά ὖ

ὧέὲίὸὧέὩὪ ὃ ὧέὩὪ ὖ
 (1-24) 

  

Luego, si se definen ciertas constantes cinéticas, dadas por las ec. (1-25.1) - (1-25.2); 

y empleando la ec. (1-24), se obtiene el resultado final, mostrado en la ec. (1-25.3): 

 

ὠ
ὲόά

ὧέὩὪ
ȟὠ

ὲόά

ὧέὩὪ
 (1-25.1) 

ὑ
ὧέὲίὸ

ὧέὩὪ
ȟὑ

ὧέὲίὸ

ὧέὩὪ
 (1-25.2) 
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ὺ

ὠ
ὑ
ὃ

ὠ
ὑ
ὖ

ρ
ὃ
ὑ

ὖ
ὑ

 (1-25.3) 

 

ὠ ώ ὠ representan, respectivamente, las velocidades máximas en la dirección hacia 

adelante y reversa del mecanismo; ὑ ώ ὑ  son las constantes de Michaelis para el 

sustrato ὃ y producto ὖ. Las definiciones de las ec. (1-25.1) y (1-25.2) varían de 

acuerdo con el mecanismo de reacción tratado. La ec. (1-25.3) es comúnmente 

denominada la forma reversible de la expresión de Michaelis-Menten. Por último, cabe 

destacar que la constante de equilibrio ὑ  puede definirse del siguiente modo: 

 

ὑ
ὲόά

ὲόά
 (1-26) 

 

La ec. (1-26) es válida para cualquier mecanismo y ὑ  es introducida, a menudo, en 

las expresiones cinéticas, por lo que la ec. (1-25.3) también puede escribirse como: 

 

ὺ

ὠὠ ὃ
ὖ
ὑ

ὑὠ ὠὃ
ὠὖ
ὑ

 (1-27) 

  

En ese sentido, hay una relación entre la constante de equilibrio y las constantes 

cinéticas. Para el caso ejemplificado aquí, se obtiene la ec. (1-28): 

 

ὑ  
ὠὑ

ὠὑ
 (1-28) 

 

Esta ecuación es conocida como la relación de Haldane y es singular para cada uno 

de los mecanismos de reacción. La expresión da a entender que las constantes 

cinéticas están asociadas entre sí por medio de ὑ ; en ese sentido, conecta la parte 

termodinámica con la cinética enzimática. 

 

Por otra parte, si la reacción como tal tiene uno o más inhibidores, se añade una o más 

expresiones del tipo ρ  al denominador de la ecuación de velocidad de reacción— 
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Ὅ es la concentración del inhibidor y ὑ la constante de disociación de su unión con la 

enzima—, dependiendo de con cuál especie enzimática interactúa.  

 

El proceso descrito anteriormente es la base para la derivación de las diferentes 

expresiones cinéticas de las reacciones que hacen parte de una determinada red 

metabólica y por lo tanto se convierten en parte constitutiva principal de su modelo 

cinético. 

 

1.4.2 Modelamiento cinético de regulaciones alostéricas 

Existen regulaciones mediadas por ligandos que se unen a sitios diferentes del sitio activo 

de la enzima. Estos ligandos pueden ser los mismos metabolitos que participan en la 

reacción catalizada o pueden ser otros metabolitos distintos. Las enzimas con este tipo de 

regulación son llamadas enzimas alostéricas. Dependiendo de cómo los efectores afectan 

la velocidad de reacción, estos se clasifican en activadores o inhibidores alostéricos (Neet, 

1995).  

La derivación de expresiones cinéticas para las reacciones catalizadas por este tipo de 

enzimas no puede explicarse por el procedimiento de la sección 1.4.1. De esta forma, 

existen modelos propios para enzimas alostéricas. Uno de ellos es el modelo MWC, cuyo 

nombre se debe a los autores que desarrollaron la descripción matemática: Monod, 

Wyman y Changeux (Monod et al., 1965). La suposiciones y premisas que se hacen del 

modelo son las siguientes (Leskovac, 2004): 

¶ La estructura proteica de la enzima debe tener al menos un eje de simetría; es decir, 

las subunidades que la componen deben ser similares. 

¶ Cada ligando puede unirse solo a un sitio destinado para él en cada protómero de la 

enzima. 

¶ Las enzimas alostéricas tienen dos estados reversibles que difieren entre sí por la 

distribución o energía de los enlaces entre protómeros o subunidades.  

¶ La conformación espacial de cada protómero está restringida por su unión con los otros 

protómeros. 

¶  La afinidad de la enzima por un ligando cambia dependiendo del estado en el que se 

encuentre. 
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¶ Cuando la proteína pasa de un estado a otro, su simetría en la estructura se mantiene. 

 

Los estados de la enzima de los que se habla suelen denominarse estado tenso (T) y 

estado relajado o activo (R). El primero tiene la afinidad más baja por el ligando, mientras 

que el segundo una afinidad más alta por este.  En la Figura 1-13 se ilustra la unión de un 

ligando F a los diferentes protómeros de una enzima tetramérica. Como se consideran dos 

estados, se debe contar con la unión del efector tanto a la configuración R como a la 

Configuración T. Todas las especies enzimáticas se encuentran en equilibrio entre sí. 

 

Figura 1-13: Especies de una enzima tetramérica cuando se une un ligando F a los 

distintos protómeros. Tomado de (Leskovac, 2004) 

Para el caso mostrado en la Figura 1-13, se plantean las reacciones entre cada especie 

enzimática (ec. (1-29)). Cada reacción del estado activo tiene asociada una misma 

constante de disociación ὑ . De igual forma, ὑ  se asocia con todas las reacciones para 

el estado tenso. ὒ es llamada la constante de equilibrio alostérica, ya que relaciona las 

cantidades entre la enzima libre en estado Ὑ y Ὕ (Ὕ ὒὙ . 

Ὑ ᵶὝ 

      (1-29) 

Ὑ Ὂ ᵶὙ Ὕ Ὂ ᵶὝ 

Ὑ Ὂ ᵶὙ Ὕ Ὂ ᵶὝ 

Ὑ ὊᵶὙ Ὕ ὊᵶὝ 

Ὑ Ὂ ᵶὙ Ὕ ὊᵶὝ 
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Con base en estas reacciones, se pueden plantear las ecuaciones de equilibrio (no 

mostradas aquí) para tener expresiones para la concentración de cada especie enzimática 

—ὑ ώ ὑ  funcionan como constantes de equilibrio y por tanto relacionan la concentración 

de productos sobre reactivos—. Este procedimiento se puede extender para enzimas con 

un mayor o menor número de protómeros. Para derivar la ecuación cinética, se definen 

dos constantes ὧ ώ ‌ según las ecs (1-30.1) - (1-30.2). Además, se expresa la fracción de 

sitios ocupados por el ligando en todas las especies de enzimas, denominada ὣ 

(
    

ĭ     
) y dada por la ec. (1-30.3).  Como en la suposición del modelo 

se tiene que un efector se puede unir solo a un sitio de un protómero, entonces el máximo 

número de sitios ocupados por el ligando en un estado (ὲ), debe ser igual al número de 

protómeros. Por tanto, si la enzima es un dímero, ὲ ς; si es un trímero, ὲ σ y así 

sucesivamente.  

 

ὧ
ὑ

ὑ
 (1-30.1) 

‌
Ὂ

ὑ
 (1-30.2) 

 

ὣ
Ὑ ςὙ Ễ ὲὙ Ὕ ςὝ Ễ ὲὝ  

ὲ Ὑ Ὑ Ὑ Ễ Ὑ ὲ Ὕ Ὕ Ὕ Ễ Ὕ
 

(1-30.3) 

 

ὣ
ὺ

ὺ

ὒὧ‌ρ ὧ‌  ‌ρ ‌

ὒρ ὧ‌ ρ ‌
 

 

(1-30.4) 

 

Luego, con base en las ecuaciones de equilibrio y en las ecs. (1-30.1) a (1-30.3), se deriva 

la ec. (1-30.4) para calcular ὣ. Si se asume condición de «rapid equillibrium», esta fracción 

se puede igualar a , puesto que la velocidad estaría determinada por el equilibrio de 

todas las especies enzimáticas.  El ligando F generalmente se toma como el sustrato. Si 

hay activadores o inhibidores, la constante ὒ se convierte en una constante aparente ὒᴂ, 

definida por la ec. (1-31.1). Esto solo es válido si el activador se une solo al estado Ὑ y el 

inhibidor solo al estado Ὕ. 



40 Tesis de Investigación  

 

ὒ
ὒρ ‍

ρ ‎
 

(1-31.1) 

‍
Ὅ

ὑ
ȟ‎

ὃ

ὑ
 

(1-31.2) 

ὍȡὅέὲὧὩὲὸὶὥὧὭĕὲ ὭὲὬὭὦὭὨέὶȠὃ ȡὅέὲὧὩὲὸὶὥὧὭĕὲ ὥὧὸὭὺὥὨέὶ 

La ec. (1-30.4) junto con la constante aparente ὒᴂ de la ec. (1-31.1) comprenden la 

formulación general del modelo MWC. Dependiendo de la enzima estudiada y de las 

suposiciones, se tendrá una expresión más o menos sencilla. Por ejemplo, no es lo mismo 

considerar si el sustrato se une solo al estado Ὑ, solo al estado Ὕ o a ambos.  

 

1.4.3 Modelos cinéticos del metabolismo del carbono central 

 

Generalmente, se acepta que el metabolismo del carbono central se compone de las 

siguientes rutas metabólicas: glicólisis, pentosas fosfato, ciclo de Krebs; además de 

algunas reacciones anapleróticas y fermentativas (Papagianni, 2012). La Figura 1-14 

muestra que para la levadura Saccharomyces cerevisiae el metabolismo de carbono 

central está específicamente compuesto por: glicólisis, pentosas fosfato, ciclo de los ácidos 

tricarboxílicos, ciclo del glioxilato, metabolismo de carbohidratos de reserva (trehalosa y 

glucógeno), fermentación alcohólica y metabolismo de glicerol. En la Figura 1-14: 

Metabolismo de carbono central para S. cerevisiae. Adaptado de (Tripodi et al., 2015). 

también se ilustran las isoenzimas que catalizan cada reacción.  
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Figura 1-14: Metabolismo de carbono central para S. cerevisiae. Adaptado de (Tripodi et 

al., 2015). 

El metabolismo de trehalosa y de glucógeno, debido a su importancia en el funcionamiento 

celular como carbohidratos de reserva y a su poca inclusión en los modelos cinéticos 

reportados, tendrá en este trabajo un especial interés. En la Figura 1-15 se ilustra el 

metabolismo de estos dos compuestos para S. cerevisiae. Como punto central se 

encuentra UDPGlc que es la molécula encargada de proporcionar las unidades de glucosa.  
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Figura 1-15:  Metabolismo de carbohidratos de reserva para la levadura. Adaptado de 

(François & Parrou, 2001). 

A través del complejo enzimático de trehalosa sintasa se sintetiza trehalosa a partir de 

Glc6P y UDPGlc, para después hidrolizarse en glucosa por medio de trehalasas (Nth/Ath). 

Por el otro lado, hay intermediarios poliméricos que preparan la formación del glucógeno. 

Específicamente, el proceso lo inicia la glucogenina (Glg) para que después la glucógeno 

sintasa (Gsy) alargue la cadena con glucosas. Además, existe una enzima encargada de 

polimerizar las ramificaciones del glucógeno (Glc3). Por último, la degradación de esta 

molécula lo hacen dos enzimas: una denominada glucógeno fosforilasa (Gph) que genera 

unidades de glucosa 1-fosfato y una enzima desramificadora (Gdb).  Entre estas 5 

enzimas, Gsy y Gph son las únicas con regulación alostérica. Por ello, se abordará más a 

fondo las características de ambas enzimas.  

 

Á Glucógeno sintasa: Según Wilson et al. (2010), la isoenzima GSY2 es la de mayor 

proporción en la célula de levadura y representa alrededor de 80%-90% del total de 

actividad para la síntesis de glucógeno. La estructura de la isoenzima se muestra en la 

Figura 1-16, donde se evidencia que es un tetrámero (cuatro protómeros o 
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subunidades) y es simétrica. Esta estructura es importante conocerla para el 

planteamiento de modelos alostéricos, como en el modelo MWC explicado en la 

sección 1.4.2. 

 

Figura 1-16: Estructura espacial de la enzima glucógeno sintasa (Gsy2). Adaptado de 

(Baskaran, 2010).  

 

La glucógeno sintasa es regulada por algunos intermediarios del ciclo de Krebs como 

malato y oxalacetato a concentraciones altas de aproximadamente 0.2M (Rothman & 

Cabib, 1967a). Además, algunos nucleótidos pueden actuar como inhibidores, incluso 

a concentraciones muy bajas: entre ellos se destacan ATP, ADP y UDP. No obstante, 

si hay presencia de glucosa 6-fosfato la actividad enzimática se ve reestablecida e 

incluso mejorada (Rothman & Cabib, 1967b). Es por ello por lo que Glc6P es 

considerado como un activador alostérico de la glucógeno sintasa. De hecho, aparte 

de las regulaciones transcripcionales y postraduccionales, se considera que la glucosa 

6-fosfato es la molécula determinante para la regulación de la enzima GSY2 (Wilson, 

Roach, et al., 2010).   
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Á Glucógeno fosforilasa: Solo hay una isoenzima en S. cerevisiae que cataliza la 

reacción mediada por la glucógeno fosforilasa; esta es denominada Gph1. En la Figura 

1-17 se ilustra la estructura tridimensional para esta enzima. Se nota que es un dímero 

simétrico. La glucógeno fosforilasa posee distintas zonas destinadas para la unión de 

los posibles activadores e inhibidores alostéricos y para el sitio activo; además, tiene 

una zona de almacenamiento, la cual le permite a la enzima unirse a la compleja 

estructura polimérica del glucógeno (Traut, 2008).  

 

 

Figura 1-17: Estructura tridimensional para la glucógeno fosforilasa de Saccharomyces 

cerevisiae.  

Se destaca que la mayoría de los estudios sobre estas regulaciones se basan en 

procedimientos in vitro, en los cuales se evalúan interacciones con compuestos que incluso 

no se encuentren dentro de una célula microbiana; por lo que es relevante tener esta 

información clara para la derivación de la expresión cinética. 

Se han reportado en la literatura modelos cinéticos para el metabolismo central del 

carbono, en particular para S. cerevisiae y E. coli. No todos los modelos cinéticos 

incorporan el metabolismo de los carbohidratos de reserva: trehalosa y glucógeno, y no 

necesariamente están construidos para condiciones in vivo.  

En la Figura 1-18 se ejemplifica la estructura de un modelo cinético para solo una red 

metabólica de 8 reacciones y 6 metabolitos. Se observa el balance de masa en estado 
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transitorio para cada metabolito implicado en la red. Estos balances dependen de las 

velocidades de reacción, cuyas expresiones se derivan siguiendo los procedimientos 

mostrados en la sección 1.4.1. El número total de parámetros en este modelo son 17, 

incluso considerando una descripción matemática simple para 5 de las 8 expresiones 

cinéticas.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1-18: Modelo cinético para una red metabólica de 8 reacciones. Adaptado de 

(Klipp et al., 2005). 
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Para la levadura S. cerevisiae,  se han reportado modelos cinéticos específicos para la 

glucólisis (Smallbone et al., 2013; Teusink et al., 2000). Estos dos trabajos plantean sus 

ecuaciones cinéticas en la construcción del modelo. Sin embargo, en ninguno de ellos se 

hace una comparación con datos experimentales realizados en condiciones dinámicas 

donde se evidencie el cambio de la concentración de metabolitos en el tiempo. Solo se 

realiza un contraste entre concentraciones y fluxes para solo un tiempo fijo. En la 

construcción del modelo cinético los autores realizaron experimentos dirigidos a estimar 

los parámetros de las diferentes expresiones cinéticas, sin embargo, ellos mismos 

destacan los problemas de tener datos experimentales in vitro y hacen énfasis en que 

difieren de las condiciones in vivo, en donde existen un mayor número de regulaciones. 

Además de estos dos trabajos, Rizzi et al. (1997) realiza un modelo para la glucólisis en 

donde sí se hace una comparación con datos experimentales del cambio en las 

concentraciones intracelulares en el tiempo. Sin embargo, los resultados muestran la 

dificultad de reproducir estos datos para ciertos metabolitos. 

Vaseghi et al. (1999) realizan un modelo cinético de la ruta de las pentosas fosfato para S. 

cerevisiae. En este trabajo sí hay una comparación con datos experimentales de 

concentración que varían con el tiempo. Sin embargo, solo se hace para 5 metabolitos: 

glucosa 6-fosfato, 6-fosfogluconato, NADP, NADPH y ATP. Messiha et al. (2014) 

construyen su propio modelo y realizan una perturbación a la concentración de Glc6P con 

el fin de contrastar los resultados con datos de laboratorio para NADPH y 6-fosfogluconato. 

De hecho, estos datos fueron tomados del trabajo de Vaseghi et al. (1999). Lo anterior 

muestra la dificultad de tener datos experimentales de concentraciones in vivo de 

metabolitos; además muestra la dificultad para tener un consenso en la construcción de 

las expresiones cinéticas que deben hacer parte del modelo.  

Smallbone et al., (2011) proponen unos pasos a seguir en la construcción de un modelo 

cinético para el metabolismo de la trehalosa y brindan herramientas para analizar ciertas 

respuestas que se pueden lograr con el modelo. Sin embargo, no hay una comparación 

cuantitativa entre la descripción matemática y datos experimentales de concentración.  

Los anteriores trabajos se enfocan en una sola ruta metabólica del carbono central; no 

obstante, hay estudios que implementan modelos cinéticos para más de una ruta. 

Particularmente, Moisset et al. (2012)  se enfoca en la glucólisis, ciclo de Krebs, ciclo del 

glioxilato y reacciones de fermentación alcohólica para su descripción matemática. Estos 
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autores consideran en su modelo regulaciones genómicas; sin embargo, por simplicidad 

para las expresiones cinéticas solo usan ecuaciones de primer orden o del tipo Michaelis-

Menten. Debido a esto, no hay contraste con datos experimentales de concentraciones de 

metabolitos. Por otra parte, Kesten et al. (2015) realizan su modelo cinético para la 

glucólisis y el ciclo de ácidos tricarboxílicos tomando algunos datos experimentales de la 

literatura y logran hacer una comparación para los metabolitos implicados (Ver  Figura 

1-19). 

 

Figura 1-19: Comportamiento dinámico de la concentración de diferentes metabolitos. 

Comparación entre la predicción del modelo con datos experimentales. Las líneas sólidas 

representan diversas respuestas con distintos conjuntos de parámetros estimados. Los 

puntos en forma de círculo, de equis y de rombo son tres sets de datos experimentales 

distintos. Adaptado de (Kesten et al., 2015).  
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En la Figura 1-19 se observa la variabilidad en las respuestas metabólicas de diferentes 

experimentos y se infiere la dificultad que representa para un modelo cinético poder 

capturar completamente los comportamientos observados. Concretamente, para glucosa 

6-fosfato y fructosa 6-fosfato, el modelo sigue el comportamiento experimental; sin 

embargo, para otros metabolitos como los intermediarios del ciclo de Krebs y los 

nucleótidos de adenina se aprecia una discrepancia frente a los datos experimentales. Esta 

dificultad permite presuponer la alta complejidad de la estimación de parámetros y por ende 

la construcción de un modelamiento cinético robusto, incluso en el caso de solo dos rutas 

del carbono central. 

1.4.4 Estimación de parámetros 

Definidas las expresiones cinéticas y establecidos los datos experimentales con los que se 

va a validar el modelo, el paso crucial a seguir es la estimación de parámetros. Esta se 

basa en comparar cuantitativamente los valores predichos por el modelo con los 

observados en el laboratorio. Matemáticamente, esto implica un problema de optimización 

no lineal. Existen dos enfoques principales: Frecuentista y bayesiano. Sin embargo, ambos 

emplean una función de probabilidad (likelihood) para establecer el set de parámetros (Saa 

& Nielsen, 2017).  

El enfoque convencionalmente adoptado es el frecuentista, en donde se calcula el punto 

de mejor estimado para cada parámetro, conocido como el estimador de máxima 

probabilidad (Maximum Likelihood Estimator ðMLEð). Además, se calcula la 

incertidumbre que tiene este estimador. Cada software de estimación de parámetros puede 

tener una forma de ecuación distinta para calcular la máxima probabilidad de que el modelo 

prediga los valores experimentales (Saa & Nielsen, 2017). Por ejemplo, en la ec. (1-32) se 

observa una ecuación típica para realizar este procedimiento.  

•
ὔ

ς
ÌÎς“

ρ

ς
ÍÉÎ— ÌÎ„

ᾀӶ ᾀ

„

 

 (1-32) 

•ȡὪόὲὧὭĕὲ έὦὮὩὸὭὺέȠὔȡὲĭάὩὶέ ὸέὸὥὰ ὨὩ Ὠὥὸέί ὩὼὴȢȠ —ȡίὩὸ ὨὩ ὴὥὶÜάὩὸὶέί ὥ ὩίὸὭάὥὶ 

      ὔȡὲĭάὩὶέ ὨὩ ὩὼὴὩὶὭάὩὲὸέί ὶὩὥὰὭᾀὥὨέίȠὔ ȡὲĭάὩὶέ ὨὩ ὺὥὶὭὥὦὰὩί Ὡὲ Ὡὰ ὩὼὴὩὶὭάὩὲὸέ Ὥ  

ὔὓ ȡὲĭάὩὶέ ὨὩ ὨὥὸέίÅØÐὨὩ ὰὥ ὺὥὶὭὥὦὰὩ Ὦ Ὡὲ Ὡὰ ὩὼὴὩὶὭάὩὲὸέ ὭȠ „ ȡὠὥὶὭὥὲᾀὥ ὨὩὰ 

Ὠὥὸέ ὩὼὴȢ  Ὧ ὨὩ ὰὥ ὺὥὶὭὥὦὰὩ Ὦ Ὡὲ Ὡὰ ὩὼὴὩὶὭάὩὲὸέ Ὥ 
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ᾀӶȡὨὥὸέ ὩὼὴȢ  Ὧ ὨὩ ὰὥ ὺὥὶὭὥὦὰὩ Ὦ Ὡὲ ὩὼὴὩὶὭάὩὲὸέ ὭȠ ᾀ ȡὴὶὩὨὭὧὧὭĕὲ ὨὩὰ άέὨὩὰέ ὨὩ ὰὥ  

ὺὥὶὭὥὦὰὩ Ὦ Ὡὲ ὩὼὴὩὶὭάὩὲὸέ Ὥ  

 

El método de estimación de parámetros descrito por la ec. (1-32) es el implementado en 

el software gPROMS, utilizado en este trabajo. El método consiste en comparar el valor 

experimental y el valor predicho por el modelo para un cierto conjunto de parámetros. De 

esta manera, el software buscará aquel set de parámetros que minimice la diferencia. La 

dificultad radica en la gran cantidad de parámetros que involucra un modelo cinético, 

especialmente cuando se incluyen un gran número de expresiones cinéticas y un vasto 

número de datos experimentales.  

 

1.5 Acoplamiento de modelos del biorreactor con 

modelos cinéticos 

 

En la sección 1.3.1 se mencionó que el acoplamiento entre el modelo de un biorreactor 

con el de un modelo cinético se hace a través de la velocidad específica de consumo de 

sustrato ή y las velocidades específicas de generación de productos. Estas variables 

están presentes tanto en el balance de masa macroscópico (a nivel del biorreactor) como 

en el uptake/export del sustrato/producto (a nivel celular). Si el sustrato es glucosa, 

entonces, el ή va a estar implicado tanto en el balance de masa a nivel de biorreactor 

(disminución de la concentración de sustrato en el medio), como a nivel celular para la 

glucosa intracelular (el transporte de glucosa al interior celular que incrementa la 

concentración intracelular). A partir de aquí, el flujo de carbono se conduce a través de 

todo el metabolismo del microorganismo. 

Si los dos modelos responden a escalas de tiempo similar, el acoplamiento solo se basa 

en establecer una igualdad entre las ή de ambos modelos. Esto funcionaría como una 

ecuación adicional en la implementación del modelo multiescala en un software. Lo único 

a tener presente, es que todas las unidades de masa, tiempo, volumen, concentración etc. 

deben coincidir. En la Figura 1-20 se ilustra el rol protagónico de las ή en el acoplamiento 
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y modelamiento multiescala. Tanto en el modelo del reactor como en el del nivel celular 

deben aparecer las ή, cuyo valor es el mismo para ambas escalas.  

 

 

Figura 1-20: Acoplamiento entre el modelo del reactor y el modelo a nivel celular. 

Elaboración propia.   

En la literatura se han reportado algunos esfuerzos de modelamiento multiescala con 

diferentes características. Vrábel et al. (2001), acoplaron un modelo de compartimentos a 

una cinética que resume diferentes rutas de carbono central para E. coli en pocas 

ecuaciones. Los resultados estaban destinados a predecir el cambio de concentración de 

metabolitos extracelulares en el reactor. Por otro lado, Lapin et al. (2006) realizaron una 

simulación CFD a un reactor de 900 L acoplado con un modelo cinético para una red 

metabólica reducida con solo 6 metabolitos. En los resultados de dicho trabajo, se hace 

una comparación con un trabajo anterior y se muestra la dinámica para la concentración 

intracelular de estos 6 compuestos; no obstante, no se coteja con valores experimentales. 

Además, estos perfiles solo se ilustran para una ventana de tiempo de unos cuantos 

segundos; ya que el modelamiento por CFD restringe la escala de tiempo.  
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Haringa et al. (2018) por su parte, utilizaron un modelo cinético reducido para carbono 

central que no tiene en cuenta reacciones individuales del metabolismo como tal, sino 

«pools» de carbono.  Estos autores se enfatizaron en construir perfiles dinámicos para las 

ή de sustratos y productos; además de perfiles para los «pools» de carbono y 4 

metabolitos. Originalmente, este modelo cinético está validado con datos experimentales, 

pero no tiene en cuenta la concentración de metabolitos intracelulares (a excepción de 

ATP) (Tang et al., 2017).  

Más recientemente, Hajian et al. (2020) acoplaron un modelamiento CFD con un modelo 

de caja negra que definen las velocidades ή tanto para sustratos como productos. El 

microorganismo considerado fue levadura. Los resultados ilustran perfiles de 

concentración a lo largo del tanque para compuestos extracelulares como ὅὕ ȟὕ y etanol. 

Allí se consideran ciertas cuestiones para el diseño y escalado (scale-down) de un 

biorreactor industrial, señalando zonas importantes como el punto de alimentación o la 

región cerca de los bordes de los agitadores. 

En conclusión, los anteriores trabajos muestran un interés por realizar un modelamiento 

multiescala, siguiendo algunos enfoques particulares en las descripciones matemáticas, 

en especial para la parte cinética. En cada uno de ellos se observa la necesidad de 

investigar este tema y que existen diversas limitaciones para realizar un acoplamiento de 

un modelo macro con uno micro en el área de bioprocesos. En ese orden de ideas, el 

presente trabajo busca investigar y desarrollar el acople de un modelo de biorreactor con 

un modelo cinético para observar las respuestas y limitaciones brindadas para el diseño.  

 

1.6 Problema de investigación y objetivos 

1.6.1 Planteamiento del problema 

 

¿Cómo se alteran tanto el rendimiento como la selectividad de un bioproceso en un reactor 

agitado con presencia de gradientes de concentración y cuál es su impacto sobre el 

metabolismo central de carbono? 
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1.6.2 Hipótesis 

Una parte fundamental para desarrollar un bioproceso es conocer con solidez el 

funcionamiento biológico del microorganismo y, por consiguiente, estudiar el 

comportamiento cinético de ciertas reacciones relevantes y cómo influyen las condiciones 

de operación en la actividad celular. En consecuencia, el planteamiento de un modelo 

cinético a partir de datos experimentales permitirá conocer la dinámica para predecir más 

apropiadamente el rendimiento y la selectividad en un bioproceso en el cual existen 

gradientes de concentración. Además, los datos correspondientes a la dinámica de 

concentración intracelular de metabolitos y el respectivo modelo cinético serán suficientes 

para describir adecuadamente el comportamiento del fenotipo estudiado. 

1.6.3 Objetivos 

 

Á Objetivo general 

 

Evaluar el comportamiento del metabolismo central frente a gradientes de concentración 

debidos a una hidrodinámica no ideal en un biorreactor a través del acoplamiento de un 

modelo cinético con un modelo hidrodinámico. 

 

Á Objetivos específicos 

 

1. Construir un modelo cinético que represente el metabolismo de carbono 

central acoplado al metabolismo de carbohidratos de reserva con base en 

datos experimentales de cultivos dinámicos de Saccharomyces cerevisiae. 

 

2. Plantear y acoplar un modelo hidrodinámico para un biorreactor agitado con 

un modelo cinético, siguiendo un enfoque de modelamiento multiescala. 

 

3. Proponer un escenario de operación que permita optimizar los rendimientos 

por mol de sustrato y mol de biomasa en el biorreactor. 

  



Metodología 53 

 

2. Metodología 

2.1 Modelo de compartimentos 

En el presente trabajo se adoptó el modelo de Vrábel (Vrábel et al., 1999, 2000) de 

compartimentos para cuantificar los gradientes de concentración en un biorreactor 

industrial. Es decir, se tomaron las ecuaciones empleadas por estos autores para CF, IF y 

EF. Además, se adoptó la misma geometría del tanque usado en ese artículo para el 

desarrollo del modelo. Esta configuración se ilustra en la Figura 2-1. La razón para optar 

por esta geometría exactamente se basa en que el modelo fue validado por Vrábel para 

un tanque existente físicamente con estas características y se desea que los resultados 

generados en este trabajo sean lo más ajustados a los reportados anteriormente para 

realizar el acople con el modelo cinético. Considerar un reactor con estas mismas 

características no ha sido ajeno para otros autores, como es el caso de Pigou & Morchain 

(2015). 

 

Figura 2-1: Configuración del reactor adoptada para la implementación del modelo 

Elaboración propia. 
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Las características del biorreactor de la Figura 2-1 se resumen en la Tabla 2-1. El volumen 

total de trabajo es de ςς ά . Sin embargo, como el modelo de Vrábel tiene en cuenta una 

simetría axial, el volumen considerado para los cálculos fue de ρρ ά . El tipo de impulsores 

son turbinas Rushton que desplaza el fluido en dirección radial hacia las paredes del 

tanque. Por otro lado, la relación entre la distancia entre los agitadores y el diámetro de 

estos es ligeramente mayor a 2 
Ȣ

Ȣ
ς, lo que significa que el patrón de flujo 

corresponde al mostrado por la Figura 1-3. Esto es importante porque es la base del 

planteamiento de la estructura de compartimentos seguida por Vrábel y adoptada en esta 

tesis. Por último, en la Figura 2-1 se enumeran 5 zonas del reactor: 4 de ellas tienen que 

ver con las regiones delimitadas por los agitadores y la otra considera el loop formado en 

la parte superior del reactor cuando hay inyección de aire (aquí llamado zona A). 

 

Tabla 2-1: Características de la geometría del reactor. 

Especificación Valor 

Forma del reactor Cilíndrico 

Volumen de trabajo ςςά  

Diámetro del tanque ςȢρ ά 

Altura de trabajo φȢυυ ά 

Tipo de impulsores Turbina Rushton de disco. Flujo radial 

Número de agitadores τ 

Distancia entre agitadores ρȢτφά 

Diámetro del impulsor πȢχά 

 

En el modelo desarrollado en esta tesis se consideró un proceso aeróbico, en el cual el 

aire entra por el fondo del tanque. La presencia de gas cambia tanto las ecuaciones de 

diseño como la forma en que se debe establecer la estructura compartimental. Por 

consiguiente, el número de compartimentos suficientes para realizar el modelo es de un 

total de 70: 15 compartimentos para la región de cada agitador (como son 4 regiones, esto 

representa 60 compartimentos) y 10 para el loop que hay en la parte superior del tanque, 

originado por la presencia de aire. En la Figura 2-2 se observa el conjunto de 

compartimentos que representan la parte superior del reactor (Zona A y Zona 4). 
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Figura 2-2: Estructura de compartimentos para la parte superior del biorreactor (Zona A 

y Zona 1). Elaboración propia. 

 

Con el fin de tener más claridad, las variables calculadas para el agitador Rushton del 

fondo del reactor (primer agitador ubicado en zona 1 del reactor) se nombraron con el 

subíndice «b» (i. e. ὖ ȟὉὊȟὅὊ…) para distinguirlas de las variables calculadas para las 

regiones de los otros tres agitadores. Además, como la interacción entre la zona 1 y la 

zona 2 se da mediante EF a través de los compartimentos 51 hasta el 60 e IF entre los 

compartimentos 53 y 58 (ver Figura 2-3), se supuso que estos flujos son precisamente EF 

e IF —y no EFb e IFb —. 
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Figura 2-3: Representación de compartimentos para las regiones del primer, segundo y 

tercer agitador del reactor. Elaboración propia. 

 

El modelo de compartimentos se realizó en el software gPROMS® de la empresa PSE, ya 

que este programa permite implementar un modelo multiescala de forma más sencilla. Esto 

con el propósito de más adelante acoplarse con el modelo cinético. Por otro lado, los datos 

necesarios para los cálculos como la velocidad de los agitadores y el caudal de gas se 

tomaron como referencia del artículo de Pigou & Morchain (2015). 
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Á Tiempo de Mezcla: Como parte de realizar un análisis del modelo de compartimentos, 

se tuvo en cuenta la simulación del tiempo de mezcla para el reactor de la Figura 2-1. 

Además, el objetivo también fue tener una impresión inicial del comportamiento y de 

los resultados entregados por este modelo.  Para esto, se simuló la adición de cierta 

concentración de trazador en el tanque; se supuso que la alimentación se daba en uno 

de los tres puertos de muestreo que tiene el reactor (Figura 2-1).   

 

Con el propósito de hacer este cálculo, se tomó la ecuación del balance de masa para 

cada compartimento —ec. (1-10.1)— y se dio el valor de cero al término reactivo y de 

transferencia de masa gas líquido. De ahí, se obtuvieron tres gráficas que muestran el 

tiempo necesario que le toma al tanque llegar a una concentración uniforme en todo el 

espacio, según el punto de alimentación.  

 

Á Resultados preliminares del modelo de compartimentos. El objetivo fue observar 

los gradientes de concentración generados en el tanque, y cómo se afecta la velocidad 

de crecimiento y la producción de biomasa. Se empleó una cinética simple de Monod 

para realizar este proceso. En concreto, se utilizó la ec. (1-10.2) sin el término de 

transferencia de masa y sabiendo que ή ʈ. Se supuso que ʈ πȢτς Ὤ  y ή se 

tomó como lo indica la ec. (2-1); es decir, con la ayuda del rendimiento se calcula la 

velocidad específica para el consumo de glucosa extracelular, con ὣ πȢτψυσ: 

ή
ρ

ὣ
ʈȠ      ὣ 

Ὣ

Ὣ
 

(2-1) 

 

La concentración inicial de glucosa se tomó con base en el trabajo de Suarez-Mendez 

(2015) y corresponde a 0.033 g/l. La simulación se realizó para una operación continua 

y los flujos de entrada y salida se tomaron de tal forma que la tasa de dilución es 0.1 

Ὤ . El proceso simulado corresponde al inicio de una operación de un quimiostato 

después de haberse realizado un batch. En total el proceso se simuló para un total de 

30 horas para evidenciar el alcance del estado estacionario por parte de la 

concentración de la biomasa. Para las gráficas de los demás gradientes solo se 

muestran hasta las 20 horas. 
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2.2 Modelo cinético 

 

Para el desarrollo del modelo cinético se tomaron los datos experimentales obtenidos por 

Suárez-Méndez (2015) para el cambio de concentración de metabolitos en el tiempo. En 

ese trabajo de investigación se recolectaron estos datos para el metabolismo de carbono 

central de la levadura bajo dos condiciones de perturbación del alimento: una perturbación 

leve y otra fuerte con una concentración de glucosa de 7.5 g/l y 15 g/l, respectivamente. 

Ya que los resultados allí obtenidos se reportaron en gráficas, se usó el software libre 

Engauge Digitizer para adquirir de ellas datos numéricos en Excel. Cabe mencionar que 

los datos experimentales en Suárez-Méndez (2015) se reportaron en unidades de 

ʈάέὰȾὫὈὡ y se realizó una conversión de unidades a milimolar (άὓ) para esta tesis. Solo 

se tomaron los datos correspondientes a la perturbación fuerte. 

Luego, se desarrolló el modelo cinético para Saccharomyces cerevisiae que abarca la 

glucólisis (vía Embden-Meyerhof), la ruta de las pentosas fosfatos y el metabolismo de 

carbohidratos de reserva que comprende la síntesis y degradación tanto de la trehalosa 

como del glucógeno (ver Figura 2-4). 
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Figura 2-4: Reacciones consideradas en el modelo cinético del presente trabajo. 

Adaptado de (Tripodi et al., 2015). 

Para el modelo se asume la expresión cinética del consumo (uptake) de glucosa de la ec. 

(2-2). Esta expresión es hiperbólica y se asemeja a la ecuación de Michaelis-Menten. La 

concentración de glucosa en el reactor en esta expresión se denota con el subíndice «ex» 

para diferenciarlo de la concentración de glucosa intracelular. ή se utilizará como el 

parámetro de unión entre el modelo cinético y el modelo de compartimentos. 

ή
ήȟ Ὃὰὧ

ὑ Ὃὰὧ
 

(2-2) 

ήȟ ȡὺὩὰέὧὭὨὥὨ ὩίὴὩὧþὪὭὧὥ άÜὼὭάὥ ὨὩ όὴὸὥὯὩ ὨὩ ὫὰόὧέίὥȠὑȡὧέὲίὸὥὲὸὩ ὨὩ ὨὭίέὧὭὥὧὭĕὲ 

Ὃὰὧ ȡὧέὲὧὩὲὸὶὥὧὭĕὲ ὨὩ Ὣὰόὧέίὥ ὩὼὸὶὥὧὩὰόὰὥὶȢ 

El modelo cinético y la estimación de parámetros (método máxima probabilidad) se 

implementaron en el software gPROMS. En primer lugar, se emplearon las expresiones 

desarrolladas por Smallbone et al. (2013) para describir la glucólisis. En este trabajo se 

modeló solo la isoenzima principal que cataliza cada reacción de esta ruta, aunque estos 

autores tienen ecuaciones para cada una de ellas.  

En el artículo de Smallbone et al. (2013) se presentan concentraciones para las distintas 

isoenzimas de la glucólisis en Saccharomyces cerevisiae. Por tanto, para la presente tesis 
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se asume que la isoenzima principal es la de mayor concentración. Como ejemplo, en la 

Tabla 2-2 se muestra la concentración de las tres isoenzimas para la hexoquinasa de la 

levadura. Estos datos fueron obtenidos para un único estado celular. Allí se ve que Hxk2 

es la de mayor número de moléculas por célula; luego, se tomó la expresión cinética para 

ella, la cual tiene en su formulación este valor numérico de concentración de enzima.  

 

Tabla 2-2:  Concentración de isoenzimas para la hexoquinasa de la levadura. Adaptado 

de (Smallbone et al., 2013). 

Isoenzima Moléculas/célula 

Glk1 136000 

Hxk1 50500 

Hxk2 185000 

 

Luego, la red metabólica se extendió, incorporando las expresiones cinéticas de Messiha 

et al. (2014) para la ruta de las pentosas fosfato y las de Smallbone et al. (2011) para el 

metabolismo de la trehalosa. En el primer artículo, los autores emplean ecuaciones con 

base en la concentración de isoenzima. Por tanto, brindan una tabla con estos valores para 

todas las isoenzimas de las pentosas fosfato en la levadura.  Nuevamente, en esta tesis 

se tomaron las mayores concentraciones de isoenzimas para cada paso, con el fin de 

utilizarlas en las expresiones cinéticas.  

Los artículos de Messiha et al. (2014) y Smallbone et al. (2011-2013) fueron seleccionados 

para el desarrollo del modelo cinético, gracias a que sus expresiones cinéticas están 

descritas con minuciosidad, pues contienen información de las regulaciones metabólicas y 

de los mecanismos de reacción catalizados por las enzimas.   

En la literatura no se encontró un modelo cinético para el metabolismo del glucógeno en 

S. cerevisiae. Notoriamente, en algunos artículos se omite la síntesis y degradación de 

este polímero; a lo sumo este metabolismo se considera como un sumidero de glucosa. 

Existe una dificultad en plantear un modelo para el glucógeno que reside en describir las 

regulaciones de las enzimas encargadas de catalizar las reacciones. Primero, porque la 

glucógeno sintasa (Gsy) y la glucógeno fosforilasa (Gph) son enzimas alostéricas que 

presentan cambios configuracionales y cuyas actividades están sumamente reguladas por 
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ciertos metabolitos. Segundo, porque no hay disponibilidad de datos experimentales para 

los polímeros de glucosa que son precursores para la síntesis del glucógeno. 

En esta tesis se implementó la teoría MWC para modelar tanto Gsy como Gph. Se hizo 

énfasis en la derivación de las expresiones cinéticas para estas dos enzimas, pues son las 

más reguladas del metabolismo del glucógeno. Las demás reacciones se consideraron de 

primer orden, atendiendo a que no hay disponibilidad de datos para los precursores que 

participan en la síntesis de glucógeno.  

Á Glucógeno sintasa (Gsy): Es necesario conocer los posibles activadores o inhibidores 

de esta enzima. Para esta tarea, se tuvo como apoyo bases de datos como BRENDA 

y Uniprot. Generalmente, los estudios que reportan estas posibles interacciones de la 

enzima con distintos compuestos se hacen in vitro y no in vivo. Para este caso, se 

encontró que algunos intermediarios del ciclo de Krebs pueden ser inhibidores de 

GSY2, sin embargo, esto se da a concentraciones muy altas de estos metabolitos —

0.2M—(Rothman & Cabib, 1967a); mientras que las concentraciones intracelulares son 

de hasta 100 veces menos. 

 

Á Glucógeno fosforilasa (Gph): Para esta enzima también se consultó en bases de 

datos como BRENDA y Uniprot para la información acerca de los efectores. La 

regulación por AMP comienza a ser importante a partir de una concentración de este 

metabolito cercano a los 10mM (Tanabe et al., 1987a). Como en los datos 

experimentales que se tienen, esta concentración no supera los 1mM, no se tuvo en 

cuenta en la cinética. La glucosa intracelular tiene una baja actividad inhibidora 

respecto a compuestos como UDPGlc y Glc6P; por tanto, esta regulación no se 

consideró. De hecho, UDPGlc y Glc6P representan la mayor actividad inhibitoria para 

la glucógeno fosforilasa, comparados con otras moléculas (Tanabe et al., 1987b). 

Ahora bien, UDPGlc es un inhibidor competitivo de Glc1P; no obstante, para el modelo 

MWC este tipo de inhibición no es sencillo de encajar. Por tal motivo y por simplicidad, 

no se tomó en cuenta. 

 

Aparte de las rutas mencionadas, se consideraron otras reacciones complementarias para 

cerrar el modelo. En primer lugar, se tuvo en cuenta reacciones de interconversión entre 

los nucleótidos de adenina ATP, ADP y AMP, con el propósito de que el modelo responda 
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a la demanda de estos compuestos por parte de algunas reacciones. Asimismo, fue 

necesario añadir un paso de UDP a UTP. Por otro lado, se consideró un sumidero de Ὃὰὧφὖ 

con consumo de ATP que emula el flujo de carbono hacia otras rutas metabólicas no 

consideradas en el presente trabajo. Por último, ya que el modelo no cuenta con el ciclo 

de Krebs ni reacciones de formación de etanol, lactato, etc., se destinó una última reacción 

que funcionara como un sumidero para el piruvato.  Las anteriores reacciones, se resumen 

en la Tabla 2-3. 

 

Tabla 2-3: Reacciones complementarias en el modelo. 

Reacción Descripción 

ὃὈὖO ὃὝὖ ATP sintasa 

ὃὝὖ O ὃὈὖ ATPasa 

ὃὝὖὃὓὖ ᵶςὃὈὖ Adenilato quinasa 

ὟὈὖὃὝὖ ᵶὟὝὖὃὈὖ Difosfato quinasa 

Ὃὰὧφὖ 
ᴼ
ựựựựựự  sumidero 

ὖώὶ O  sumidero 

 

El modelo implementado brinda resultados para todos los metabolitos de las rutas 

metabólicas incorporadas en este trabajo. Después de analizarlos, se modificaron algunas 

expresiones cinéticas de acuerdo con la teoría. Estos ajustes se realizaron teniendo en 

cuenta las regulaciones de las enzimas y los mecanismos de reacción.  Estas posibles 

regulaciones se consultaron a través de bases de datos como BRENDA y UNIPROT. Para 

deducir los mecanismos de reacción se tomó información de la literatura; en caso de que 

no hubiese información disponible, se asumió un probable mecanismo. 

Así, en total, el modelo contó con 34 reacciones: 14 de ellas reversibles y 20 irreversibles. 

El número total de datos experimentales tomados de Suarez-Mendez (2015) fue de 582 

para la perturbación fuerte y 404 para la perturbación suave. Por otro lado, cabe resaltar 

que algunas expresiones cinéticas para estas reacciones necesitan el valor de la constante 

de equilibrio.  Estos datos se hallan en los artículos previamente mencionados o en la 

plataforma eQuilibrator, que es una base de datos que proporciona datos fisicoquímicos; 
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entre ellos, la constante de equilibrio a condiciones estándar para la mayoría de las 

reacciones biológicas (Flamholz, 2018). 

Á Estimación de parámetros: La estimación de parámetros se realizó con la 

herramienta implementada en gPROMS para este fin. Este software realiza la 

estimación mediante el método de hallar la máxima probabilidad en que el modelo 

predice los datos experimentales (maximum likelihood). Esta herramienta necesita que 

se proporcione la varianza de estos puntos muestrales, con el fin de poder implementar 

la ec. (1-29). Además, es imprescindible brindarle al software valores iniciales de los 

parámetros que se necesiten estimar. Los datos reportados en los artículos de Messiha 

et al. (2014) y Smallbone et al. (2011-2013) para los parámetros, se tomaron como 

valores iniciales. Para los parámetros del modelo del metabolismo de glucógeno y 

parámetros no reportados de otras rutas, los valores iniciales se supusieron 

arbitrariamente. 

 

El número total de parámetros a estimar en el modelo fue de aproximadamente 130. 

La estrategia adoptada consistió en estimar 5 parámetros por corrida del modelo, 

fijando los 125 restantes. Si el software estadísticamente estimaba correctamente 

estos 5 parámetros, se procedía a fijarlos y proseguir con otros 5. Este proceso es 

iterativo, pues también se realizó para distintas combinaciones de parámetros. 

Finalmente, el valor de cada parámetro estimado por gPROMS se encuentra dentro de 

un rango (límite superior e inferior).  

 

2.3 Acoplamiento del modelo de compartimentos con el 

modelo cinético 

Para el análisis de sensibilidad se modificó la velocidad de agitación de los impulsores en 

cuatro valores: 60 rpm, 120 rpm, 180 rpm y 240 rpm.  Los resultados obtenidos allí se 

simularon para un tiempo total de 30.05 min. Se simuló un pulso análogo al realizado 

experimentalmente por Suarez-Mendez (2015) en donde la entrada de alimento al reactor 

se hace solo en 0.55 min y la salida del efluente solo hasta los 5 min. 
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En el análisis de tiempos característicos la gráfica se presenta en escala logarítmica, con 

el fin de visualizar todas las escalas de los tiempos de los subprocesos implicados. Por 

otro lado, para el análisis de varios pulsos, se consideró la misma perturbación, pero tres 

veces; es decir el primer pulso se realizó al tiempo 0 min, el segundo al tiempo 30.05 min 

y el tercero al tiempo 60.10 min. Por tanto, el tiempo total simulado fue de 90.15 min.   

 

Á Visualización de resultados: Para la presentación de los resultados brindados por el 

modelo de compartimentos y el acoplamiento se usó el software Matlab, debido a su 

practicidad para elaborar figuras más estructuradas como mapas de calor. Inicialmente, 

se exportaron los datos numéricos de gPROMS a Excel. Luego, desde Matlab se usó 

la herramienta de importación de datos.  
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3. Resultados 

 

3.1 Modelo del biorreactor 

 

En los siguientes apartados se presentan los resultados obtenidos de la implementación 

del modelo de compartimentos. En primer lugar, se evaluó el modelo sin tener en cuenta 

el término reactivo ni el de transferencia de masa (aunque se considera presencia de gas 

en el medio) para analizar el tiempo de mezcla en la geometría propuesta para el reactor. 

También, se hace una comparación con la respuesta generada por Pigou & Morchain 

(2015) para este parámetro. Después, se ilustran resultados preliminares en donde se 

asume una cinética simple, con el fin de observar y analizar los gradientes de 

concentración generados a lo largo del reactor. 

3.1.1 Tiempo de mezcla 

Inicialmente, se evaluó el tiempo de mezcla para el biorreactor considerado, usando el 

modelo de compartimentos.  En la Figura 3-1 se ilustra el perfil de concentración para un 

trazador que hipotéticamente es detectado en sensores ubicados en el puerto superior, 

medio e inferior del reactor. La inyección del trazador se hace justamente en estos mismos 

puertos. En cada imagen de la Figura 3-1 se observa el «overshoot» de concentración que 

se alcanza para el puerto en el que se hace la alimentación. En los tres casos la 

concentración relativa sube hasta un valor cercano a 60, la cual indica que la magnitud de 

la concentración es cercana a 60 veces el valor de concentración que se obtendría cuando 

el sistema está completamente homogéneo en el infinito. 
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La Figura 3-1a muestra el caso en el que el trazador es alimentado en el puerto superior. 

Se nota que el tiempo de mezcla es aproximadamente 150 s. Este resultado es similar si 

el trazador se alimenta en el puerto inferior, tal como se observa en la Figura 3-1c. Por su 

parte, si la inyección se realiza en el puerto de en medio, el tiempo de mezcla se reduce a 

70 s (Figura 3-1b). Este resultado es acorde con los datos experimentales expuestos por 

Vrábel et al. (1999), los cuales afirman que el tiempo de mezcla disminuye hasta en un 

50% si el trazador se inyecta en el medio del reactor.  Este hecho es relevante para el 

diseño, pues es aconsejable alimentar el biorreactor en un punto central para tener un 

tiempo de mezcla menor.  

 

 

a) b) 

c) 

Figura 3-1: simulación del tiempo de mezcla para el biorreactor. La concentración del 

trazador es detectada tanto en el puerto superior, medio e inferior. La inyección del 

trazador es realizada en el a) puerto superior, b) puerto de en medio o c) puerto inferior. 

El pulso se hace a los 0.5s. Elaboración propia. 
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De cierta manera es previsible este resultado ya que, si se inyecta el trazador en la parte 

superior o inferior del reactor, el tiempo de homogenización será mayor debido a que la 

distancia que debe recorrer el compuesto químico es igual a la altura del líquido de trabajo. 

Además, que las turbinas Rushton consideradas acá son agitadores radiales y no axiales. 

Por otro lado, si la inyección del trazador es cerca de la parte central del reactor, entonces 

la homogenización se lograría con mayor facilidad y en un menor tiempo.  

La gráfica obtenida por Pigou & Morchain (2015) para la alimentación del trazador en el 

puerto superior es similar a la reportada en esta tesis (Figura 3-1). Por consiguiente, los 

resultados obtenidos aquí coinciden con los de estos autores. Estos resultados son de esta 

manera un indicador de que el modelo implementado del biorreactor es confiable para 

evaluar los resultados; por ejemplo, cuando se acople con el modelo cinético. 

En la Tabla 3-1 se muestran los valores calculados para los tres flujos. Lo primero a 

destacar es que la principal contribución está dada por el flujo de circulación ὅὊȟὅὊ y el 

flujo de intercambio ὉὊ ώ ὉὊ. El flujo inducido ὍὊ ώ ὍὊ es un leve aporte del intercambio 

hidrodinámico ya que, en este caso, la potencia neumática comparada con la potencia 

mecánica entregada por el agitador es más baja.   

 

Tabla 3-1: Datos calculados para los tres flujos principales para el análisis de tiempo 

de mezcla. 

Flujo  Valor calculado 
□

▼
 

ὉὊ πȢςσς 

ὉὊ πȢςςρ 

ὅὊ πȢσψσ 

ὅὊ πȢσυψ 

ὍὊ πȢπςπ 

ὍὊ πȢπςρ 

 

Cabe notar que ὅὊ es menor que ὅὊ, al igual que ὉὊ es menor que ὉὊ, debido a que el 

agitador del fondo recibe la mayor cantidad de aire, haciendo que la potencia suministrada 

al fluido se vea disminuida — el gas crea cavidades detrás de las paletas de la turbina; 



68 Tesis de Investigación  

 
mientras más sea el caudal de aire, estas cavidades aumentan más en tamaño, lo que 

ocasiona un menor desempeño del agitador (Doran, 2012)—. Finalmente, ὍὊ es un 5% 

mayor que ὍὊ, debido a que este flujo por definición está asociado con la presencia de gas; 

y como la turbina Rushton del fondo recibe más aire, se aumenta su valor.  

3.1.2 Simulación del modelo de compartimentos con el término 
reactivo 

En esta sección se incorpora el término reactivo del balance de masa para entender 

preliminarmente los resultados que arroja el modelo. Para ello, se supuso inicialmente que 

el biorreactor tiene un microorganismo que crece a una velocidad descrita por la expresión 

de Monod. El término de transferencia de masa gas-líquido se cancela, pues se asume un 

proceso anaeróbico. Los resultados preliminares presentados en esta sección aún no 

incorporan el real modelamiento multiescala que se pretende alcanzar con esta tesis, por 

tanto, acá se considera una cinética sencilla, con el fin de probar solamente la respuesta 

del modelo de compartimentos y los perfiles de concentración generados. 

De esta manera, se definió un flujo de entrada y uno de salida del reactor; ambos con 

valores iguales. La idea es tener una operación continua que no cambie el volumen del 

tanque, pues el modelo lo supone constante para cada compartimento. Con base en los 

resultados del tiempo de mezcla, se estableció que una entrada apropiada para el alimento 

se ubica precisamente en el puerto medio del biorreactor. Para el flujo de salida, se asume 

que este se toma del fondo.  De esta forma y solo para dos compartimentos —uno en el 

que va la entrada de alimento y el otro en donde está la salida—, se tuvo que adicionar un 

término a la ecuación de balance de masa, ec. (3-2.1) y ec. (3-2.2), respectivamente: 

‬ὅ

‬ὸ
ή ὢ

ρ

ὠ
ὓ ȟ ὅ

ὅ

ὠ
ὓ ȟ  

ὅὺ

ὠ
 (3-2.1) 

 

‬ὅ

‬ὸ
ή ὢ

ρ

ὠ
ὓ ȟ ὅ

ὅ

ὠ
ὓ ȟ

ὅ ὺ

ὠ
 (3-2.2) 

   ὅ ȡὧέὲὧὩὲὸὶὥὧὭĕὲ ὨὩὰ ὪὰόὮέ ὨὩ ὩὲὸὶὥὨὥ ὨὩ ὭȠ ὺȡὪὰόὮέ ὺέὰȢὩὲὸὶὥὨὥȠ ὺȡὪὰόὮέ ὺέὰȢίὥὰὭὨὥ  

   ὭȡὫὰόὧέίὥ έ ὦὭέάὥίὥ 
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La ec. (3-2.1) es la expresión para el compartimento en donde se adiciona el flujo de 

alimento. Es claro que el término añadido depende de un flujo volumétrico de entrada y de 

la concentración del componente Ὥ que va en ella. En este caso, el compartimento 

específico que cumple este balance es el número 35. Del otro lado, está la ec. (3-2.2) para 

el flujo de salida. Aquí cabe resaltar que el término nuevo depende de la concentración del 

componente Ὥ en ese compartimento en el tiempo ὸ; es decir, es una variable y no una 

constante como ocurre para la ecuación anterior. Así mismo, aparece un flujo volumétrico 

de salida. Particularmente, para esta simulación, el compartimento que cumple este 

balance es el número 70.  

 

Tabla 3-2: Datos calculados para los tres flujos principales en la simulación del modelo 

con el término reactivo. 

Flujo Valor calculado 
□

▼
 

ὉὊ ὉὊ πȢςσπ 

ὅὊ ὅὊ πȢτρς 

ὍὊ ὍὊ πȢπππ 

 

Inicialmente, se muestran los valores para los tres flujos principales del modelo en la Tabla 

3-2.  Debido a que no hay presencia de gas, todos los flujos son de igual magnitud tanto 

para el agitador del fondo como para los otros tres. Por la misma razón, el flujo inducido 

se hace cero. CF es mayor al calculado en el apartado anterior, ya que la formación de 

cavidades de gas en las hojas de las turbinas sería demasiado baja o simplemente no 

sería posible; esto significa que la potencia entregada al líquido será mayor, lo que se 

refleja a su vez un flujo de circulación mayor. 

Finalmente, el valor de EF en el caso sin gas es cercano al caso inicial con presencia de 

gas; esto indica que su magnitud no depende considerablemente de la presencia o no de 

gas. La formulación matemática para EF se basa en la teoría de flujo turbulento y se podría 

afirmar que el aire no influye mayoritariamente en la formación de eddies y en la disipación 

de energía en condiciones de turbulencia.  



70 Tesis de Investigación  

 
En la Figura 3-2 se muestra el perfil de biomasa para tres compartimentos distintos. La 

Concentración inicial es 3.64 g/l, tomando valores de referencia de  Suarez-Mendez (2015) 

y con el propósito de observar cómo se llega al estado estacionario. Los flujos volumétricos 

de entrada y salida se establecieron de tal forma que la tasa de dilución fuera 0.1 Ὤ . 

 

Figura 3-2: Perfil de concentración de biomasa para tres compartimentos en una 

operación de reactor continua. Elaboración propia 

Al cabo de 30 h, la concentración de biomasa está alcanzando el estado estacionario a un 

valor de 7.2 g/l. El compartimento 70 se diferencia levemente de los otros dos, puesto que 

es allí en donde se retira el flujo del reactor y la concentración es un poco menor. No 

obstante, esta distinción es mínima. Comparado con el sustrato (Figura 3-3), la 

concentración de biomasa inicial es dos órdenes de magnitud más alta que la de glucosa. 

Además, la velocidad de crecimiento se mantiene alta (en un rango 0.1 Ὤ  - 0.2 Ὤ ). Por 

estas dos razones, los gradientes en el reactor no son notorios para la biomasa. 

La Figura 3-3 muestra el mapa de calor que representa los gradientes de concentración 

de glucosa en diferentes instantes de tiempo (0s, 10s, 100s, 1000s, 10000s, 72000s).  Los 

rectángulos amarillos indican la entrada de alimento (compartimento 35) y los rojos el flujo 

de salida (compartimento 70).  
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Figura 3-3:  Mapas de calor de los gradientes de concentración de glucosa en el 
biorreactor a diferentes tiempos. 

 

El valor inicial de concentración de glucosa se estableció en 0.033 g/l como lo evidencia el 

mapa de calor para 0s. Para los demás tiempos, la zona 3 del reactor es la que mantiene 

la mayor concentración de glucosa, debido que es allí donde se encuentra el 
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compartimento en el que se hace la alimentación. Por su parte, la zona 1 conserva la menor 

concentración en cada perfil, pues es la zona más alejada del punto de inyección de 

sustrato y, además, allí se encuentra la extracción de fluido del reactor.  

Desde los 0s a 1000s la concentración en el reactor aumenta y alcanza un punto máximo 

en los 1000s. En este rango de tiempo la velocidad de adición de sustrato es mayor a la 

de consumo por parte del microorganismo y de ahí que se acumule la glucosa extracelular. 

A partir de allí, la concentración de sustrato llega al punto en el que causa que el «uptake» 

sea mayor a la velocidad de alimentación, ocasionando que esta concentración comience 

a disminuir hasta llegar al estado estacionario. Es por ello que a las 20h se observa que la 

concentración en el tanque alcanza un valor promedio (0.037g/l) cercano al valor inicial. 

Esto es, cerca de 2 tiempos de residencia del reactor. Típicamente para un quimiostato, el 

estado estacionario se empieza a alcanzar entre 3 y 4 tiempos de residencia, sin embargo, 

luego de los dos primeros recambios del reactor ya se puede observar que la operación se 

da en las cercanías del punto de estado estacionario. Tradicionalmente en la literatura se 

ha reportado que el estado estacionario perfecto se alcanza pasados los 5 tiempos de 

residencia (Yavari et al., 2019). 

Cabe destacar que los gradientes de concentración de glucosa no desaparecen; en cambio 

se mantienen durante el tiempo. Esto debido a que siempre se tiene la condición de 

alimentación y remoción de medio. Esto sugiere que tanto la velocidad de consumo de 

glucosa como el fenómeno de mezcla son significativamente influyentes en los gradientes 

de concentración. En el proceso existen diferentes subprocesos que determinan los 

resultados aquí generados. Esto se puede analizar mejor a través de los cálculos de los 

tiempos característicos. Aquí se distinguen 4 subprocesos principales: adición de sustrato, 

tiempo de mezcla, el consumo de sustrato por parte del microorganismo y la remoción de 

efluente. Este análisis se aborda concretamente en la sección 3.3 donde se muestran los 

resultados del acople entre el modelo de compartimentos y el modelo cinético. 

Adicional a los resultados obtenidos para la concentración de glucosa, se construyeron 

mapas de calor para la velocidad de crecimiento de las células, con el fin de hacer un 

análisis similar. En la Figura 3-4 se ilustran los perfiles para esta variable a diferentes 

tiempos: 0s, 10s, 100s, 1000s, 10000s, 72000s. Nuevamente, los rectángulos amarillos y 

rojos representan los compartimentos en donde se encuentran el flujo de entrada y salida 

respectivamente. Respecto a los parámetros de la ecuación de Monod, la velocidad 
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máxima se estableció en ʈ πȢτς Ὤ  (Hahn, 2020). Como el flujo de entrada y salida 

es tal que la tasa de dilución es 0.1 Ὤ , al inicio en t = 0s, el crecimiento de biomasa se 

asume cercano al valor de la operación continua.  

 

Figura 3-4:  Mapas de calor para µ (velocidad específica de crecimiento celular) a 

diferentes tiempos.  

 

El flujo de alimento de una solución altamente concentrada de glucosa en el biorreactor 

genera un aumento en la concentración de sustrato, que a su vez resulta en una mayor 
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velocidad de crecimiento del microorganismo, especialmente en los alrededores del puerto 

de alimentación. Para cada perfil, ʈ es mayor en la zona 3 del reactor, pues es allí en donde 

se hace la alimentación y, por tanto, hay mayor disponibilidad de sustrato. Similarmente al 

caso de la glucosa, se alcanza un máximo en el reactor alrededor de los 1000s. Después 

de este tiempo, se va retornando al estado estacionario en donde ʈ  cada vez se acerca 

más a la tasa de dilución. En promedio sobre todos los compartimentos, se tiene un valor 

de ʈ πȢρπχ Ὤ  en el tanque luego de 20 h. Al igual que con la glucosa, los gradientes de 

concentración permanecen en el tiempo debido a que la expresión para  ʈ  depende 

directamente de la concentración de sustrato. Cabe mencionar que la velocidad nunca 

alcanza el valor máximo (0.42 Ὤ ) para este caso donde la alimentación se hace en el 

puerto de en medio del reactor, aunque la concentración de entrada del alimento es alta 

(15 g/l). Es posible que se pueda alcanzar el máximo crecimiento de biomasa si la 

alimentación se hace en otra zona del biorreactor, ya que el tiempo de mezcla y, por tanto, 

los gradientes de glucosa aumentarían.  

 

3.2 Modelo cinético 

 

3.2.1 Metabolismo del glucógeno 

Con base en el metabolismo para la síntesis y degradación del glucógeno propuesto para 

S. cerevisiae, se plantean las reacciones mostradas en la Tabla 3-3. En ellas se describe 

la polimerización de la cadena de glucosas y la posterior degradación del glucógeno. La 

segunda y cuarta reacción de la tabla representan la acción de las dos enzimas alostéricas 

Gsy y Gph. De ahí que estos dos pasos sean los más relevantes en términos de regulación 

y conllevan las expresiones cinéticas más complejas. La glucógeno sintasa (Gsy) se 

encarga de polimerizar la cadena de glucosas por medio de ὟὈὖὋὰὧ; esto lo hace a través 

de enlaces ‌ ρ τ. Por otro lado, la glucógeno fosforilasa (Gph) libera una unidad de 

glucosa —Específicamente Ὃὰὧρὖ—, empleando un fosfato para ello.  
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Tabla 3-3: Reacciones planteadas para el metabolismo de glucógeno con las enzimas 

que las catalizan.  

Reacción (iso)enzima 

ὫὰὫᶻ ὟὈὖὋὰὧ ᵶ ‌ȟ ὫὰόὧέίὭὰ ὟὈὖ Glg1/Glg2 

‌ȟ ὫὰόὧέίὭὰὟὈὖὋὰὧᵶ ‌ȟ ὫὰόὧέίὭὰὟὈὖ Gsy1/Gsy2 

ὲ‌ȟὫὰόὧέίὭὰ‌ȟὫὰόὧέίὭὰᵶὫὰώὧέ
ᶻz  Glc3 

Ὣὰώὧέ ‌ȟ ὖ ᵶ  Ὃὰὧρὖ Ὣὰώὧέ  Gph1 

Ὣὰώὧέ ‌ȟ ᵶὫὰώὧέ Ὃὰὧ Gdb1 

ὫzὰόὧέὫὩὲὭὲὥȠ zz ὫὰόὧĕὫὩὲέ. 

 

A continuación, se expondrán las velocidades de reacción derivadas tanto para la 

glucógeno sintasa (Gsy) como para la glucógeno fosforilasa (Gph), usando el modelo 

MWC.  

 

 

Á Glucógeno sintasa: Con base en la estructura de esta enzima (tetrámero) y que la 

glucosa 6-fosfato es el principal regulador alostérico, se plantea la ec. (3-3). 

Específicamente, este metabolito es un activador que se une al estado Ὑ (activo) de la 

enzima.  Por simplicidad, el único sustrato que se considera en la expresión es UDPGlc, 

ya que no sería práctico tener en cuenta la concentración de un intermediario 

polimérico, del cual no se cuentan con datos experimentales (ver la segunda reacción 

de la Tabla 3-3). 

 

ὺ
ὺ   ‌ρ ‌

ὒ
ρ ‎

ρ ‌
Ƞ  ‌

ὟὈὖὋὰὧ

ὑ
ȟ‎

Ὃὰὧφὖ

ὑ
 (3-3) 

 

Por otro lado, se considera que UDPGlc puede unirse a ambos estados de 

configuración de la enzima, tanto al estado Ὑ como al estado Ὕ. De esta forma, se tiene 

una ecuación para la velocidad de reacción de GSY2 que toma en cuenta una 
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activación alostérica. Además, el número de parámetros por determinar es de un total 

de 4: ὺ ȟὒȟὑ  ώ ὑ .  

 

Á Glucógeno fosforilasa: La ecuación planteada en esta tesis para la velocidad de 

reacción de Gph se muestra en la ec. (3-4). Como su estructura es un dímero, entonces 

ὲ ς. En la expresión el único metabolito que regula la actividad es Glc6P, cuya 

concentración está incluida en el término β. 

 

ὺ ὺ
‌ρ ‌

ὒρ ‍ ρ ‌
Ƞ ‌

Ὃὰώὧέ

ὑ
ȟ‍

Ὃὰὧφὖ

ὑ
 

 

(3-4) 

En este caso, el único sustrato que determina la velocidad de reacción es el glucógeno 

(ver cuarta reacción de la Tabla 3-3), ya que se supone que la molécula de fosfato está 

disponible en el entorno celular; además de que no se cuenta con datos experimentales 

para ella. Asimismo, se considera que el glucógeno se une exclusivamente al estado 

activo de la enzima (estado Ὑ) con fines catalíticos. Por otra parte, se supone que 

Glc6P interactúa solo con el estado Ὕ de Gph1. El total de parámetros por determinar 

fue de 4: ὺ ȟὒȟὑ  ώ ὑ . 

3.2.2 Modelamiento con expresiones cinéticas de la literatura 

 

En esta sección se expondrán los resultados obtenidos del modelo cinético (todas las 

expresiones de velocidades de reacción son tomadas de la literatura (Messiha et al., 2014; 

Smallbone et al., 2011, 2013)) para la glucólisis, la ruta de las pentosas fosfato y la síntesis 

y degradación de trehalosa. Por otro lado, las expresiones concernientes al metabolismo 

de glucógeno usadas en el modelo fueron las derivadas en esta tesis (En el apartado 

anterior se muestran las ecuaciones para las dos enzimas de mayor importancia, en 

términos de regulación).  

En la Figura 3-5 se ilustra el resultado de la predicción del modelo para los metabolitos de 

la glucólisis superior. La respuesta del modelo se ajusta mejor para los datos 

experimentales de G6P, Fru6P y GAP; específicamente, contribuyen al error total en un 

2.1%, 0.5% y 0.008% respectivamente. mientras que para Glc, FruBP y DHAP se desvía 
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en mayor medida del comportamiento observado: su contribución al error total del modelo 

es de 3.9%, 3.9% y 4.7%. Cabe recalcar que la toma de datos experimentales realizada 

por Suarez-Mendez (2015) se hizo justo después de una perturbación fuerte del alimento 

(15 g/L) al reactor de laboratorio cuando el cultivo estaba en un estado «dinámico 

estacionario» (se tenía un número de ciclos estables cuando se inició la recolección de 

datos). Por tal motivo, se aprecia los picos generados en la concentración de los 

metabolitos intracelulares en la levadura, pero que después vuelven a la condición inicial.  

 
 

Figura 3-5:    Concentración de metabolitos de la glucólisis superior. Cuadros azules 

son los datos experimentales de la perturbación fuerte y la línea roja la predicción del 

modelo. 

 
 

En concreto, para la glucosa intracelular, se nota que el modelo no logra llegar al punto 

máximo de 5 mM; aunque sí logra capturar los datos antes de llegar a él. La predicción 
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sugiere que la concentración vuelve rápidamente al valor inicial, después de llegar al pico. 

Sin embargo, los datos experimentales muestran que esta disminución es gradual, 

demorándose alrededor de 20 minutos para estabilizarse. Esta zona se puede denominar 

«shoulder» u hombro en español, debido a su forma. El modelo no logra reproducir esta 

zona con total fidelidad; no obstante, sí lo hace para los primeros puntos experimentales 

—más o menos hasta los 5 minutos— de algunos metabolitos. A excepción del hombro, el 

resultado es aceptable para G6P, Fru6P y GAP.  Este hombro probablemente indica 

regulaciones intracelulares que amortiguan la respuesta de la concentración de los 

metabolitos ante un relajamiento de la presión ejercida por el flujo de carbono cambiante 

sobre el pool del metabolito, regulación que no alcanza a ser capturada por la expresión 

cinética.  

 

En cambio, para la FruBP y DHAP, los datos experimentales observados no logran ser 

representados por el modelo, indicando que las expresiones cinéticas —que da cuenta de 

la bioquímica conocida— pueden no ser apropiadas para describir los mecanismos de 

reacción donde se encuentran involucrados estos metabolitos. También puede obedecer 

a que la estimación de parámetros no es capaz de ajustar el modelo al conjunto de 

parámetros estimado si se tiene en cuenta que el orden de magnitud de estos pooles son 

relativamente menores con respecto a otros metabolitos. Hay que aclarar que la 

fosfofructoquinasa cataliza una reacción altamente regulada, por lo que es muy probable 

que esta y quizá otras expresiones cinéticas deban ser reevaluadas cuando se tenga más 

información de su comportamiento en experimentos in vivo. Además, la predicción del 

modelo para estos últimos dos compuestos y para GAP indica que la concentración de 

ellos no vuelve al valor inicial; esto va en contra de lo mostrado por los datos 

experimentales.  

 

En esta descripción cinética no se considera otro tipo de regulaciones como 

postranscripcionales o postraduccionales. Es por ello necesario ampliar las expresiones 

cinéticas y considerar posibles regulaciones incluso no metabólicas que no se tienen en 

cuenta en modelo. 

 

En la Figura 3-6 se muestra la concentración para algunos compuestos del metabolismo 

de carbohidratos de reserva: T6P, UDPGlc, Treh y Glyco. Los datos experimentales de la 

trehalosa 6-fosfato muestra que para este metabolito no existe el hombro y, por tal motivo, 
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el modelo predice el perfil más coherentemente (alrededor de una contribución del 1.3% 

en el error), quizá debido a que para esta reacción no se da la presencia de reguladores 

alostéricos o al menos no resultan evidentes en el comportamiento metabólico observado. 

Lo que sugiere que la producción de este metabolito no está muy regulado, comparado 

con los intermediarios de la glucólisis. Esto confirma la simplicidad de las expresiones 

cinéticas para describir la síntesis y degradación de la T6P 

Para UDPGlc, la reproducción del modelo no se ajusta a las observaciones experimentales 

e indica que la concentración de este metabolito se reduce rápidamente. Esto tiene sentido 

con la descripción matemática realizada, pues el modelo UDPGlc es sintetizado por solo 

una reacción y es precursor para la producción tanto de trehalosa como de glucógeno y 

por ello disminuye bastante rápido su magnitud. Adicionalmente, este es un metabolito que 

está involucrado en el metabolismo de otros nucleótidos en la célula.  

Se puede esperar que la célula necesite tener regulado el consumo y degradación de esta 

molécula ya que es muy relevante para la formación de los carbohidratos de reserva y 

otros nucleótidos; y así lo sugiere los datos experimentales. Es decir, el modelo tiene 

limitaciones al no estar considerando posibles regulaciones que no permiten que la 

concentración de UDPGlc se agote o que haya otras reacciones de síntesis de este 

metabolito que no se estén teniendo en cuenta. 
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La trehalosa y el glucógeno, que son los carbohidratos de reserva para S. cerevisiae, 

tienen una concentración promedio significativamente mayor que los otros metabolitos. 

Para el primero, el máximo está aproximadamente en 32mM y para el segundo en 28 mM. 

En general, para la trehalosa se muestra un ajuste remarcable para los datos 

experimentales. No obstante, desde los 5 min hasta los 30 min el modelo muestra una 

línea recta. Las dos ecuaciones cinéticas involucradas en el pool de trehalosa son 

ecuaciones de la forma de Michaelis-Menten (tomadas de Smallbone et al. (2011)). Luego 

es probable que no se tenga en cuenta alguna regulación de uno o más efectores que 

permita que la trehalosa disminuya de concentración de una forma amortiguada. 

Los datos experimentales para el glucógeno están dispersos y por ello, el modelo trata de 

realizar un promedio de estos datos, en especial, desde el minuto 10 al 30. De esta forma, 

no se alcanza a reproducir la concentración máxima. Por otro lado, con fines de mejorar el 

Ὕφὖ ὟὈὖὋὰὧ 

ὝὶὩὬ Ὣὰώὧέ 

Figura 3-6: Concentración de algunos metabolitos para el metabolismo de carbohidratos 

de reserva. Cuadros azules son los datos experimentales de la perturbación fuerte y la línea 

roja la predicción del modelo. 
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resultado del modelo, se supuso que la maquinaria de la síntesis y degradación del 

glucógeno le tomaba alrededor de 3 minutos para empezar a funcionar dentro de la célula. 

Esto es, se impuso una regulación como un retraso en la señal de activación del complejo 

enzimático. Esto, para tener una concordancia con los datos experimentales en este lapso 

que posiblemente evidencian un efecto regulador que retrasa la respuesta metabólica. La 

anterior suposición se justifica con el hecho de que el mecanismo de síntesis de glucógeno 

puede activarse cierto tiempo después de que la levadura experimenta la perturbación.  

La respuesta del modelo para el glucógeno frente a datos experimentales in vivo muestra 

un comportamiento destacable. Por tanto, las 5 expresiones cinéticas construidas 

propiamente en esta tesis son una base para futuras investigaciones respecto al 

metabolismo del glucógeno en S. cerevisiae, ya que en la literatura no hay información 

concisa sobre el modelamiento de esta parte del carbono central. Esto significa un aporte 

a la ingeniería metabólica y al modelamiento de sistemas enzimáticos. 

En conclusión, el modelo representa aceptablemente ciertos metabolitos de carbono 

central, a excepción de algunos como los nucleótidos de adenina (anexo B) o UDPGlc. En 

principio, es clara la dificultad de obtener una respuesta que se ajuste a los datos 

experimentales de todos los metabolitos. No solo por lo obtenido en esta sección sino por 

los resultados de algunos artículos de la literatura y que son mencionados en el marco 

teórico. Así mismo, es probable que se estén omitiendo regulaciones metabólicas o que 

ciertos mecanismos de reacción supuestos no sean los correctos para derivar las 

correspondientes expresiones cinéticas. Por tanto, en el siguiente apartado se exponen los 

criterios tenidos en cuenta para modificar el modelo cinético y observar las respuestas 

dadas por él. 

3.2.3 Análisis y modificación de algunas expresiones cinéticas 

 

Para mejorar la predicción del modelo cinético, se analizaron las expresiones cinéticas con 

el fin de entender la posible ausencia de efectores que pudieran regular el comportamiento 

metabólico y que no estuvieran siendo capturados por el modelo actual. Además, se 

plantearon mecanismos alternos para las reacciones en las que no hay un consenso sobre 

ello. Por tanto, las modificaciones se hicieron, o bien a ecuaciones de enzimas cuyos 
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mecanismos no están del todo claro o bien a ecuaciones muy simples. En la Tabla 3-4 se 

resumen las expresiones cinéticas derivadas para ajustar el modelo.   

 

Tabla 3-4: Expresiones cinéticas ajustadas para el modelamiento cinético 

Enzima y reacción Expresión cinética 

 

Hexoquinasa 

ὋὰὧὃὝὖ  O Ὃὰὧφὖ ὃὈὖ 

 

ὺ
ὺ ὋὰὧὃὝὖ

ὑȟ  ὑ ρ
Ὕφὖ
ὑ

Ὃὰὧὑ ὃὝὖὑ  ρ
Ὕφὖ
ὑ

ὋὰὧὃὝὖ
 

Fructosa Bifosfato 

aldolasa 

Ὂὶόὄὖ ᵶὋὃὖὈὌὃὖ 

ὺ

ὠὠ Ὂὶόὄὖ
ὋὃὖὈὌὃὖ
ὑ

ὠὑ ὠὊὶόὄὖ
ὠὑ
ὑ

Ὃὃὖ
ὠὑ
ὑ

ὈὌὃὖ
ὠ
ὑȟ

ὊὶόὄὖὋὃὖ
ὠ
ὑ
ὋὃὖὈὌὃὖ 

 

Fosfoglice-rato quinasa 

 
ὄὖὋὃὈὖ ᵶσὖὋ ὃὝὖ 

ὺ

ὠὠ ὄὖὋὃὈὖ
ὃὝὖσὖὋ
ὑ

Ὀ
 

 

Ὀ  ὑȟ ὑ ὠ ὑ ὠὄὖὋ ὑ ὠ ὃὈὖ ὠ ὄὖὋὃὈὖ
ὑ ὠὃὝὖ

ὑ

ὑ ὠσὖὋ

ὑ

ὠὃὝὖσὖὋ

ὑ

ὑ ὠὄὖὋὃὝὖ

ὑȟ ὑ

ὑ ὠὃὈὖσὖὋ

ὑȟ

ὠὄὖὋὃὈὖὃὝὖ

ὑȟ

ὠὃὈὖὃὝὖσὖὋ

ὑȟ Ὧ
 

T6P sintasa 

ὟὈὖὋὰὧὋὰὧφὖ O Ὕφὖ ὟὈὖ 
ὺ

ὺ ὟὈὖὋὰὧὋὰὧφὖ

ὑȟ ὑ ὑ ὟὈὖὋὰὧὟὈὖὋὰὧὋὰὧφὖ
 

T6P fosfatasa 

Ὕφὖ ᵶὖ ὝὶὩὬ 

ὺ
ὠὠ Ὕφὖ

ὑ ὠ ὠ Ὕφὖ
ὑ ὠὝὶὩὬ

ὑ
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Trehalasa 

ὝὶὩὬ ᵶς Ὃὰὧ 
ὺ

ὠὠ ὝὶὩὬ
Ὃὰὧ
ὑ

ὑ ὠ ὠ ὝὶὩὬ ς
ὑ ὠὋὰὧ
ὑ

ὠὋὰὧ
ὑ

ὠ ὝὶὩὬὋὰὧ
ὑȟ

 

Piruvato quinasa 

 

ὖὉὖὃὈὖ ᵶὖὣὙὃὝὖ 

ὺ ὺ
 Ὣ‌‌Ὑ

Ὑ ὒὝ
 

‌
ὖὉὖ

ὑ
ȟ‌

ὃὈὖ

ὑ
 

Ὑ ρ  ‌  ‌ Ὣ‌‌ 

Ὕ ρ ὧ‌ 

ὒ ὒ

ở

ờ
ρ
ὧȟ ὃὝὖ
ὑȟ

ρ
ὃὝὖ
ὑȟ  Ợ

Ỡ

ở

ờ
ρ
ὧȟ Ὂὶόὄὖ
ὑȟ

ρ
Ὂὶόὄὖ
ὑȟ  Ợ

Ỡ  

 

A continuación, se expondrán los detalles y criterios tenidos en cuenta para derivar o 

adoptar estas expresiones. 

Á Hexoquinasa (HXK):  En Smallbone et al. (2013) y Teusink et al. (2000) se usa una 

descripción matemática similar a la ecuación reversible de Michaelis-Menten, pero 

extendida para dos sustratos y dos productos. Esto debido a que en la literatura no hay 

claridad sobre si el mecanismo de esta reacción es ordenado o aleatorio. No obstante, 

algunos artículos sugieren que podría considerarse como un mecanismo aleatorio a la 

falta de un consenso (Mulcahy et al., 2002; Rudolph & Fromm, 1971).  

 

Luego, se plantea un mecanismo aleatorio bi-bi para la enzima. Ahora, si se considera 

que todos los pasos dentro de este mecanismo son reversibles, el denominador de la 

ecuación final tendrá más de 40 términos (Cleland, 1963a); lo cual no es para nada 

práctico, dado el vasto número de parámetros para solo una ecuación. Por 

consiguiente, se suele emplear la suposición de «rapid equillibrium». Así, se obtiene 

una expresión mucho más reducida que solo depende de la concentración de los 

sustratos (ver Tabla 3-4). Además, existe una inhibición competitiva de la trehalosa 6-

fosfato respecto a la glucosa (Gao & Leary, 2003). De ahí que haya presente dos 

términos de inhibición que dependen de la concentración de T6P y de una constante 

de Michaelis para este: ὑ  (Cleland, 1963b).  
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Á Fructosa Bifosfato Aldolasa (FBA): No se encontró información relevante acerca de 

si hay alguna regulación metabólica de esta enzima en S. cerevisiae. Lo único 

consensuado es que en el mecanismo de reacción el metabolito GAP se libera primero 

que DHAP de la estructura proteica. Por este motivo, se suele considerar un 

mecanismo de reacción ordenado uni-bi (Richter et al., 1975; Teusink et al., 2000). Se 

decidió seguir considerando este mecanismo de reacción para la enzima; no obstante, 

se cambió su forma, con el propósito de que el software pudiese hacer una estimación 

de parámetros diferente para esta expresión. De este modo, se empleó la ecuación 

mostrada en la Tabla 3-4 que introduce una constante cinética de velocidad adicional: 

ὠ, si se compara con la ecuación usada por Smallbone et al. (2013).  

 

Á Fosfoglicerato quinasa (PGK): Con el objeto de modificar la respuesta de la zona 

baja de la glucólisis («lower glycolysis»), se analizó la expresión para PGK.  Smallbone 

et al. (2013) usa una ecuación que posee exponentes al estilo de la cinética de Hill, 

cuando a criterio propio no es necesario usar una formulación para enzimas alostéricas 

para este caso. Luego, se adoptó un mecanismo ordenado bi-bi, basándose en el 

artículo de Geerlof et al. (2005), quienes ilustran el mecanismo de reacción posible 

para PGK de S. cerevisiae: Inicialmente, se une BPG a la enzima seguido luego por 

ADP; después de ocurrida la transformación, se libera en primer lugar ATP y por último 

3PG. La expresión cinética para este mecanismo se muestra en la Tabla 3-4. 

 

Por otra parte, en la literatura se encuentra que puede haber una inhibición competitiva 

de AMP (M. Larsson & Arvidsson, 1971); no obstante, no se tuvo en cuenta, ya que 

haría muy compleja la ecuación y no sería práctico. Cabe resaltar que en los modelos 

cinéticos reportados en la literatura no se suele evidenciar términos de inhibición para 

esta enzima. 

 

Á  Trehalosa 6-fosfato sintasa (TPS1): Basado en el perfil obtenido para UDPGlc 

(Figura 3-6), se decidió indagar sobre las dos reacciones de la ruta de síntesis de 

trehalosa en la que este metabolito está involucrado. Se determinó que la ecuación 

apropiada para modificar sería la de la enzima TPS1 —y no la de UDPGlc 

pirofosforilasa, pues su mecanismo de reacción ya se conoce desde hace 50 años 

(Turnquist & Hansen, 1973) y la expresión que se tiene lo describe apropiadamente. 
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En la literatura se encontró que en E. coli la enzima análoga cataliza esta reacción en 

un mecanismo ordenado bi-bi (Oide & Inui, 2017). Ahora, como no se halló información 

de este tipo para S. cerevisiae, se decidió suponer que TPS1 cumple con el mismo 

mecanismo que usa E. coli. Por otro lado, la reacción es irreversible  (Smallbone et al., 

2011) y, por tal motivo, se toma la decisión de realizar la suposición de «rapid 

equillibrium» para que la ecuación cinética dependa solo de la concentración de 

sustratos (ver Tabla 3-4). 

 

Se investigó en literatura por posibles inhibidores importantes para TPS1 

(Vandercammen et al., 1989); sin embargo, se encontró que el aspecto relevante a 

tener presente es que T6P puede actuar como un inhibidor, es decir, que existe una 

inhibición por producto (Trevisol et al., 2014). Esto se tiene en cuenta en la expresión 

cinética adoptada. 

 

Á Trehalosa 6-foasfato fosfatasa (TPS2): La ecuación de velocidad de reacción para 

esta enzima, tomada de Smallbone et al. (2011) es modelada como si siguiera la 

cinética de Michaelis-Menten. Esto por la falta de información o que no hay regulación 

metabólica importante. En la presente tesis se considera que la reacción es un 

mecanismo aparente (Cleland, 1963a) y ordenado uni-bi; aparente, pues, aunque en 

realidad haya dos sustratos —agua y T6P—, en la ecuación de la velocidad solo es 

relevante T6P. Es de aclarar que la ecuación correspondiente a un mecanismo 

ordenado uni-bi comprende más términos; sin embargo, se supuso que ὖ π, con el 

propósito de que le cinética dependiese solo de concentraciones de metabolitos 

conocidas y determinadas de datos experimentales (ver Tabla 3-4). 

 

Á Trehalasa (NTH1): Este caso es similar al anterior: Smallbone et al. (2011) usa una 

cinética de Michaelis-Menten para describir la reacción de la ec. (3-15), catalizada por 

la trehalasa. En bases de datos no se encontró información relevante acerca de 

metabolitos inhibidores que pudieran afectar la actividad de esta enzima. Sin embargo, 

se optó por modificar la ecuación cinética, con el fin de observar si se lograba una mejor 

respuesta al perfil de concentración de glucosa intracelular. Se planteó un mecanismo 

aparente ordenado uni-bi para esta reacción. Específicamente, los dos productos son 

las dos moléculas de glucosa. La expresión cinética mostrada en la Tabla 3-4 es propia 
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de un mecanismo uni-bi, en la cual aparecen exponentes cuadrados debido a que los 

dos productos son el mismo metabolito.  

 

Á Piruvato quinasa (CDC19): La expresión cinética para esta enzima debe ser tratada 

de forma distinta a las anteriores, debido a su carácter alostérico. Por tanto, es 

pertinente modelarla mediante una teoría para este tipo de enzimas, como el modelo 

MWC. La ecuación tomada de la literatura tiene un término y un parámetro propio de 

una descripción alostérica; no obstante, posee algunas simplificaciones. De este modo, 

se recurrió a modificar la expresión, pues se conoce la importancia de esta enzima en 

el metabolismo de la levadura.  

 

El modelo MWC fue desarrollado para enzimas alostéricas con un solo sustrato. Sin 

embargo, la enzima concerniente cataliza una reacción de dos reactivos. Luego, fue 

necesario hallar en la literatura alguna extensión del modelo. Hess & Plesser (1979) 

realizan esto precisamente para dos enzimas en S. cerevisiae: piruvato quinasa y 

fosfofructoquinasa. En consecuencia, se usa el modelo allí planteado y se obtiene la 

expresión mostrada en la ver Tabla 3-4. Se supone que PEP no interacciona con la 

enzima en el estado tenso (Ὕ. A comparación de las demás ecuaciones, esta 

comprende mayor cantidad de parámetros a determinar, los cuales son: 

ὺ ȟὑ ȟὑ ȟὫȟὧȟὧȟ ȟὧȟ ȟὑȟ ȟὑȟ ȟὒ. Las  ὧ representan una división 

o relación de ὑ para el mismo compuesto hacia las dos distintas configuraciones de la 

estructura proteica; Ὣ  es una constante de afinidad del sustrato hacia el estado R; ὒ 

es una relación de la cantidad de enzima presente en estado activo y tenso. Por último, 

ὲ τ en esta ecuación, ya que según bases de datos CDC19 es un tetrámero. 

 

Por otro lado, ATP que es un producto de la reacción, también puede ser un inhibidor 

de ella (C. Larsson et al., 2000). Además, FruBP se considera que es un activador de 

la enzima (Bond et al., 2000). Ambos implican una regulación muy relevante en la 

glucólisis, pues hace saber al microorganismo la necesidad de activar o frenar 

completamente la ruta, debido a la disponibilidad o no de una fuente de carbono. Como 

tanto el ATP y FruBP son efectores de la piruvato quinasa, estos aparecen en el término 

ὒ de la ecuación cinética. 
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Á Fosfofructoquinasa (PFK): La expresión cinética de esta enzima no se muestra en la 

Tabla 3-4, pues la modificación hecha para esta ecuación fue muy sencilla, pero puede 

resultar determinante. Smallbone et al. (2013) usa el mismo modelo que el descrito 

para la piruvato quinasa, lógicamente con los cambios correspondientes. De esta 

forma, no pareciera que la ecuación necesitara alguna transformación. Sin embargo, 

estos autores consideraron que ὲ ς; es decir, como si la enzima fuera un dímero. 

Consultando en bases de datos y artículos, se observó que en realidad la 

fosfofructoquinasa es un heteroctámero (Chan & Parra, 2014)—la estructura de la 

proteína tiene 4 subunidades α y 4 subunidades β—. Uno de los requisitos del modelo 

MWC y, por tanto, de su extensión es que la enzima tiene que contar con una simetría. 

PFK es un homotetrámero si se considera una unidad α y una unidad β como si fuera 

una sola. Por consiguiente, para el modelo de esta enzima se consideró que ὲ τ.    

 

3.2.4 Modelamiento con las expresiones cinéticas ajustadas 

 

Se tomaron los datos experimentales correspondientes a la perturbación fuerte para hacer 

la comparación con los resultados obtenidos en el apartado 3.2.2. El número total de 

parámetros para este modelamiento fue de un total de 143; es decir, 13 más que el anterior 

modelo.  Los valores iniciales de los nuevos parámetros presentes en las expresiones 

ajustadas fueron supuestos. Después de realizar la estimación de parámetros, algunos de 

ellos permanecieron constantes respecto al caso anterior; mientras que para los demás su 

valor cambió, pero manteniéndose en el mismo orden de magnitud. Por otra parte, el error 

ponderado arrojado por gPROMS estuvo cercano para ambos modelos: se diferencian en 

un 6%. La estructura completa del modelo cinético se encuentra en el Anexo A. 

En la Figura 3-7 se ilustran los perfiles de concentración obtenidos para la glucólisis 

superior. En general, el comportamiento es similar si se compara con los de la Figura 3-5; 

sin embargo, hay ciertas diferencias por explicar. Para la glucosa intracelular se nota que 

el pico está más cerca del dato experimental y la caída de concentración es más controlada 

y no tan abrupta, tal como ocurre con la anterior simulación. Esto da a entender que el 

presente modelo regula mejor la disminución de concentración, pero no llega a predecir 

exactamente el hombro. No obstante, estadísticamente, la contribución al error total por 
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parte de la glucosa es de 3.8%, mejorando levemente el porcentaje respecto a la sección 

anterior. 

 

 

 

Para Glc6P, no hay un gran diferencia entre los perfiles de ambos modelos. De por sí, se 

ajusta a los datos experimentales. Ahora, en el perfil de Fru6P se observa algo interesante: 

en los primeros 5 minutos la concentración oscila un poco y se forma algo similar al 

hombro; no obstante, en los datos experimentales, este aparece entre los 5 y 15 minutos. 

Su contribución al error total del modelo es de un 1%. Cabe resaltar que la concentración 

para FruBP y DHAP a los 30 minutos es igual que a los 0 minutos, como lo evidencian los 

datos experimentales. En cambio, en los perfiles del modelo anterior se nota una mayor 

concentración finalizado el tiempo de muestra, lo que sugería una acumulación de estos 

Ὃὰὧ Ὃὰὧφὖ 

Ὂὶόφὖ Ὂὶόὄὖ 

Ὃὃὖ ὈὌὃὖ 

Figura 3-7: Concentración de metabolitos de la glucólisis superior. Cuadros azules son 

los datos experimentales y la línea roja la predicción del modelo. 
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metabolitos en el microorganismo. De hecho, en el informe estadístico arrojado por 

gPROMS, el perfil de DHAP representa el 0.8% del error total. Esto muestra un mejor 

ajuste respecto al apartado anterior. 

En general, el modelo representa aceptablemente los metabolitos de la glucólisis superior 

y mejora en cierta medida la respuesta de la simulación de la sección 3.2.2. Cabe subrayar 

que se confirma la dificultad de obtener un modelo que prediga el comportamiento de todos 

los metabolitos simultáneamente. Esto indica que hay regulaciones metabólicas muy 

específicas que no se están considerando o posibles regulaciones fuera del metaboloma. 

 

 

 

En la Figura 3-8 el modelo aún no predice exactamente algunos puntos experimentales 

para T6P, Trehalosa y glucógeno; sin embargo, los perfiles se ajustan al comportamiento 

observado en el laboratorio. Para UDPGlc la concentración sigue disminuyendo 

abruptamente debido a su participación en la síntesis de trehalosa y glucógeno. Este hecho 

evidencia que aún se tienen limitaciones en el conocimiento del metabolismo de este 

Ὕφὖ 
ὟὈὖὋὰὧ 

ὝὶὩὬ Ὣὰώὧέ 

Figura 3-8: Concentración de algunos metabolitos para el metabolismo de 

carbohidratos de reserva. Cuadros azules son los datos experimentales y la línea roja la 

predicción del modelo. 
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intermediario lo cual limita un mejor planteamiento de modelos matemáticos que lo 

involucren. Por otro lado, se destaca nuevamente que el modelo cinético del metabolismo 

de glucógeno construido para esta tesis es un aporte importante para futuros modelos 

cinéticos de S. cerevisiae.   

Se intentó añadir una reacción adicional que sirviera de fuente para la producción de 

UDPGlc. La idea fue que esta expresión cinética nueva dependiera de la concentración de 

glucosa, con el fin de contrarrestar la alta demanda por UDPGlc. Con esta modificación, la 

concentración de UDPGlc no se consumía; no obstante, los perfiles para otros metabolitos 

se alejaron del comportamiento experimental. De este modo, se descartó y se mantuvieron 

las respuestas del modelo mostradas en esta sección. Lo anterior, sugiere que hay 

regulaciones postranscripcionales o postraduccionales que deben considerarse; incluso 

reacciones metabólicas adicionales que complementen la producción y consumo de 

UDPGlc. De hecho, una regulación metabólica importante no tenida en cuenta fue la 

inhibición competitiva de UDPGlc con Glc1P para la glucógeno fosforilasa, ya que no era 

sencillo de encajar con el modelo MWC. 

 

3.3 Acople entre el modelo de compartimentos y el 

modelo cinético 

 

3.3.1 Punto de alimentación 

Al acoplar el modelo de compartimentos sobre el reactor con el modelo cinético que predijo 

mejor el comportamiento intracelular, se analizó en primer lugar la influencia del punto de 

alimentación del reactor sobre el metabolismo celular. Para ello, se emuló un pulso de 15 

g/L de glucosa en tres compartimentos distintos: 15, 35 y 65; tal como se consideró en el 

análisis de tiempo de mezcla de la sección 3.1.1. Luego, se observó cómo cambia la 

concentración de glucosa intracelular en todo el tanque, conforme cambia la zona de 

alimentación. 

En la Figura 3-9 se ilustra el perfil de concentración para la glucosa intracelular según el 

punto de alimentación. Los tiempos de simulación mostrados son de 0 min, 0.5 min, 2 min, 
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5 min y 20 min. La primera fila de imágenes corresponde al punto de alimentación en la 

zona A del reactor (compartimento 5); la segunda fila a la alimentación en zona 3 

(compartimento 35) y la tercera fila a la alimentación en zona 1 del tanque (compartimento 

65). La velocidad de agitación de los propulsores es de 60 rpm y el caudal de gas es  . 

Si el pulso se hace en el compartimento 5, se aprecia que a los 0.5 min (momento en que 

está por terminar la adición del pulso de alimento) la concentración de glucosa intracelular 

se establece entre un valor mínimo de 10.96 mM y máximo de 22.57 mM para la parte del 

loop superior del reactor (Zona A). Mientras que en la zona del fondo (Zona 1) esta varía 

entre 0.3-0.34 mM aproximadamente. Es decir, la diferencia máxima de concentración 

intracelular de glucosa a lo largo del reactor sería de 22.27 mM. A los 2 min de iniciado el 

pulso los gradientes son incluso más pronunciados. Esto implica que el microorganismo 

espacialmente se adapta de forma distinta debido a la disponibilidad de la fuente de 

carbono. Esta diferencia de concentración podría hacer que la población celular no 

regulara los procesos metabólicos e incluso transcripcionales de manera uniforme y 

probablemente conllevaría rendimientos y selectividades variantes en la producción de 

algún compuesto de interés. A los 5 min la zona 1, 2 y 3 están más uniformes pero la zona 

A continúa con niveles altos de glucosa intracelular. A los 20 min ya no se observan 

gradientes y el valor de concentración eventualmente regresa al valor del punto inicial. 
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En la segunda fila la alimentación se realiza en el compartimento 35 y se observa un perfil 

más uniforme (exceptuando la zona 3) respecto al anterior caso, incluso a los 2 min. Aquí, 

la máxima concentración se establece en 17.31 mM, siendo casi 3 veces menor que el 

valor máximo del anterior caso (46.38 mM) para este mismo tiempo. A los 5 min, los 

gradientes disminuyen a tal punto que la máxima diferencia de concentración es de 2.34 

mM. A los 20 min no hay distinción y en cada compartimento el valor de glucosa intracelular 

es de 0.52 mM. En la última fila se muestra el perfil si el pulso es realizado en el puerto 

inferior.  El resultado es similar al primer caso y los gradientes resultantes son mayores 

respecto a si la alimentación se hace en el medio del reactor. La máxima concentración a 

los 2 min es de 36.48 mM que es precisamente en el compartimento 65. Por último, al igual 

que en las dos situaciones anteriores, a los 20 min la concentración ya es totalmente 

uniforme.  

Figura 3-9: Perfil de concentración de glucosa intracelular que sería experimentada por 

las   células localizadas en diferentes compartimentos del reactor bajo tres puntos de 

alimentación distintos: Puerto superior, medio e inferior. 
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En conclusión, variar el punto de alimentación, no solo conlleva a cambios en la 

concentración de glucosa extracelular, sino también a la concentración de metabolitos 

intracelulares a lo largo del tanque, como se evidencia para la glucosa intracelular en la 

Figura 3-9 y para Glc6P en el anexo C. Con base en las respuestas obtenidas hasta este 

punto, se decidió que para las siguientes simulaciones la alimentación siempre se 

realizaría en la Zona 3 del reactor (específicamente en el compartimento 35). 

En la Figura 3-10 se muestran los gradientes de concentración para la glucosa 

extracelular, Glc6P y Treh; además, del perfil para la velocidad de consumo de sustrato ή 

a un tiempo de 1 min. Para obtener estas gráficas se aplicó el mismo pulso realizado para 

evaluar el punto de alimentación de la Figura 3-9.  Nuevamente, La velocidad de agitación 

es 60 rpm y el caudal de gas es  . 

La máxima diferencia de concentración a lo largo del tanque para la glucosa extracelular 

es de 0.143 g/L — es decir, 17% respecto a la máxima concentración—.  Incluso para un 

reactor que cuenta con 4 agitadores, se observan estos gradientes transcurrido 1 min 

desde el momento del pulso.  Antes del pulso la concentración supuesta en todo el tanque 

es de 0.09 g/l y se nota que al minuto esta ha alcanzado un valor de 0.822 g/l en el 

compartimento 35 (es decir, 9 veces el punto inicial).  El estado estacionario se establece 

alrededor de los 30 min. 

Para Glc6P la máxima diferencia de concentración intracelular a lo largo del tanque es de 

2.58 mM (37% respecto a la máxima concentración). Este resultado es interesante porque 

en términos de porcentaje los gradientes son más pronunciados para Glc6P comparado 

con la glucosa extracelular. Además, el valor inicial es 0.107 mM y en el compartimento 35 

al minuto transcurrido, la concentración sube hasta 6.984 mM (65 veces el punto inicial). 

Para el microorganismo esto sugiere un posible efecto importante para la preparación de 

la maquinaria interna (regulaciones en el metaboloma, proteoma, transcriptoma…) según 

la disponibilidad de sustrato en el entorno. Adicionalmente, Suarez-Mendez, 2015 reportó 

que a nivel intracelular algunas reacciones pertenecientes a las pentosas fosfato cambian 

de direccionalidad ante la presencia de un alto flujo de carbono debido a pulsos o no 

homogeneidades en los reactores (Suarez-Mendez, 2015). Asimismo, lo anterior muestra 

que los gradientes generados para la glucosa extracelular pueden corresponder a 

dinámicas perfectamente distintas a las que originan los gradientes de Glc6P 
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Los gradientes de concentración de trehalosa son prácticamente uniformes en el espacio 

del reactor (alrededor del 1% de diferencia respecto al máximo valor) para un tiempo de 1 

min después del pulso (el valor inicial corresponde a 25.054 mM). Esto indica que la 

trehalosa es regulada de tal forma que no cambia pronunciadamente su concentración, 

aunque haya perturbaciones. Es decir, este pool funciona como un buffer ante cambios en 

Figura 3-10: Perfiles de concentración para Glucosa extracelular, Glc6P, Treh y perfil 

para la velocidad de consumo ή para un tiempo de 1 min.  
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el entorno del microorganismo. Cabe resaltar que la magnitud del pulso puede significar 

que la trehalosa sea prácticamente invariante debido a que sus concentraciones 

intracelulares son muy altas respecto a otros metabolitos. 

Por otro lado, el perfil para ή muestra un comportamiento similar que el observado para la 

glucosa extracelular (una diferencia del 15% respecto al valor máximo). Esto es un 

resultado esperado ya que la ecuación usada para el «uptake» solo depende de la 

concentración del sustrato. Incluso para solo un pulso se nota los gradientes generados. 

En la práctica, en una operación de un reactor industrial con mayores problemas de 

mezcla, estas diferencias de velocidades serán más determinantes y generarían un mayor 

impacto en los rendimientos del producto deseado. Cabe mencionar que el perfil de 

concentración de biomasa no se muestra ya que se mantiene relativamente constante y 

alrededor del valor inicial (5.67 g/l), lo que concuerda con las observaciones realizadas por 

Suarez-Mendez (2015). 

 

3.3.2 Análisis de sensibilidad 

 

En esta sección se evalúa la respuesta del modelo frente a cambios en la velocidad de 

agitación. Se consideró la misma magnitud del pulso de alimento o glucosa extracelular en 

el compartimento 35, con el fin de obtener perfiles de concentración de metabolitos 

intracelulares mientras se modifica la velocidad de agitación. Cabe aclarar que esta 

variable se mantuvo igual para las 4 turbinas Rushton. 

Así, en la Figura 3-11 se ilustra el cambio de concentración en el tiempo de la glucosa 

extracelular para escenarios distintos en donde se modifica ὔ. Además, se compara la 

respuesta para tres compartimentos del reactor —compartimento 1, 36 y 70—. Se aprecia 

que para un ὔ φπ ὶὴά el pico de glucosa llega hasta más de 1.2 g/l; esto ocurre en el 

compartimento 36. En los primeros 2-3 minutos se observa una diferencia importante entre 

la concentración de la glucosa en las tres zonas analizadas. El perfil llega a converger en 

un tiempo de 3 minutos.  

Por otro lado, si se aumenta la velocidad de agitación en el biorreactor, la diferencia de 

concentración entre compartimentos disminuye en los primeros minutos e incluso el pico 
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para el compartimento 36 se atenúa. Por ejemplo, para un ὔ ρςπ ὶὴά y para este 

compartimento, la máxima concentración se encuentra en 1 g/l. Además, la convergencia 

entre los perfiles ocurre en un menor tiempo (alrededor de los 2 min). Si ὔ ρψπ ὶὴά y 

ὔ ςτπ ὶὴά, la convergencia se da en un tiempo similar y los perfiles se diferencian 

principalmente en el pico de concentración para el compartimento 36.  

 

 

 

 

 

El mejor escenario corresponde al de mayor velocidad de agitación, pues la diferencia 

entre concentraciones de glucosa es mínima. Sin embargo, en términos de energía y 

economía, podría ser preferible tener una velocidad de ρψπ ὶὴά en vez de ςτπ ὶὴά. Por 

último, es necesario destacar que la concentración va disminuyendo paulatinamente a 

Figura 3-11: Perfil de concentración de glucosa extracelular para 3 compartimentos 

distintos y 4 valores de velocidad de agitación. ὔ φπ ὶὴάȠ ὔ ρςπ ὶὴά; ὔ ρψπ ὶὴά; 

ὔ ςτπ ὶὴά. 
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medida que pasa el tiempo, conforme al consumo del alimento por parte del 

microorganismo y se hace más homogénea en el biorreactor debido a los efectos de 

mezclado. 

En la Figura 3-12 se muestran los perfiles de concentración de glucosa intracelular para 

diferentes velocidades de agitación. La distinción para los 4 casos es más notable 

comparado con la glucosa extracelular (Figura 3-11). A medida que ὔ aumenta, los 

gradientes entre los tres compartimentos disminuyen. Para ὔ φπ ὶὴά la diferencia de 

concentración intracelular para células localizadas en los compartimentos es de 

aproximadamente 2 mM. El pico para el compartimento 36 es cercano a 12 mM y la 

convergencia entre perfiles se da en un tiempo de 6 min (360 s). Este tiempo es 

significativamente mayor al tiempo característico para la mezcla, el cual está cercano a los 

1.2 min (70 s), evidenciando el desacople de las dinámicas de los diferentes procesos que 

ocurren en las diferentes escalas estudiadas, y que puede tener impacto en el buen 

desempeño del sistema biorreactivo. 

 

Figura 3-12: Perfil de concentración de glucosa intracelular Ὃὰὧ para 3 compartimentos 

distintos y 4 valores de velocidad de agitación. ὔ φπ ὶὴάȠ ὔ ρςπ ὶὴά; ὔ ρψπ ὶὴά; 

ὔ ςτπ ὶὴά. 
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Si ὔ ρςπ ὶὴά, el pico para el compartimento 36 se ubica en 10 mM y la convergencia 

ocurre a los 5 min. Para ὔ ρψπ ὶὴά y ὔ ςτπ ὶὴά los tres perfiles se aproximan a un 

valor máximo de 9 mM. Aún para la velocidad de agitación más alta evaluada, el pico del 

compartimento 70 no es igual al de los otros dos, debido a su distancia con el punto de 

alimentación.  

Por otro lado, el incremento de ὔ implica un incremento en la potencia entregada por los 

agitadores hacia el fluido; esto significa un mejor mezclado y por ende un menor gradiente 

de concentración de glucosa extracelular a lo largo del reactor. A su vez esto se refleja en 

que la disponibilidad de la fuente de carbono sea cada vez más similar para cada 

compartimento y la concentración de glucosa intracelular y otros metabolitos se vean 

menos afectadas. 

En la Figura 3-13 se presentan los resultados para Ὃὰὧφὖ a diferentes velocidades de 

agitación. Para ὔ φπ ὶὴά,  en los primeros minutos se observa una diferencia apreciable 

de concentración para los tres compartimentos. Sin embargo, esta diferencia es menor 

comparada con los perfiles de Ὃὰὧ. El máximo valor al que se llega es de 7 mM. La 

convergencia entre los 3 perfiles ocurre alrededor de los 6 min, al igual que para Ὃὰὧ. Si 

ὔ ρψπ ὶὴά y ὔ ςτπ ὶὴά se observa que el perfil de Ὃὰὧφὖ es exactamente el mismo 

en los tres compartimentos, pudiéndose eliminar los gradientes. 

 

 



100 Tesis de Investigación  

 

 

 

 

Para todos los casos la concentración de Glc6P disminuye gradualmente, conforme a la 

velocidad del «uptake» o del consumo de sustrato por parte del microorganismo. Además, 

para los 4 escenarios se observa que a los 3 minutos se incrementa la concentración 

alrededor de 0.4 mM. Esto se debe a que precisamente en este tiempo se activa el 

metabolismo del glucógeno en el modelo. Para sintetizar este carbohidrato de reserva se 

requiere de UDPGlc para así donar monómeros de glucosa a la formación del polímero. 

Pero este metabolito necesita indirectamente de Ὃὰὧφὖ para su producción. Por 

consiguiente, el metabolismo y velocidades de reacción se dirigen hacia la producción de 

Glc6P, con el fin de suplir la necesidad de sintetizar glucógeno. 

En la Figura 3-14 se ilustra el resultado de la simulación para la trehalosa a distintas 

velocidades de agitación. No se nota una marcada diferencia en el perfil de concentración 

cuando se incrementa ὔ. Asimismo, solo para ὔ φπ ὶὴά hay una leve diferencia de 

concentración entre los compartimentos en el rango de tiempo de 7 a 30 min. No obstante, 

se corrobora lo observado en la Figura 3-10: la trehalosa parece funcionar como un pool 

Figura 3-13:  Perfil de concentración de Ὃὰὧφὖ para 3 compartimentos distintos y 4 valores 

de velocidad de agitación. ὔ φπ ὶὴάȠ ὔ ρςπ ὶὴά; ὔ ρψπ ὶὴά; ὔ ςτπ ὶὴά. 
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buffer cuando hay perturbaciones en el entorno del microorganismo, incluso cuando se 

modifican variables de operación del reactor como la velocidad de agitación. Ya que es un 

carbohidrato de reserva, el objetivo de la célula es siempre disponer de trehalosa para 

eventuales necesidades metabólicas.  

 

 

 

 

En la Figura 3-15 se muestra el perfil de concentración de glucógeno obtenido tanto para 

los 3 compartimentos analizados como para las 4 velocidades de agitación consideradas. 

Como se observa, se mantuvo en el modelo la suposición de que el metabolismo del 

glucógeno se activa a los 3 min. Este carbohidrato de reserva no se ve afectado por 

cambios en variables de operación del reactor —al menos en cuanto a cambios en ὔ—. 

Pero, tampoco se nota diferencia apreciable entre compartimentos del mismo reactor (solo 

una pequeña diferencia para el compartimento 70); es decir que el mezclado pareciera no 

afectar la concentración para las condiciones dadas. Al igual que la trehalosa, el glucógeno 

Figura 3-14: Perfil de concentración de ὝὶὩὬ para 3 compartimentos distintos y 4 valores de 

velocidad de agitación. ὔ φπ ὶὴάȠ ὔ ρςπ ὶὴά; ὔ ρψπ ὶὴά; ὔ ςτπ ὶὴά 
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es un carbohidrato de reserva para S. cerevisiae. Por tanto, es coherente que este pool de 

carbono esté regulado para que se mantengan los niveles de glucógeno, a pesar de 

perturbaciones en el entorno (comportamiento buffer). 

 

 

 

Figura 3-15: Perfil de concentración de glucógeno para 3 compartimentos distintos y 4 

valores de velocidad de agitación. ὔ φπ ὶὴάȠ ὔ ρςπ ὶὴά; ὔ ρψπ ὶὴά; ὔ ςτπ ὶὴά. 

 

En la Figura 3-16 se establece el perfil de velocidad de consumo de sustrato ήί entre 

distintos compartimentos y velocidades de agitación. Para ὔ φπ ὶὴά existe una 

diferencia de ήί a lo largo del reactor durante los primeros 3 min. Esto ocasionaría que el 

consumo de sustrato por el microorganismo varíe y a su vez se redireccione el flujo de 

carbono hacia el metabolismo a velocidades distintas; lo anterior puede dar lugar a 

diferentes respuestas metabólicas por parte del microorganismo. Esto se puede ver 

acrecentado en biorreactores industriales más grandes con condiciones de operación 

típicas; esto es, bajas velocidades de agitación, extensos tiempos de mezcla y no 

homogeneidades en la mezcla —se reitera que para estos cálculos se simuló un pulso de 

alimento escalado a partir de las condiciones experimentales utilizadas por (Suarez-

Mendez, 2015)—.  
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Ahora, a medida que se aumenta la velocidad de agitación, estas diferencias de ήί van 

disminuyendo, gracias a un mejor mezclado. Es de resaltar que para ὔ ςτπ ὶὴά, la 

velocidad de consumo es casi igual para los tres compartimentos, exceptuando el pico en 

0.012 Ὣ ὫὰὧȾὫὈὡȢάὭὲ. Esta disminución del gradiente sugiere un posible impacto positivo 

en los rendimientos de producto. No obstante, como ya se dijo, en ocasiones resultará más 

favorable usar una ὔ más baja que significaría un menor consumo de energía asociado a 

los agitadores. 

Con el propósito de analizar los subprocesos involucrados en el proceso para el caso de 

un pulso a una velocidad de agitación de 60 rpm, se comparó el tiempo de mezcla del 

reactor con los tiempos característicos para la tasa de alimentación y salida, para la 

velocidad de consumo de sustrato en los compartimentos 1, 36 y 70 (Figura 3-17). No se 

muestra la velocidad de crecimiento de biomasa por simplicidad al momento de ver la 

Figura 3-16: Perfil de ήί para 3 compartimentos distintos y 4 valores de velocidad de agitación. 

ὔ φπ ὶὴάȠ ὔ ρςπ ὶὴά; ὔ ρψπ ὶὴά; ὔ ςτπ ὶὴά. 
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figura. Además, su comportamiento es análogo a ή, ya que están relacionados entre sí 

por una constante (que es el rendimiento). La entrada de alimento al reactor se realiza solo 

en los primeros 0.55 min a una tasa de alimentación constante en el puerto de en medio 

(compartimento 35), por tal motivo su tiempo característico solo es mostrado hasta ese 

tiempo. De la misma forma, el flujo de salida solo se da durante los primeros 5 minutos del 

proceso. 

 

 

 

La primera observación por destacar es que los subprocesos de mezcla y alimentación 

ocurren en una escala de tiempo menor a los demás y pueden considerarse en un estado 

pseudo-estacionario, es decir que los subprocesos de mezcla y alimentación resultan ser 

más rápidos relativamente a los otros subprocesos presentes en el biorreactor. El tiempo 

característico de ή para el compartimento 36 (línea azul oscuro de la gráfica) desde los 

0.25 min hasta los 1.75 min es menor que el tiempo característico de la salida de sustrato 

(línea negra).  Esto quiere decir que el subproceso de consumo de glucosa es rápido y 

determinante en este rango de tiempo y en la zona en 3 del reactor que es donde está el 

compartimento 36. Por consiguiente, la concentración llega al máximo en metabolitos 

Figura 3-17: Tiempos característicos para mezcla, alimentación, salida y uptake de 

glucosa versus tiempo del proceso simulado. 
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intracelulares como Ὃὰὧ y Ὃὰὧφὖ ( Figura 3-12 y Figura 3-13, respectivamente) en este 

mismo periodo y también la concentración de ellos es mayor en el compartimento 36 que 

en el compartimento 1 y 70.  El tiempo característico para ή en el compartimento 36 llega 

a un mínimo (mayor velocidad de consumo) a los 0.55 min, que es donde se detiene la 

entrada de alimento al reactor. Desde este punto comienza a aumentar el tiempo 

característico (disminuye la velocidad) por el resto del tiempo. 

Para los compartimentos 1 y 70, el tiempo asociado al uptake es mayor al principio del 

proceso respecto al del compartimento 36 y, por tanto, el pico de concentración de 

metabolitos es menor. Los tiempos para los uptake de los 3 compartimentos convergen 

totalmente alrededor de los 4-5 min y es allí en donde también se observa que comienzan 

a converger los perfiles de concentración para los tres compartimentos. Por último, como 

la entrada de alimento se da solo en los primeros 0.55 min y el tiempo de mezcla es dos 

órdenes de magnitud menor que los demás tiempos característicos, los gradientes de 

concentración para esta configuración de reactor están determinados por los subprocesos 

del uptake y la tasa de salida de sustrato.  

Cabe mencionar que el subproceso de la tasa de salida siempre es más rápido que el 

uptake para el compartimento 70 y es justo allí donde se hace la remoción del medio de 

cultivo.  La diferencia entre tiempos característicos entre estos dos subprocesos es mayor 

en los primeros 1.5 min. Por tanto, al inicio del pulso se presenta un lavado de biomasa en 

la que disminuye máximo un 5% la concentración de ella en el reactor, pero que después 

retorna al estado estacionario. Además, esto ocurre porque la velocidad de crecimiento 

(que se calculó multiplicando el uptake por el rendimiento) también es más lento que la 

tasa de salida (se comprobó gráficamente, pero por simplicidad no se muestra en la Figura 

3-17).  

En la Figura 3-18 se ilustran los tiempos característicos de la producción y degradación 

de trehalosa en los compartimentos 1, 36 y 70 comparados con los tiempos de mezcla, 

alimentación y salida. 
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Durante los primeros 7-8 min del pulso, el tiempo característico para la producción de 

trehalosa es menor comparado con el tiempo característico del pool de trehalosa como 

reactivo. Esto quiere decir que el primero ocurre más rápido y es por ello por lo que la 

concentración de trehalosa sube en este periodo de tiempo (ver Figura 3-14 para ὔ

φπ ὶὴά). Después de los 7-8 min, el tiempo característico de trehalosa como producto 

empieza a subir abruptamente, convirtiéndose en un subproceso «frozen» (congelado) 

comparado con la trehalosa como reactivo. Por consiguiente, desde este tiempo y hasta 

los 30.05 min la concentración de trehalosa intracelular disminuye (ver Figura 3-14 para 

ὔ φπ ὶὴά). Por último, desde los 5-6 min las líneas de tiempo característico para 

trehalosa como producto se separan dependiendo si el compartimento es el 1, el 36 o el 

70 y no vuelven a converger entre sí. Esto igualmente se observa en el perfil de trehalosa 

de la Figura 3-14, en el cual a los 5-6 min la concentración para los tres compartimentos 

comienza a diferir un poco entre ellos. 

Por otro lado, también se analizó el comportamiento de la concentración de oxígeno 

disuelto según la ec. (3-5). Cabe mencionar que existen leves gradientes de concentración 

para este compuesto a lo largo del reactor. Por simplicidad en la Figura 3-19 se presenta 

Figura 3-18:  Tiempos característicos para mezcla, alimentación, salida y pool de trehalosa 

como producto y como reactivo. 
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la variación de la concentración para el compartimento 35 según la velocidad de agitación. 

Como es de esperarse, a mayor ὔ es más rápida la saturación del medio de oxígeno. 

Específicamente si ὔ φπ ὶὴά y ὔ ρςπ ὶὴά, no se alcanza a saturar totalmente en la 

ventana de tiempo evaluada (30.05 min); por su parte, para ὔ ρψπ ὶὴά y ὔ ςτπ ὶὴά, 

el tiempo tomado es cercano a los 25 min.  
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Figura 3-19: Concentración de oxígeno disuelto en el compartimento 35 para diferentes 

velocidades de agitación. 

 

Finalmente, se analizó la dinámica del proceso (perfiles de algunos metabolitos 

intracelulares) tras la adición de tres pulsos periódicos y consecutivos de alimento (cada 

30.05 min) tal como los implementados por Suarez-Mendez (2015) a nivel de laboratorio, 

pero escalados a las condiciones de la escala industrial. La magnitud de cada pulso es la 

misma que se ha adoptado en esta sección de resultados. El punto de alimentación 
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nuevamente se situó en el compartimento 35. La concentración de biomasa inicial se 

estableció en 5.67 g/l, según el trabajo de Suarez-Mendez (2015) y la velocidad de 

agitación se mantuvo en 60 rpm. 

En la Figura 3-20 se exponen los resultados para la glucosa extracelular, glucosa 

intracelular y  Ὃὰὧφὖ. Se puede observar que cada uno de los tres pulsos son similares 

entre sí. Este resultado muestra la robustez del modelo frente a múltiples perturbaciones 

en el alimento del reactor. A nivel biológico se observa la misma regulación metabólica 

realizada por el microorganismo frente a perturbaciones similares. Los mayores gradientes 

ocurren para la glucosa intracelular, ya que es el primer metabolito en la red de carbono y 

evidencia los cambios de concentración de la glucosa extracelular en el entorno. Para 

Ὃὰὧφὖ los gradientes son menores y la regulación es aparentemente más significativa. 

Además, para este metabolito se observa un incremento de concentración a los 3 min 

después de cada pulso, debido a la activación del metabolismo del glucógeno. 

 

 



Resultados 109 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 3-20: Perfil de concentración de Glucosa extracelular, glucosa intracelular Ὃὰὧ y 

Glc6P respectivamente, después de realizar 3 perturbaciones en el alimento del 

biorreactor. 



110 Tesis de Investigación  

 
En la Figura 3-21 se ilustra el resultado para trehalosa bajo los tres pulsos. Se logra notar 

un resultado interesante: En el primer pulso se observa la diferencia leve de concentración 

entre los tres compartimentos; sin embargo, cuando se hace el segundo y tercer pulso esta 

diferencia se acrecienta y los gradientes son más pronunciados. De esta forma, si existen 

múltiples perturbaciones en el entorno del microorganismo, el perfil de trehalosa se 

modificará dependiendo de la zona del reactor. Por consiguiente, para este caso sí sería 

importante modificar variables operativas del reactor como aumentar la velocidad de 

agitación de los propulsores, tal como se discutió anteriormente.  

 

 

Figura 3-21:  Perfil de concentración de Trehalosa, después de realizar 3 perturbaciones 

en el alimento del biorreactor. 

 

Para poder aclarar y profundizar sobre el comportamiento del perfil de trehalosa, se analizó 

también el perfil de T6P y algunas velocidades de reacción obtenidos con el modelamiento, 

específicamente el flux para la producción de Fru6P, de T6P y de Treh, además del flux 

de degradación de Treh. (ver la Figura 3-22).  Para la concentración de T6P, se observa 

que transcurridos 7 min después de cada pulso esta regresa al estado estacionario con 

una magnitud cercana a cero, mientras el comportamiento dinámico es prácticamente el 

mismo durante los tres ciclos de perturbación. Por otro lado, el flux de Glc6P a Fru6P 

alcanza un valor máximo en 1.5 mM/min, mientras que en el flux de Glc6P a T6P el máximo 
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está en 3.5 mM/min; es decir, cerca de 2.3 veces más rápido. Esto indicaría que 

temporalmente hay un mayor flujo de carbono hacia el metabolismo de trehalosa que es 

un carbohidrato de reserva, comparado con el flujo direccionado hacia la glucólisis; aunque 

al final, de acuerdo con Suarez-Mendez (2015) y otros autores, el flujo acumulado hacia la 

glucólisis es significativamente mayor.  Lo anterior es una muestra del potencial que tiene 

el enfoque utilizado en este trabajo, y es que permite observar cambios locales en el 

metabolismo dependiendo de condiciones cambiantes en el entorno del reactor. Algo que 

debe notarse es que la velocidad de reacción negativa que tiene la gluosa-6-fosfato 

isomerasa (la cual es una reacción reversible) al final de cada ciclo hasta justo el inicio de 

la siguiente perturbación no fue observada por Suarez-Mendez (2015), pero puede 

explicarse aquí debido a la no disponibilidad de sustrato durante las dos terceras partes 

finales de cada ciclo. Es decir, durante este periodo no existe una fuerza impulsora que 

mueva el flujo de carbono hacia la glucólisis y que requiera por tanto hacer uso de los 

carbohidratos de reserva para sostener la viabilidad celular en tiempos de carencia de 

fuente de energía. 
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Figura 3-22: a) Concentración de T6P. b) Fluxes para cuatro reacciones distintas. Ambas 

bajo tres pulsos de alimento y para tres compartimentos distintos. 

 

T6P se consume solo en 7 min y a través de la T6P fosfatasa se sintetiza la trehalosa con 

el perfil de velocidad mostrada en la Figura 3-22 (su máximo se establece en 1.8 mM/min). 

a) 

b) 
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Sin embargo, el flux para la degradación de trehalosa es relativamente bajo comparado 

con su producción—Cuantitativamente el máximo valor del consumo es 0.35 mM/min; es 

decir 5 veces menor que la velocidad de síntesis de trehalosa—. Esta diferencia haría que 

este carbohidrato de reserva después de varios pulsos de glucosa se acumule. Como el 

compartimento 36 es cercano a la zona de alimentación, la acumulación de trehalosa sería 

mayor respecto a los otros dos compartimentos (Figura 3-21). En el trabajo de Suarez-

Mendez (2015), se observó experimentalmente que tras pulsos de alimento, la levadura S. 

cerevisiae exporta trehalosa al medio extracelular. Si biológicamente la velocidad de 

producción de trehalosa es mayor que su degradación, como se muestra en esta tesis, 

esto explicaría el hecho de por qué las células de esta levadura exportan trehalosa al medio 

extracelular, la razón sería no permitir una acumulación de trehalosa intracelular.  Por 

último, se muestra el perfil de concentración en la Figura 3-23 del otro carbohidrato de 

reserva (glucógeno), después de realizar los tres pulsos. 

 

 

Figura 3-23: Perfil de concentración de Glucógeno, después de realizar 3 perturbaciones 

en el alimento del biorreactor. 

Para el glucógeno, los pulsos no afectan el perfil de concentración. Solo se observa la 

pequeña diferencia con el compartimento 70; pero esta no se incrementa como en el caso 

de la trehalosa. Además, para cada pulso se supuso que el metabolismo de glucógeno se 

activa transcurridos los 3 min. Los resultados obtenidos aquí sugieren que el glucógeno 
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tiene un mejor comportamiento buffer comparado con la trehalosa. Quizá este último 

funcione mejor para entornos con perturbaciones, pero en donde la disponibilidad de la 

fuente de carbono sea muy baja o moderada. Mientras que el glucógeno, tendría su 

principal función como carbohidrato de reserva en ambientes perturbados con una gran 

cantidad de sustrato disponible.  
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4. Conclusiones y recomendaciones 

En el presente trabajo se realizó un modelamiento multiescala para analizar principalmente 

la respuesta de los metabolitos celulares frente a cambios de variables o perturbaciones 

en el mundo «macro». Se plantean las siguientes conclusiones para cada objetivo 

específico: 

4.1 Conclusiones sobre el objetivo específico 1  

 

Á Objetivo específico 1: Construir un modelo cinético que represente el metabolismo 

de carbono central acoplado al metabolismo de carbohidratos de reserva con base en 

datos experimentales de cultivos dinámicos de Saccharomyces cerevisiae. 

 

El modelo cinético significa un paso coyuntural para tratar de predecir cómo cambia 

dinámicamente el perfil de concentración de los metabolitos intracelulares si cambia la 

concentración del sustrato en el entorno del reactor. En este trabajo, el modelo tanto usado 

de la literatura como el modificado presentaron predicciones ajustadas de acuerdo con los 

datos experimentales para algunos metabolitos; sin embargo, para otros no fue el caso. 

 

Las expresiones cinéticas empleadas en esta tesis para el metabolismo de glucógeno 

muestran una respuesta viable y que se ajusta a los datos experimentales, significando un 

aporte al campo de la ingeniería metabólica y al modelamiento del metaboloma celular. 

Por tanto, podrían ser usadas en otros modelos cinéticos.  Otro aspecto importante es que, 

a pesar de analizar y cambiar algunas ecuaciones de velocidades de reacción, no se 

reprodujo el hombro característico de los datos de laboratorio. Esto sugiere que se está 

obviando alguna regulación importante en algún punto del metabolismo y es necesario 

realizar más estudios que permitan establecer con mayor precisión la bioquímica de estos 

metabolitos.  

 

Uno de los obstáculos más relevantes fue el resultado para UDPGlc, pues este es el núcleo 

para la síntesis de trehalosa y glucógeno. Al tener solo una reacción de producción de este 

compuesto, su concentración disminuye abruptamente. No obstante, los perfiles para los 
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carbohidratos de reserva se ajustaron con los datos experimentales. La limitación que 

existe en la literatura frente al metabolismo de UDPGlc plantea la necesidad de estudios 

que permitan dilucidar mejor el metabolismo de este importante metabolito, lo cual a su 

vez permitiría establecer mejores modelos matemáticos. 

 

 

Cabe resaltar que este modelo cinético se basa en las regulaciones metabólicas de las 

reacciones de carbono central consideradas aquí; es decir, al añadirse otros pasos como 

el ciclo de Krebs, podría mejorarse aún más la respuesta del modelo. Por otro lado, no se 

tuvo presente en los cálculos ningún tipo de regulación postranscripcional o 

postraduccional. Esta última modifica ciertos enlaces de las enzimas para prender o apagar 

su actividad catalítica. Es claro que incorporar en un modelo cinético regulaciones en el 

proteoma o transcriptoma representará un escenario más acorde con la realidad y 

probablemente se predigan perfiles de concentración intracelulares más ajustados con los 

datos experimentales; sin embargo, esto también significa la adición de más parámetros 

al modelo, haciendo más complejo el problema matemático. Es por ello que la estimación 

de parámetros es un paso sumamente importante en la construcción de modelos cinéticos 

y el procedimiento seguido aquí para realizarlo influye en el tiempo necesario para 

establecer un set de parámetros que brinden perfiles de concentración cercanos a los 

datos experimentales. 

 

4.2 Conclusiones sobre el objetivo específico 2 

 

Á Objetivo específico 2: Plantear y acoplar un modelo hidrodinámico para un biorreactor 

agitado con un modelo cinético, siguiendo un enfoque de modelamiento multiescala. 

 

 

Se analizó por aparte el modelo de compartimentos antes de acoplarse con el modelo 

cinético. Los resultados obtenidos allí muestran una descripción matemática viable para 

representar biorreactores industriales con una complejidad moderada. Esto es sumamente 

importante, porque un modelo con esta flexibilidad permite su unión o acople con otros 

modelos.  
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La implementación del modelo de Vrábel permitió el cálculo de los gradientes de 

concentración en un reactor industrial existente. Se evaluó en primer lugar el tiempo de 

mezcla, simulando la inyección de un trazador. Con los resultados obtenidos se puede 

concluir que la alimentación en el tanque debe hacerse en un punto central, ya que se 

reducen los gradientes cuando se inyecta en otra zona del biorreactor. Además, como el 

modelo asume volúmenes constantes para cada compartimento, se simuló el inició de un 

quimiostato con un término reactivo simple, mostrando resultados esperados cuando se 

tiene una operación continua. Esto generó una confianza para eventualmente realizar el 

acoplamiento a través de ή. 

 

4.3 Conclusiones sobre el objetivo específico 3 

 

Á Objetivo específico 3: Proponer un escenario de operación que permita optimizar los 

rendimientos por mol de sustrato y mol de biomasa en el biorreactor. 

 

 

El acoplamiento entre los dos modelos desarrollados permitió evaluar la respuesta 

microbiana frente a cambios en el entorno del biorreactor.  Se desarrolló una herramienta 

potencialmente robusta para predecir comportamiento de los perfiles de concentración y 

fluxes temporal y espacialmente. Se evaluó el impacto del punto de alimentación en la 

concentración de metabolitos intracelulares. Se pudo confirmar que la alimentación 

debería hacerse en el punto más central posible del reactor, con el fin de disminuir la 

magnitud de los gradientes tanto extra como intracelulares. En el análisis de sensibilidad 

se muestra que a mayor velocidad de agitación menores los gradientes generados. De 

esta forma, para implementar un bioproceso a escala industrial será indispensable cotejar 

el beneficio de tener una distribución más uniforme en el reactor con fines de mejorar 

selectividades y rendimientos versus el gasto energético realizado para ello.  

 

Cuando se simularon los tres pulsos de alimento, el resultado a destacar es la respuesta 

de los dos carbohidratos de reserva para Saccharomyces cerevisiae: la trehalosa y 
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glucógeno funcionan como pooles de carbono «buffer» frente a perturbaciones externas. 

Entender el comportamiento dinámico de estas dos moléculas es de vital importancia para 

distintas áreas como la ingeniería metabólica y el diseño de bioprocesos. Por tanto, los 

perfiles de concentración aquí mostrados representan un aporte importante para el estudio 

de los carbohidratos de reserva. 

 

En el caso de la trehalosa se planteó una posible explicación de por qué el modelo predice 

un incremento en los gradientes de concentración cada vez que se hace un pulso. En la 

descripción matemática no se tuvo en cuenta una expresión que simulara la exportación 

de trehalosa al medio extracelular, lo cual se evidencia experimentalmente en el trabajo de 

Suarez-Mendez (2015). Por tanto, el modelo aquí realizado podría sugerir que 

biológicamente la síntesis y degradación de trehalosa se lleva a cabo en velocidades 

significativamente distintas. 

 

El objetivo específico 3 tenía como sustento hacer un análisis de sensibilidad y obtener 

respuestas cuantitativas del acoplamiento. Esto se realizó de manera satisfactoria, aunque 

no se dio en concreto números de rendimiento o selectividades, como se planteó en un 

inicio; esto ya que en el modelo no se tenía un producto objetivo como tal. Además de que 

el uptake de glucosa y la velocidad de crecimiento de biomasa están relacionados por un 

rendimiento de por sí supuesto. Más bien, se describieron algunas posibilidades por tener 

en cuenta cuando se desarrolle un biorreactor industrial como el lugar de entrada de 

alimento y el valor de la velocidad de agitación de los propulsores. 

 

En resumen, la presente tesis cumplió con los objetivos de realizar un modelo macro y un 

modelo micro —cada uno por aparte—, con el propósito de acoplarlos y así construir el 

modelo multiescala. Esto se desempeñó a cabalidad, a pesar de la complejidad que 

supuso esta investigación y de algunas dificultades que se presentaron a lo largo de su 

desarrollo. Así que, en general, los resultados hallados cumplen con lo propuesto al 

principio del proyecto; pero hay que tener presente que existen limitaciones, además de 

aspectos por complementar en el modelo. Esto servirá como guía para futuros trabajos 

que quieran considerar tanto la escala macro como la micro en su diseño. 
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4.4 Recomendaciones 

 

Para reproducir perfiles intracelulares de concentración de metabolitos más ajustados a 

los datos experimentales y que puedan predecir particularidades como el del hombro, es 

necesario que los modelos cinéticos en los próximos años deban estar enfocados en unir 

regulaciones en el metaboloma con otras capas de la maquinaria del microorganismo como 

el proteoma, el transcriptoma o incluso el genoma. A la par de un desarrollo más completo 

de un modelo cinético, también es imprescindible el desarrollo de metodologías o 

herramientas que permitan una estimación de parámetros de forma más flexible. De esta 

forma, se sugiere que en los próximos modelos se tome como base las ecuaciones 

cinéticas acá presentadas, con el objeto de anexar otras reacciones o regulaciones para 

tener en cuenta. 

 

En trabajos futuros se sugiere que se explore un modo de operación industrial que 

modifique el volumen del reactor como es el caso del Fed-Batch. Además, debería tenerse 

en cuenta otros tamaños o configuraciones de un reactor agitado para observar el 

comportamiento de la hidrodinámica, bajo modificaciones del modelo de Vrábel o el uso 

de otros enfoques del modelo de compartimentos. También sería importante considerar 

otro tipo de reactores como las columnas de burbujeo para calcular los gradientes de 

concentración y hacer modelamientos multiescala.  Asimismo, sería útil hacer un análisis 

cuantitativo de las ventajas y desventajas de usar un modelo de compartimentos versus 

CFD para un modelamiento multiescala. Por último, sería preciso contar con datos 

experimentales de gradientes de concentración de reactores industriales para hacer un 

escalado hacia abajo (scale-down) usando un modelamiento multiescala. 
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6.  ANEXOS 
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B. Anexo: Respuesta del modelo 

cinético para los nucleótidos de 

adenina 
 

 

Á Modelo cinético totalmente basado en la literatura 

 

En la Figura. B-1: Concentración para los nucleótidos de adenina. Cuadros azules son los 

datos experimentales de la perturbación fuerte y la línea roja la predicción del modelo se 

muestra el resultado para los nucleótidos de adenina. En general, la predicción del modelo 

se desvía del comportamiento observado experimentalmente. ATP es el metabolito de 

mayor concentración entre los tres, debido a la necesidad de la célula por degradar la 

glucosa disponible en el medio.  Por esta misma razón, la cantidad de AMP es baja. El 

perfil para los tres es distinto comparado con los metabolitos de la glucólisis. Es 

fundamental que los nucleótidos estén regulados y se mantengan en una concentración 

suficiente para el microorganismo, pues son necesarios para muchas reacciones 

intracelulares. 

En cuanto a la predicción hecha por el modelo se nota que se logra mantener un nivel de 

ATP importante e imprescindible para el metabolismo; no obstante, parece ser un promedio 

de los datos experimentales. Por otra parte, el nivel de concentración para AMP y ADP en 

el modelo es más bajo que los puntos tomados en el laboratorio; esto es porque el modelo 

busca mantener una concentración alta para ATP y para ello debe sacrificar el nivel de 

AMP y ADP. Por los datos experimentales, es claro que existen regulaciones que no 

permiten que la concentraciones intracelulares de AMP y ADP se reduzcan 
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considerablemente. Estas regulaciones pueden ser indirectas y no estar asociadas con las 

enzimas adenilato quinasa y ATPasa, pues estos nucleótidos participan en varias rutas 

metabólicas al tiempo.  

 

 

 

 

 

 

Á Modelo cinético con las expresiones cinéticas ajustadas 

 

Los resultados arrojados por el modelo para los nucleótidos de adenina se ilustran en la 

Figura. B-2 y son similares a los mostrados en la Figura. B-1. Se esperaba un cambio, 

debido a que las concentraciones de estos metabolitos aparecen en las expresiones 

cinéticas modificadas. Sin embargo, las ecuaciones para la adenilato quinasa y ATPasa 

Figura. B-1: Concentración para los nucleótidos de adenina. Cuadros azules son los datos 

experimentales de la perturbación fuerte y la línea roja la predicción del modelo 
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se mantuvieron igual, pues en la literatura frecuentemente se usa el mismo tipo de cinética 

para describir las reacciones catalizadas por estas dos enzimas. Además, no se encontró 

información relevante de regulaciones metabólicas. Luego, es posible que se estén 

obviando efectores importantes y mecanismos de reacción apropiados para las enzimas 

mencionadas. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura. B-2: Concentración para los nucleótidos de adenina. Cuadros azules son los 

datos experimentales y la línea roja la predicción del modelo. 
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C. Anexo: Respuesta de Glc6P bajo 

diferentes puntos de alimentación en 

el reactor 
 

 

En la Figura. C-1 se muestran los gradientes para Ὃὰὧφὖ en el biorreactor según el puerto 

de alimentación. A los 0 min la concentración inicial es de 0.11 mM. Si la inyección de 

sustrato se realiza en la zona A (compartimento 5) o Zona 1 (compartimento 65) del reactor 

la máxima concentración de este metabolito se alcanza a los 5 min. La concentración 

promedio en este tiempo para la zona A es de 7.97 mM si se hace la alimentación allí; 

mientras que es de 7.67mM en la zona 1 si se hace el pulso allí. Por otro lado, si la 

inyección se hace en el medio (compartimento 35) entonces la máxima concentración que 

se alcanza es en un tiempo menor (a los 2 min) con un valor promedio de 6.97 mM para la 

zona 3 del reactor.  

Como se observa, los gradientes empiezan a ser más uniformes desde los 2 min si el 

alimento es en el puerto de en medio, mientras que para los otros dos casos es solo a 

partir de los 5 min o incluso en más tiempo. Los gradientes para Ὃὰὧφὖ no son tan 

pronunciados como los observados para la glucosa intracelular (Figura 3-9), ya que este 

metabolito es el primero en la red metabólica y no se encuentra igualmente regulado como 

Ὃὰὧφὖ que es la base para el comienzo de varias rutas metabólicas. No obstante, los 

gradientes se originan en el biorreactor y para reducirlos se debe realizar la alimentación 

en el punto más central posible. Por último, para los tres casos a los 20 min no existen 

prácticamente gradientes de concentración y la magnitud va retornando al valor del estado 

estacionario (punto inicial).  
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Figura. C-1: Perfil de concentración de Ὃὰὧφὖ que sería experimentada por las   células localizadas en 

diferentes compartimentos del reactor bajo tres puntos de alimentación distintos: Puerto superior, medio e 

inferior 
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