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Introducción: Se ha reportado el uso de la ciclohexanona 
monooxigenasa (CHMO) clonada en E. coli (TOP10) en estudios a 
gran escala para transformar cetonas bicíclicas a su correspondiente 
lactona1. En esta reacción el problema de productividad se debe a la 
inhibición por sustrato y producto, dando como resultado una 
concentración y rendimiento de producto muy bajos2. 
Recientemente, los líquidos iónicos han surgido como nueva 
alternativa a los solventes orgánicos en reacciones multifase3. Estos 
sistemas denominados reactores de partición permiten trabajar bajo 
condiciones sub-inhibitorias incrementando los rendimientos de la 
reacción de oxidación (Baeyer-Villiger). El objetivo de este trabajo 
fue estudiar mediante un modelo matemático el comportamiento 
del proceso de bioconversión en un reactor de tres fases. 
Metodología: Se usó agua ultrafiltrada como fase acuosa,  
líquido iónico hexafluorofosfato de 1-butil -3-metil 
imidazolium como fase dispersa, bicyclo[3.2.0] hept-2-en-6-
ona como sustrato, (1S,5R)-(-)-2-Oxabiciclo{3.3.0} oct-6-en-
3-ona  como producto y la cepa E. coli (TOP10). Se estudió 
la inhibición del biocatalizador en presencia de líquido 
iónico. Se estimaron coeficientes de partición para sustrato y 
producto entre la fase iónica y acuosa. En un reactor de 1 L 
(Aplikon System) se calculó el área de transferencia de masa 
(A) con un analizador de partículas 3D-ORM (MTS, 
Alemania). El coeficiente de transferencia de oxígeno (kLa) 
se estimó con el método dinámico. Los coeficientes de 
transferencia de masa (kLA) para sustrato y producto se 
estimaron en una celda de Lewis modificada4. 
Resultados: Los coeficientes de transferencia de masa a 
diferentes condiciones de operación de la celda y el reactor fueron 
del mismo orden de magnitud  tanto para sustrato y producto   
(2.2 min-1) como para oxígeno (1.6 min-1). Mediante balances de 
masa en cada fase se desarrolló un modelo matemático para esta 
bioconversión. La Tabla 1 muestra el análisis de sensibilidad 
paramétrica. Los parámetros se variaron ±10% en función de 
las condiciones de operación del reactor. La variable de 
respuesta fue la productividad máxima del producto.  

Tabla 1. Análisis de sensibilidad paramétrica del modelo propuesto 

Parámetro de análisis Valor del 
parámetro 

Sensibilidad 
paramétrica 

Coeficientes de transferencia de sustrato y 
producto, kLA 2.2 min-1 4.56 x 10-6 

 

Coeficientes de transferencia oxígeno, kLa 1.6 min-1 0.0514 
 

Concentración inicial de biomasa 2 g/L 1.78918 
 

La Figura 1 muestra el comportamiento adimensional de sustrato, 
producto, y oxígeno en la fase acuosa y dispersa a 650 rpm, 
0.45 vvm, 0.2 de fracción volumen y 2g/L iniciales de 
células. Bajo estas condiciones se obtuvieron 
experimentalmente los valores de coeficientes de 

transferencia más bajos. Se observó que la transferencia de 
sustrato de la fase iónica a la acuosa satisface la demanda de la 
reacción, mientras que la transferencia de producto de la fase 
acuosa a la iónica evita la inhibición del biocatalizador por 
producto. El sustrato no se consume en su totalidad debido a la 
inhibición que presenta el líquido iónico sobre el biocatalizador. 
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Figura 1. Comportamiento adimensional de sustrato, producto y oxígeno en 

ambas fases a valores bajos de los coeficientes de transferencia de masa. 
En condiciones similares de operación con 3g/L de biomasa 
inicial, se observa en la Figura 2 que la bioconversión finaliza 
antes que el biocatalizador se inactive. 
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Figura 2. Comportamiento adimensional de sustrato, producto y oxígeno en 

ambas fases con una concentración de biomasa inicial de 3 g/L. 
Conclusiones: El modelo predice que bajo las condiciones de 
operación estudiadas no hay problemas de transferencia de 
masa. Y que el efecto de inhibición por la presencia del líquido 
iónico puede reducirse aumentando la concentración de 
células. 
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