31. S. J. PIRT e D. S. CALLOW. — Formazione di prodotti esocellulari
per mezzo di microorganismi in coltura continua.
Nota II. Produzione di 2.3-butandiolo a partire da saccarosio
mediante Aerobacter aerogenes in un processo a due stadi.

Riassunto. — Il processo per la cultura continua in due stadi viene
realizzato con due recipienti di coltura in serie. Nel primo, riservato
alla fase di crescita dell’organismo, sono mantenute le condizioni col-
turali pitn adatte allo sviluppo: la coltura prodotta nel primo stadio &
immessa in modo continuo in un secondo recipiente, dove le condizioni
i coltura ed il rifornimento dei nutriliti sono regolati intorno all’opti-
mum per la formazione dei prodotti esocellulari.

Un processo di questo genere a due stadi & stato impiegato per la
produzione di 2,3-butandiolo da saccarosio, ad opera di Aerobacter
acrogenes, ricavandone la stessa concentrazione (6% p/v, e la stessa
resa per grammo di saccarosio (pin dell’809% del massimo teorico) di un
processo discontinuo. Un processo continuo ad un solo stadio ha per
contro dato soltanto la metd della suddetta concentrazione di butandiolo
¢ non piu del 609 di resa rispetto al teorico. La produzione specifica
di un processo in due stadi, espressa in grammi di prodotto per ora e per
litro di capacitd lavorativa, & circa tre volte pit grande di quella di
un processo discontinuo. Un processo a due stadi puo essere continuato
per un tempo indefinito, senza alterazioni nella resa.

Summary. __ Two-stage continuous culture consists of two culture
vessels in series. In the first vessel, which is mainly for growth of the
organism, the cultural condifions are adjusted to be most suitable for
arowth. The culture produced in the first stage is fed continuously into
the second vessel in which the conditions and nutrient supply are.
adjusted to be oplimum for exocellular product formation. The two-
<tage process applied to the production of 2:3-butanediol from sucrose
by Aerobacter aerogenes gave the same diol concentration (69% w /v) and
the same yield per g. of sucrose (over 809, of the theoretical maximuin)
as the batch process; in contrast the single-stage continuous process gave

(*) Una parte di questi risultati ¢ stata presenlata dagli AA., gid ospiti del Labo-
ratorio di Chimica Biologica, all’VIII Congresso mnazionale della Societd Chimica Ia-
liana (Torino, 1958). Il lavoro & apparso nei Selected Scientific Papers from the Isti-
{uto Superiore di Sanitd, 2: 292 (1959).
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only half the above diol concentration with 609 of the theoretical yield.
The output rate of the two-stage continuous process in g. product/ Tue, /L.
working volume was nearly three times greater than that of the batch
process. The two-stage process could be continued indefinitely without
fall in yield.

INTRODUZIONE

Vi sono ormai kuoni fondamenti teorici per supporre che un pro-
coszo di fermentazione continuo debba avere una prestazione superiore
a quella del processo di discontinuo [HErBERT, BLSWORTH C TeLLing (M)
Occorre tuttavia una vasta indagine sperimentale per scoprire in che
misura sia valida la teoria pura, e fino a che punto possa essere applicata
in pratica la coltura continua. Il punto della situazione in questo campo
& fatto esaurientemente nel simposio pubblicato da MaLek (®).

La fermentazione i saccarosio a 2 3-butandiolo per mezzo del-
I'Aerobacler aerogenes & un processo semplice di formazione di un pro-
dotto esocellulare cui abbiamo tentato di applicare la tecnica di coltu-
ra continua [Pt e Carvow (™ L. Abbiamo tuttavia constatato che il tipo
di coltura continua da noi adoperato presentava certi gravi inconvenienti
rispetto alla coltura digcontinua. La coltura continua dava una concen-
trazione del prodotto ed una resa per grammo di saccarosio molto infe-
riore a quanto si potesse ottenere in una coltura discontinua. Ne abbia-
mo concluso che questi fenomeni erano da afttribuire al fatto che le con-
dizioni necessarie per la crescita dell’organismo e le condizioni optimum
per la formazione del prodotto non erano identiche. Siamo stati condotti
s questa conclusione dalle seguenti considerazioni.

I vari sistemi di coltura cui si & fatto rifertmento sono illustrati nella
ficura 1. In una coltura discontinua il recipiente di coltura viene cari-
cato con il terreno, ed inoculato; poi si lascia che la fermentazione pro-
ceda finchd la concentrazione del prodotto raggiunga il massimo. It
processo pud avere due fasi, e ciod: primo la crescita dell’organismo, e,
secondo, la formazione di prodotti esocellulari con poca 0 nessuna Cre-
scita dell’organismo. In una coltura continua a stadio unico il terreno
fresco viene introdotto nella coltura ad una velocith costante, e la coltu-



— 346 —

ra viene continuamente raccolta cosi che il volume della coltura nel re-
cipiente (capacitd lavorativa) rimane costante. In questo tipo di coltura,
poiché occorre che vi sia una crescita continua, si puo riprodurre sol-
tanto la prima fase o fase di crescita di una coltura discontinua. Ne con-
segue che la coltura continua a stadio unico & adeguata se si richiede
soltanto I'organismo, oppure un prodotto esocellulare nel caso in cui le
condizioni oplimum per la sua formazione siano le stesse che per la cre-
scita.

La coltura continua a stadio unico non sarebbe evidentement»
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Fig. 1. - Rappresentazione schematica
di sistemi di coltura discontinui e con-
tinui: (a) sistema discontinuo, (b) si-
stema continuo a stadio unico, (¢) si-
stema continuo a due stadi.

ideale se le condizioni optimum per la formazione del prodotto non los-
sero identiche a quelle richieste per la crescita. Il principio della coltura
continua a due stadi consiste nel predisporre le condizioni necessarie
per la crescita dell’organismo nel primo stadio; la coltura prodotta in
questo stadio viene portata con continuitdh nel secondo stadio dove le
condizioni vengono aggiustate in modo da costituire I'optimum per la
formazione del prodotto e dove gli organismi possono essere trattenufi
fino a tanto che formino il prodotto desiderato. E’ prevedibile che la
durata del potere fermentante dell’organismo sard lunga in confronto
con il tempo necessario per farlo crescere; per sfruttare questo fatto il
secondo recipiente dovra essere pil grande del primo per consentire un
periodo di permanenza pit lungo nel secondo stadio. .
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Diversi altri ricercatori hanno studiato la coltura continua a stadi
multipli, ma non sembra che abbiano seguito il principio di aggiustare
le condizioni nei differenti stadi in modo da ottenere condizioni di cre-
scita optimum nel primo stadio e condizioni optimum per la formazione
di prodotto nel secondo stadio o in stadi susseguenti, Sembra che 1 la-
vori di Dyr, Protiva e Praus (%) si siano avvicinati piu di tutti a quesio
concetto: questi ricercatori effettuarono la produzione di acetonbutanolo
per mezzo i Clostridium, e lasciando fluire la coltura attraverso una serie
di recipienti constatarono che la massima parte della crescita avveniva
nel primo stadio, mentre prevalevano condizioni « riducenti », adatte
alla produzione di acetonbutanolo, nel secondo stadio. Nowrey (%) eflel-
tud uno studio alquanto simile della fermentazione acetonbutanolica.
Rur, Stark e Smita (7) ¢ ANpREEV (°) adoperarono due fermentatori in
serie per la produzione di alcool per mezzo di lievito. MALEx (*) adopero
una coltura continua a stadi multipli per studiare lelfetto dell’eta e di
gradi dilferenti di esaurimento delle sostanze nutritive sullo « stato fi-
siologico » dell’organismo. BiLrorp, SCALF, Srark ¢ Koracuov (°) rife-
virono di non aver trovato alcun vantaggio in un sistema a due stadi ri-
spetto ad una coltura continua a stadio unico per la produzione di aleool
niediante la fermentazione di melassa.

In questo lavoro descriviamo uno studio sul sistema a due
stadi applicato alla produzione di 2-3-butandiolo, e dimostriamo che pre-
senta vantaggi nefti sul processo discontinuo e sulla coltura continua
a stadio unico descritta antecedentemente [Pt e Carrow (%))

METODI

Apparecchio. — Nella tavola 1 & mostrata una fotografia dell’appa-
recchio. Questo dilferisce dall’apparecchio a stadio singolo di E1LSWORTH,
Meskry, Pt e Capers (*°) principalmente per il fatto che, imvece di un
recipiente di coltura unico, vi sono due recipienti di coltura in serie, il
recipiente del secondo stadio essendo piu grande del primo. La capacita
lavorativa del recipiente di primo stadio era di 0,5 litri; il volume di col-
tura nel secondo recipiente poteva essere variato da 1 a 4 litri. La capa-
(it lavorativa nel secondo stadio venne modificata innalzando od ab-
bassando il punto di traboccamento come descritto da EvsworTn et al.
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Tavola 1 - Apparecchio di coltura continua a due stadi. A, serbaloio per il
terreno (hottiglia di Mariotte). B, recipiente di primo stadio. C, recipiente
di coltura di secondo stadio. D, pomna per 1'aggiunta di terreno al secondo
stadio. E, serbatoio del terreno per il secondo ¢tadio. ¥, boccia per il
raccolto.
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Cid si rende necessario affinche si possa mantenere costante la velocita
di dilunizione nel secondo stadio, indipendentemente dalla velocitd di
fiusso nel primo stadio. Una quantitd supplementare di terreno (in que-
<to lavoro si trattava di soluzione concentrala di saccarosio) poteva esse-
re aggiunta alla coltura di secondo stadio per mezzo di una pompa nel
modo indicato nella fotografia a sinistra.

Le condizioni di coltura, la temperatura, il pH, il rifornimento
di ossigeno e di sostanza nutritiva, ecc., in ciascun stadio poteva-
no essere variati indipendentemente. Gli strumenti di controllo furono
montati su un quadro separato, non mostrato nella fotografia. Verra
pubblicata altrove una descrizione pit completa di questo apparecchio
¢ del suo funzionamento.

METODI ANALITICI

I metodi adoperati per la valutazione del 2 3-butandiolo, dell’ace-
t{oino, del peso batterico secco e del carhonio delle cellule nel terreno di
coltura, nonch® dell’anidride.carbonica e dell’ossigeno nella fase gassosa
furono quelli descritti da PmT e CaLrow ().

Nel calcolare la quantith di materiale formato od utilizzato nel se-
condo stadio, si deve notare che vanno prese in considerazione diverse
velocith di flusso del liquido, o ciod: flusso della coltura dal primo sta-
dio, rifornimento di saccarosio supplementare, e aggiunta di alcali nel
controllo del pH.

Aeraziome. — La velocitd effettiva di assorbimento dell’ossigeno
(¢,, m-mole/litro/ ora) della coltura fu Jdeterminata in ciascun stato d’equi-
librio. Si utilizzd la velocita di dissoluzione dell’ossigeno deferminata
dallossidazione del solfito (o, m-mole/litro/ora) come indicazione per
ottenere la velocith desiderata di assorbimento dell’ossigeno Poiche il
consumo dell’ossigeno nel lavoro descritto era limitato dalla velocita i
dissoluzione dell’ossigeno, o, rappresenta anche la quantitd totale di
ossigeno disponibile nelle condizioni fissate. La relazione fra o, € 0O,
> stata discussa da Pt e Carrow (M)

Terreni. — 1l terreno fondamentale, adoperato sempre tranne dove
sia indicato altrimenti, consisteva nei seguenti componentl (in quantita
in g/1). Mgs0,.7H,0, 0,30; CaCl,.6H,0, 0,09; FeS0,.7H,0, 0,0225;
7n80,.7H,0, 0,0075; MnS0,.4H,0, 0,00378; acido etilendiammino-ietra-
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acetico (EDTA), 0,61; KOH, circa 0,45; (NH,),=0,, 7,2; (NH,),HPO,, 6,0;
H,PO,, circa 0,57 ml; saccarosio, 100.

II terreno fu posto in autoclave in tre parti: (1) la soluzione di
saccarosio, (2) 1 sali ammonici con acido fosforico per aggiustare il pH a
6,4, e (3) i sali minerali con KOH per aggiustare il pH a 7,4.

La funzione dell’EDTA era quella di impedire la precipitazione dei
metalli. Il terreno a basso tenore di EDTA conteneva 0,306 gramimi di
EDTA per litro, ossia 0,6 moli per mole di metallo, esclusi gli alcali, c10
che rappresentava circa la minima concentrazione necessaria per impe-
dire la precipitazione dei metalli.

Nel terreno contenente fattori di crescita al terreno fondamentale si
aggiunse il seguente miscuglio, basato su quello di Rosers (*2) con le
seguenti concentrazioni finali in mg/1): nicotinammide, 2,86; pantote-
nato di Ca, 5,7; piridossina, 2,86; riboflavina, 0,286; tiamina, 2,86 glu-
tammina, 5,7; acido p-amminobenzoico, 0,57; meso-inosite, 3,7; biotina,
0.00286. 11 miscuglio di fattori di crescita fu sterilizzato mediante filtra-
zione al Seitz.

Il terreno con sali metallici di aggiunta conteneva il seguente mi-
scuglio, aggiunto al terreno fondamentale (in quantitd in g/l): CoCl,.
6H,0, 0,005; CuSO,5H,0, 0,005; (NH,),Mo.0,,.4H,0, 0,005; EDTA,
0,0132.

Il terreno di melassa era uguale al terreno fondamentale tranne che
la sorgente di carbonio era costituita da melassa di raffineria (209 p/v).

Venne pompata altra soluzione di saccarosio (0% p/v) nel secondo
stadio allo scopo di mantenere un eccesso di saccarosio nel terreno.

La formazione di schiuma fu impedita ricorrendo al metodo della
aggiunta periodica di agente antischiuma [Pirr e CarLLow (**)]. L’agente
era Alkaterge-C (fornito dalla Commercial Solvents Corp., Terre Haute,
U.S.A.) una soluzione al 309, v/v in paraffina liquida, tranne nella pri-
ma parte del primo ciclo in cui si adoperarono agenti antischiuma al si-
licone; questi furono abbandonati a causa del loro minor rendimento.

Tipo di batteri. — L’organismo utilizzato in tutto questo lavoro fu
I'derobacter aerogenes 8017 proveniente dalla National Collection of
Industrial Bacteria, D.S.I.LR., Teddington, Middlesex; si tratta del ceppo
B199 del Northern Regional Research Laboratory di Peoria, Illinois. La
coltura base fu mantenuta su vetrini di agar e carne triptica. I saggi
biochimici di Cowan (**) furono applicati di tanto in tanto per verificare
il ceppo.
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Simboli e unita. — Velocita di diluizione (D) = velocitd di flusso
del terreno (1/ora)/volume di coltura nel recipiente (1), le unita sono

O™ Gun = B 92 3-butandiolo prodotto/ora/g peso batterico secco;
diolo = c 2
o, = velocith assorbimento ossigeno (m-mole ossigeno/l/ ora,).

RISULTATI

Gli esperimenti sono raggruppati sotto tre voci: primo stadio, se-
condo stadio, ed effetto delle condizioni del primo stadio sul secondo
stadio. Bastera dare un breve cenno sul processo di primo stadio,
dato che era simile al processo a stadio unico gid da noi descritto
[Pt e Carrow (D).

PrIMO STADIO.

Le principali condizioni del primo stadio e 1 risultati sono riportati
nella Tabella 1. Decidemmo inizialmente di fissare a 0,59% p/v il peso
batterico secco del primo stadio e di utilizzare una elevata velocita di
diluizione; queste erano le condizioni in A, A, e A,. La concentrazione
batterica fu controllata variando I'introduzione di ossigeno, mentre tutte
Je altre sostanze nufritive erano in eccesso. La variazione del rapporto
tra velocith di assorbimento dell’ossigeno e peso Secco in different1 prove
risultd inspiegabilmente superiore al previsto. Si utilizzarono le condi-
zioni B per oftenere una elevata concentrazione batterica nel primo sta-
dio. Si utilizzarono le condizioni G per studiare il risultato che si aveva
quando la quantita di saccarosio costituiva un fattore limitante. Infine
esaminammo il caso (E) dove la velocita di diluizione era bassa e la pro-
duzione di diolo era considerevole.

I valori forniti nella Tabella 1 rappresentano la media di molte de-
terminazioni distribuite in periodi di diverse centinaia di ore. Nella Ta-
bella @ & mostrata la variazione caratteristica nel processo a stadio unico,
nella stessa serie di condizioni.

SECONDO STADIO.
Temperatura e pH. — Nelle esperienze illustrate la temperatura del

secondo stadio era 30° e il pH era 5,25 Questi valori furono prescelti
in base al nostro studio sulle colture continue a stadio anico. Furono
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Taserra 1

Condizioni e prodotti nel primo stadio.

I
- N S e Pt
—— (m-mole/ |batterico g/l g/l lizzato carbonio
I/ora) g/l g/l g/l o
Condizioni A, (prova 1)
0,416 | 57,8 5,1 T | 2,0 11,7 | 33,8 | 74,5
Condizioni A, (prova 3)

0.418 | 63,1 | 6,5 4,9 | 1,3 10,7 | 27,2 | 81,7
0,453 | 68,7 | 5,2 8,2 | 1,3 13,4 | 33,4 | 79,9
Condizioni B (prova 1)

0,418 | 122,0 | 11,4 5,6 | 1;8 19,6 | 43,3 | 80,0

Condizioni*** C (prova 3)
0,428 | 65,5 5,8 kit | 0,3 8.6 | 17,2 | 85,5
Condizioni E (prove 3 e 3)
0,214 | 46,3 Tl 20,4 | 4,4 22,0 | 66,7 | 80,9
Temperatura, 37°; pH 5,25.
D = velocith di diluizione. * g = velocita di assorbimento ossigeno.

** Percentuale di carbonio da saccarosio recuperato come batteri, diolo, acetoino ed

anidride carbonica.

*+*+ Aggiunta limitata di saccarosio; quantitd fornita, 17,8 g/l
I valori dati sono le medie; le variazioni sono illustrate nzlla Tabella 2.

Variazioni nel processo di primo stadio
limiti di validitd dei risultati con le condizioni E (Tabella 1).

TABELLA :

Limite di validita 95'/,
Inferiore Superiore

o (m-mole/ljora) 44,6 48,0
Peso batterico secco (g/l) 6,8 7,4
Butandiolo (g/) 19,8 21,0
Acetoino (g/l) 42 4,0
Anidride carbonica (g/l) 21,0 23,0
Saccarosio utilizzato (g/1) 65,4 67,9

La deviazione standard del D era 0,006, il suo intervallo era 0,196-0,231.
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eseguiti solo pochi studi ulteriori su questi fattori ma fu dimostrato che
i valori superiori erano al di sotto dell’optimum.

Effetto della variazione della quantita di ossigeno e della velocita
di diluizione. — Gli elementi fondamentali circa la relazione tra ossi-
geno e produzione di 2,3-butandiolo sono 1 seguenti. La produzione del
diolo procede nel modo migliore in condizioni parzialmente aerobiche;
in altre parole, essa richiede ossigeno ma non in eccesso. Una equazio-
ne teorica per la formazione di diolo a partire da esosio & la seguente:

cH,,0, — CH 0, + 200, + 2H

L’idrogeno pud comparire sotto forma di idrogeno libero; nel caso
che sia disponibile ossigeno, questo fungerd da accettore di idrogeno
[Lepinguam e Nesu ()] In un processo a flusso continuo il fabbisogno
di ossigeno deve essere proporzionale alla velocita di diluizione [Pt (**)l.

La produzione di diolo in funzione della quantita di ossigeno dispo-
nibile e della velocitd di diluizione nel secondo stadio & illustrata nella
figura 2a. Va notato che le condizioni del primo stadio per ciascuna velo-
cita di diluizione del secondo stadio differivano leggermente ma non in
arado sufficiente per influenzare sensibilmente il processo del secondo
stadio. I diagrammi mostrano che, con una introduzion: costante
di ossigeno, il diolo prodotto nel secondo stadio era inversamente pro-
porzionale alla velocitd di diluizione; questo fatto & prevedibile per mo-
tivi teorici [Pt e Corrow (Y)]. Con una velocitd di diluizione costante il
diolo prodotto era entro certi limiti proporzionale alla quantith di
ossigeno disponibile. La relazione fra diolo prodotto e g, richiede una
ulteriore analisi, ma prima di procedere a questa occorre considerare gli
effetti di cambiamenti nella velocita di diluizione e nella guantita di
ossigeno sulla concentrazione bafterica, sulla resa percentuale del diolo
e sulla velocita di produzione del diolo per g di peso secco (q 4,

Nella figura 2c¢ sono mostrati mutamenti nella concentrazione batte-
rica. La resa di diolo espressa in percentuale del massimo teorico 1
mole/mole di esosio) (figura 2b) era inversamente proporzionale alla
quantitd di ossigeno disponibile. Si vedra che, con una bassa quantita
di ossigeno, si poté ottenere una resa del 1009 in contrasto con un mas-
simo di 709, da noi ottenuto in un processo a stadio unico.

Nl q,  in funzione di o_e D & illustrato nella figura 2d. 11 g
& un parametro molto importante, ed & dato dalla seguente espressione :

diolo prodotto/l |
x D

s = .
diala peso batterico secco/l
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Ne consegue che un confronto dei valori di q, ~, mantenendo fissi

D e il peso batterico secco, fornisce le quantita relative di diolo prodot-
to/l di coltura e le velocitd relative di produzione in g/ora. Il q

iolo

era solo leggermente influenzato dai cambiamenti di o_ ma mostrava

una netta dipendenza da D. I valori di qg , massimi per ciascuna ve-

locitd di diluizione, riportati in funzione di D, si trovano sulla retta
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Fig. 2. - Effetti di cambiamenti nell’approvvigionamento di oszigeno (0., m-m-mole/
i/ora) e nella velocita di diluizione nel secondo stadio: (a) produzione di diolo, (b) resa
di diolo in percentuale del massimo teorico, (¢) peso batterico secco, (d) q .

X, D = 0,034; condizioni di primo stadio, A, (Tabella 1). Qiols

0, D = 0,078; condizioni di primo stadio, A, (Tabella 1).
[,b = 0,436; condizioni di primo stadio A, (Tabella 1).

1

rappresentata da: q, , = 0,45 + 2,06 D: non sembra che vi sia alcu-
na spiegazione fisiologica di questa relazione lineare. Si era ritenuto che
potesse essere causata da un calo della vitalitd dei batteri col diminuire
di D, ma da una misura della percentuale di vitalitd si & potuto dimo-
strare che non variava allorché la velocitd di diluizione variava da 0,10
a 0,05 e in ciascun caso essa era superiore al 959.

Tornando alla relazione fra produzione di diolo e g_, I'esame delle
figure 2a, 2b e 2d dimostra che 'aumento della produzione di diolo con



— 385 —

{'aumento di ¢, non era dovuto ad un aumento della percentuale di
resa né ad un aumento del q . L’aumento pud essere attribuito prin-
cipalmente ad un aumento della concentrazione batterica, come dimo-
sirato nella Tabella 3.
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Fig. 3. - Effetto delle variazioni unell’approvvigionamento di ossigeno (g., m.mole,

I/ora) e nella velocith di diluizione nel secondo stadio: (a) produzione di anidride
carbonica, (b) utilizzazione di saccarosio, (c) costante del fabbisogno di ossigeno (P,
moli di ossigeno consumato per mole di esosio, (d) produzione di acetoino.

%, = 0,034; condizioni di primo stadio, A, (Tabella 1)
0.0 = 0,078; condizioni di primo stadio, A, (Tabella 1).
O, = 0,436; condizioni di primo stadio, A, (Tabella 1).

Equilibrio del carbonio. — Oltre al butandiolo e ai batteri, gli altri
prodotti valutati furono CO, e acetoino. Quest’ultimo, che & un derivato
ossidato del 2 3-butandiolo, viene generalmente prodotto insieme al
diolo dall’A. aerogenes. La produzione di acetoino nel secondo stadio e
illustrata nella figura 3d; la sua comparsa era in correlazione con la
quantitd di ossigeno. Alle velocitdh di diluizioni inferiori, di 0,054 e

[ (3,078, si ebbe un valore limite nettamente definito di o, al disotto del
\ quale non si produsse acetoino. L’anidride carbonica prodotta nel se-
» condo stadio & illustrata nella figura 3a.
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TrueLLa 3

I'aumento della produzione di diolo e l'aumento della concentrazione batterica

D Intervallo di g ®/o aumento del ®/y aumento concen- |
(ore_]) (m-mole 1/ora) diolo prodotto trazione batterica
0.054 9 - 16 14 20
0,078 6 - 24 58 52
0,136 10 - 24 20 39

| valori adoperati per ¢ yilare uesta Te a furono interpolati dalle figure 2a e 2c.
I valori adoperati per compilare (uesta Tabella furono interpolati dalle figure 2a e 2

TaseLra 4

Ricupero percentuale del carbonio di distribuzione del carbonio del saccarosio
nei vari prodotti.

Primo stadio *

Complessivamente

Complessivamente

Primo stadio **

Complessivamente

(lomplessivamente

* Condizioni del primo stadio, A, (Tabella 1).
** Condizioni del primo stadio, A, (Tabella 1).

Secondo stadio (D, 0.054; g 10) | 85,5

Secondo stadio (D, 0,084; gc 15) | 108,0

Secondo stadio (D, 0,078; g. 14) | 66,0

Secondo stadio (D, 0,078; g 24) | 94,0

Sacca-

Carbonio prodotto come °/, del carbonio

del saccarosio

utilizzato

rosio,
utilizzato

ol Diolo
33.4 | 31.1
53,5
118,9 47,2
46,9
141.4 43,1
27,2 22,8
60,5
93,2 49,4
53,2
121,0 46,4

Acetoino'i‘;ﬁ”jgf Batter | Tagabe: |
5,0 | 26,0 17,8 ! 79,9 |
1,2 | 34,2 | 10,1 | 99,0 |
2,3 | 31,9 | 12,3 | 93,7
3,7 | 38,7 | 9,1 | 98,2
4,0 357 | 11,1 | 93,9
6,2 | 255 | 27,3 | 81,8
0 !36,3 13,0 | 109.8
1.8 i 33,2 | 17,2 | 101,6
5,1 ‘ 36,9 | 11,3 | 106,5
5,3 | 34,3 | 14,9 | 100,9

«
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L utilizzazione del saccarosio nel secondo stadio ¢ illustrata nella fi-
oura 3b. La percentuale di distribuzione del carbonio del saccarosio nei
prodotti seguenti: diolo, acetoino, anidride carbonica e batteri, con
quantita differenti di ossigeno disponibile e differenti velocitd di dilui-
zione, ¢ illustrata nella Tabella 4. Nel primo stadio si ritrovo del-
1'809, circa del carbonio del saccarosio, e di conseguenza si formarono
probabilmente alcuni prodotti sconosciuti. 11 recupero del carbonio in
base al saccarosio utilizzato nel secondo stadio supero talvolta il 1009%.
Questa quantith ha scarso significato in vista al gran numero di misure
di concentrazione e di velocitd richieste dal calcolo, ma pud accadere
che alcuni dei prodotti sconosciuti formati nel primo stadio fossero con-
vertiti in diolo, CO,, ecc..., nel secondo stadio, dando cosi origine a ri-
cuperi di carbonio superiori al 1009, del carbonio contenuto nel sacca-
rosio utilizzato. I ricuperi totali di carbonio non dovrebbero tuttavia su-
perare in misura rilevante il 100%.

Consumo di ossigeno in relazione al saccarosio ulilizzato. — Una
esatta conoscenza della richiesta di ossigeno ha particolare importanza
jn un processo parzialmente aerobico come quello della produzione di
butandiolo, perch® la quantitd di ossigeno dev’essere tenuta tra stret-
ti limiti, a differenza di un processo interamente aerobico come
sombra essere per esempio quello della produzione di penicillina, dove
hasta fornire un eccesso di ossigeno. La quantitd di ossigeno consumata
per mole di es0s0, che viene da noi chiamata costante ‘del fabbisogno
d’ossigeno (P) & riportata nella figura 3c. Il valore di P si estendeva in
un ampio intervallo sia al di sopra che al disotto del valore teorico di
0,5, calcolato per il caso che I'ossigeno fungesse da accettore di idrogeno
nell’equazione chimica data sopra. Pud darsi che si formasse una certa
quantitd di idrogeno libero quando P era inferiore a 0,5. Ma non abbia-
mo tentato di individuare 1’idrogeno, ma sarebbe forse stato meglio farlo
per motivi di sicurezza. La relazione tra Pea, @ rimarchevole, ma anche
non & stato possibile dare una sicura spiegazione fisiologica. La cono-
scenza della concentrazione di ossigeno disciolto sard probabilmente es-
senziale per una completa comprensione dell’effetto dell’ossigeno.

Concentrazione limits del saccarosio mella coltura. — Una delle
differenze tra R procesgo continuo e un processo discontinuo & che, in
una coltura continua, si presenta la questione: « quale & la miima con-
centrazione di substrato necessaria per mantenere la velocitd del processo
al suo massimo? ». Se si richiede un’elevata concentrazione residua, il
processo porterd ovviamente a sprechi di substrato. Si sa poco della re-
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lazione tra concentrazione del carbonio-substrato e velocitd metabo-
liche, probabilmente perché il problema non pud facilmente essere stu-
diato impiegando la tecnica di coltura discontinua. Mo~op (*7) si rese
chiaramente conto di cio; tuttavia, spingendo la tecnica fino al suo estre-
mo limite, egli riusci a determinare la concentrazione di glucosio limi-
te per la velocitd di crescita dell’Escherichia coli. E® riusci a dimo-
strare che bastavano circa 30 mg/l per raggiungere la velocitd massima
di crescita. Il problema viene molto semplificato applicando la tecnica di
coltura continua. Con questo modo Novick (**) ha potuto dimostrare che
la concentrazione di triptofano limite per la velocitd di crescita di un
batterio richiedende triptofano era «di soli 4 pg/l circa. Alcuni esperi-
menti sono stati da noi eseguiti per farci un’idea della concentrazione
limite di saccarosio per la crescita quando si voglia ottenere produzione di
butandiolo nel secondo stadio. I risultati, riportati nella Tabella 3, indi-

TaBELLA D

Concentrazione limite del saccarosio nel secondo stadio. Analisi del processo
del secondo stadio.

Concen- N
trazione |Saccarosio Diolo Acetoino o
saccarosio Peso batterico secco of,
czﬁllll:a utilizzato g/l prodotto - resa Qdisla
g/l‘ g/l g/l dielo
g'l
| D, 0,084; o , 18
. 4,5 83,4 9,8 33,2 .5 76 0,28
35,1 80,7 8,6 35,6 0 84 0,35
D, 0,045; C¢ 5, 17
4,7 99,1 7.8 40,9 4,7 79 0,24
64,7 81,1 12 44,2 0,7 104 0,28

Condizioni di primo stadio, E (Tabella 1).

cano che una concentrazione di saccarosio di 4,8 g/l rappresentava al-
I'incirca il livello limite della velocita. Cid era mostrato dalle diminu-
zioni del q, e della percentuale di resa del diolo e dall’aumento della
produzione di acetoino. Una concentrazione limite della velocita di
4,5 g/1 & sorprendentemente alta se si considerano le bassissime concen-
che limitano la veloeitd di crescita, riferite do

trazioni i substrato
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Monop e da Novick, e fa pensare che altri fattori differenti agiscano nel
processo per la produzione di butandiolo. La perdita di saccarosio era tut-
tavia relativamente bassa, giacch® 4,5 g/1 rappresentavano soltanto 39,
del totale fornito.

Variaziony net nutriliti. — Si dimostrd che il terreno base sosle:n-
tava concentrazioni batteriche di almeno 1,389, di peso secco, valore
superiore al peso secco optimum (vedi sotto); di conseguenza non si re-
~ sero necessarie modificazioni nutritive per aumentare la concentrazione
batterica possibile. Si portarono varie modifiche aventi come scopo di
stimolare la produzione di diolo, o piu particolarmente di aumentare il
Q35010

La quantitdh di minerale fu modificata in due maniere: (%) aggiun-
gendo Co, Cu e Mo, e (*) diminuendo la concentrazione di EDTA del 409,.
(Quest’ultima operazione dovrebbe equivalere ed aumentare la concentra-
zione di 1oni metallici nelle condizioni di equilibrio, mediante diminuizio-
ne del grado di chelazione. Né 1’una né 1'altra di queste modifiche influen-
zo sensibilmente il q, .

L’aggiunta di fattori di crescita con D = 0,05 diede un q i L
circa 159 superiore alla media; cambiamento pressocché insignificante.

Si potrebbe utilizzare melassa come sorgente di carbonio. Abbiamo
constatato, come lo fecero FrREEman e Morrison (**), che la sostituzione
di saccarosio puro con melassa rallentava la produzione di diolo, ridu-
cendo il q, . da 0,43 a 0,29 con D = 0,08.

INFLUENZA DELLE CONDIZIONI DEL PRIMO STADIO SUL PROCESSO DEL SECONDO
STADIO.

Modifiche nella concentrazione batterica. — La quantitd di batteri
nel secondo stadio era in gran parte funzionme della quantitd prodotta
ne] primo stadio, come mostrato nella Tabella 6. Nel secondo stadio si
verifico una certa crescita che era funzione della quantitd di ossigeno di-
sponibile, come mostrato nella figura 2c. Se il peso batterico secco supe-
rava 19 p/v circa, il q,,,, calava, come risulta dalla Tabella 6. Si tende
a ritenere che la concentrazione optimum dell’organismo per una fermen-
tazione sia la masiima raggiungibile; & quindi interessante notare che
questo non & necessariamente in ogni caso. Si possono solo fare suppo-
sizioni circa 1 motivi per la riduzione del q  , col crescere della concen-
trazione batterica; era forse esaurita la riserva di un elemento in tracce,
oppure era limitata la diffusione di sostanze nutritive.
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TaBELLA &

Influenza della quantith di batteri svilup %{ nel primo stadio sul processo
nel secondo staYio

Peso secco Processo di secondo stadio fornente il massimo qg;.1, ‘
batterico |
nel primo : |
stadio Peso secco Ty, WHE Diolo 9/ resa i
batteri rodotto ddiol

g/l # e‘rlco m-mole/l/ora F 1 di diolo e \
g/l gi ;

|

5,1% 8,5 26 28,0 89 0,45 1

i

11,4%* 13,8 37 29,4 77 0,29 [
Rifornimento di saccarosio e velocita di diluizione. — Facendo del

rifornimento di saccarosio un fattore limitante nel primo stadio (condi-
zioni C, Tabella 1) non si influenzd in misura apprezzabile ia produzione
di diolo nel secondo stadio.

Un tentativo per vedere se la velocita di diluizione nel primo stadio
avesse una qualche influenza sul processo del secondo stadio, ebbe solo
parziale successo. I risultati, riportati nella Tabella 7, furono complicati
dalla variazione della concentrazione batterica che si accompagné alla
variazione della velocita di diluizione. Dai risultati & tuttavia possibiie
dedurre che il g, , e di conseguenza la quantita di diolo prodotta nel
secondo stadio, non diminuiva abbassando la velocitd di diluizione nel
primo stadio; in un caso (prova 3, D del secondo stadio 0,049, 1l q, .
nel secondo stadio fu molto piu elevato del valore normale cor: una velo-
citd di diluizione di primo stadio di 0,4.

Produzione complessiva nel processo a due stadi. — La produzione
complessiva del processo a due stadi, nelle condizioni che davano una con-
centrazione massima di diolo, & illustrata nella Tabella 8. Impiegando me-
lassa come sorgente di carbonio, non fu tentata una velocitd di diluizione
di secondo stadio inferiore a 0,08, dato che si sarebbe potuto ottenere
con ¢id una maggior concentrazione di diolo. E’ preferibile una velocita
di diluizione di 0,2 nel primo stadio, a causa del contributo considerevole
che questo stadio fornisce alla produzione totale di diolo. E’ illustrato piu
avanti un confronto tra questi risultati e quelli ottenuti con il processo
discontinuo.
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TaBeELLA 8

Produzione complessiva nel processo a due sladi: concentrazioni e resge massime
del prodotto finale.

Sorgente di carbonio Sorgente di carbonio
saccarosio melassa
Prova 3 Prova § Prova 3
Diolo gl 67,5 57,5 43,0
Acetoino gl 3,0 4,0 3.9
Anidride carbonica g/l 70,6 72,0 60,0
Peso batlerico secco gl 5,7 748 9.0
Saccarosio utilizzato g/l 140 136 114
9 resa diolo 92 89 72

Nel primo stadio: condizioni E (Tabella 1). :
Nel secondo stadio: Prova 3 con saccarosio, D = 0,050; - = 10,2; Prova 5 con
saccarosio, D = 0,048; 5. = 13,6; Prova 3 con melasgsa, D = 0,082; g = 17,0.

VARIAZIONI DELLA COLTURA IN RELAZIONE ALLA PRODUZIONE DEL DIOLO.

Non ci fu possibile osservare in nessuna «i quattro colture con vna
durata globale di operazione pari a 8800 ore, la prova piu lunga (pro-
va 3) avendo una durata di 2300 ore, alcuna selezione di un differente
tipo di organismo che causasse una modificazione significativa nella con-
centrazione massima o nella percentuale di resa di butandiolo. Attendem-
mo che la coltura passasse per circa 50 generazioni prima d’iniziare le
analisi in condizioni d’equilibrio, e pud darsi che durante questo periodo
il g, , aumentasse, come constatammo nel nostro lavoro a stadio unico.
Si ebbe una certa variazione relativamente piccola nella produzione di
diolo da una prova all’altra, per motivi sconosciuti.

DISCUSSIONE

Confronto tra processi continut e discontinut. — I risultati ottenuti
danno la possibilitd di determinare i vantaggi relativi dei processi continui
a stadio unico ¢ a due stadi e del processo discontinuo. La Tabella 9 mo-
stra che, nel processo a due stadi, riuscimmo ad ottenere concentrazioni
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TaveLea 9

Confronto tra fermentazione discontinua, fermentazione continua a stadio unico e
fermentazione continua a due stadi per la produzione di 2,3-butandiolo per mezzo
di Aerobacter aerogenes.

Velocita produ-

* ¥k

Concentrazione 5 . .
) ] | Resa di diolo zione diolo

Riferimento massima diolo g/ora/l
of . L
‘ 0 di capacita

g/l

| |

Cone. massima diolo g/l coltura discontinua; sorgente di carbonio: sacearosio.

lavorativa

/ ‘

58 | i 1,6

Freeman e Morrison (19) 65 | 87 1,6
Dupyking (*2) ‘
Coltura continua a stadio unico; sorgente di carbonio: saccarosio.
merv e Carrow (%) | 30 | 61 l 3,0
Coltura continua a due stadi; sorgente di carbonio: saccarosio
| 57267 | 80a92 | 22a27
Coltura discontinua; sorgente di carbonio: melassa.

75

FREEMAN e MoORrisoN (%) 39 72 0,9
1 0’8

WaeaT (31 27

-~ Coltura continua a due stadi; sorgente di carbonio: melassa.

\ 43 \ 72 | 2.5

* Percentuale di massimo leorico. 7
** Nella.coltura continua a due stadi la capaciti lavorativa ¢ la somma dei vo-
lumi di coltura in ambedue gli stadi.

di diolo e percentuali di resa altrettanto elevate quanto i massimi regi-
strati per il processo discontinuo, sia con saccarosio sia con melassa quali
sorgenti di carbonio. La velocita di produzione per litro di capacitd la-
vorativa era 1,7 volte superiore al massimo nel processo discontinuo con
saccarosio quale sorgente di carbonio, e 2,8 volte superiore con il sub-
sirato i melassa. Le velocith di produzione dei processi discontinui sa-
rebbero elfettivamente inferiori a quelle segnate nella Tabella perché nel
calcolarle non si & tenuto conto del periodo di carico e scarico tra singole
partite, o delle esigenze molto maggiori di capacitd del recipiente di se-
mina nel processo discontinuo. In confronto con il processo a stadio uni-
o, 1l processo a due stadi diede una concentrazione doppia di diolo e
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aumentd del 209, la percentuale di resa, ma diede una velocita di pro-
duzione leggermente minore per litro di capacita lavorativa,

Condizioni di coltura. — L’influenza tra velocita di diluizione, con-
centrazione batterica e rifornimento di ossigeno & complessa e di
grande importanza per il successo del processo. Dedicammo la massima
parte della nostra attenzione a questo aspetto, ma si potrebbe probabil-
mente ottenere una produzione di diolo ¢ una velocita di produzione an-
che maggiori in seguito a studi ulteriori. Abbiamo definito rigorosamente
la quantitd optimum di ossigeno per varie velocita di diluizione. Occorre
probabilmente definire piti rigorosamente la concentrazione batterica
optimum.

Questo lavoro pone vari e importanti problemi di fisiologia batteri-
ca; in particolare, per quale motivo il q, ~deve essere influenzato dalla
velocita di diluizione e dalla cencentrazione batlerica? e per quale motivo
la costante del fabbisogno dev'essere una funzione lineare della quan-
tita di ossigeno disponibile® Questi problemi sono stali definiti come
conseguenza del fatto che la tecnica di coltura continua consente un cor-
trollo molto superiore; la loro soluzione dovrebbe dare un forte contri-
bulo allo sviluppo dei processi microbici.

DEINDOERFER ¢ Humprrey (2°) hanno suggerito recentemente che da
uno studio del processo discontinuo si potrebbero dedurre previsioni sulle
condizioni per una coltura a stadi multipli. Questa asserzione, tenuto
presente il nostro lavoro, potrebbe indurre in errore, Benche sia possi-
bile determinare, in coltura discontinua e in coltura continua a stadio
unico, alcune delle condizioni necessarie per il processo a due stadi, per
esempio la temperalura nel caso della produzione di butandiolo, 1'espe-
rimento con il sistema a ddue stadi & necessario per definire certe
condizioni; nella produzione di butandiolo, per esempio, si s0no dovute
definire in questa maniera la velocitd di diluizione, la quantita di ossi-
geno ¢ la concentrazione batterica nel secondo stadio.

Si potrebbe altresi ritenere aprioristicamente che, se il processo di
formazione esocellulare del prodotto accompagna la crescita, il sistema
a stadio unico dovrebbe essere soddisfacente. La produzione di butandiolo
& un processo del genere, ma anche in questo caso i nostri risultati mo-
strano che il processo a due stadi & il migliore.

Il concetto del processo a due stadi pud essere esteso al postulato se-
condo il quale se un processo microbico consta di n fasi, richiedenti
ciascuna condizioni differenti, teoricamente una coltura continua
per il processo dovrebbe essere costituita da n stadi separati, cia-
scuno con le condizioni adatte per una fase del processo. In conclusione,
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questo lavoro dimostra la validitd del concetto di processo a due stadi e
apre la via ad una valida applicazione della tecnica di coltura continua
a processi secondari alla crescita; questi processi includono, oltre alla
formazione di prodotti esocellulari. la decomposizione microbica di pro-
dotti di scarto, la sporulazione, e la produzione di virus.
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