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RESUMEN

La levadura metilotréfica Pichia pastoris es uno de los sistemas biolégicos mas
usado para la produccion de proteinas recombinantes, debido a su capacidad de producir
proteinas funcionalmente plegadas. Sin embargo, los bioprocesos con P. pastoris tienen
limitaciones importantes para su escalamiento como la elevada demanda de oxigeno y altos
requerimientos energéticos para agitacion en biorreactores tipo tanque mezclado. En este
trabajo se analizd la produccion de dextranasa recombinante en cultivos de 2 L, empleando
condiciones de operacién generalmente encontradas en biorreactores de gran escala. Los
cultivos se caracterizaron por desarrollarse bajo condiciones limitadas de oxigeno y
metanol, alcanzando una produccién maxima de dextranasa de 97.34 + 0.52 U/mL. La
productividad del bioproceso con estas condiciones se vio reducida en dos tercios con
respecto a resultados previamente reportados para la misma cepa MutS. Sin embargo, la
produccién y productividad fue 1.2 veces mas alta en comparacién con resultados obtenidos
con una cepa Mut*, en cultivos sin limitaciones de oxigeno y metanol. También se realiz6
un proceso de escalamiento con k.a constante de 154 h'' y una alimentacién continua de
metanol en bioprocesos de 10 y 30 L. Durante el escalamiento se pudo mantener la
velocidad especifica de crecimiento de 0.01 ht; sin embargo, la produccién de dextranasa
recombinante disminuy6 en alrededor 35% después del proceso de escalamiento. Esta
caida en la produccion de la dextranasa recombinante se atribuye al efecto inhibitorio
causado por acumulacién de metanol. Por lo tanto, los cultivos con cepas Mut® de P.
pastoris con condiciones limitadas de oxigeno requieren también de condiciones limitadas
de metanol. Bioprocesos con requerimientos minimos de oxigenacion y agitacién son de
gran interés para aplicaciones en productos biotecnoldgicos dénde un alto gasto energético

y uso de oxigeno puro no es rentable
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ABSTRACT

The methylotrophic yeast Pichia pastoris is one of most widely used biological
systems to produce recombinant proteins, due to his capacity to synthesize functionally full
folded proteins. Nevertheless, bioprocesses developed for P. pastoris have important issues
to be scale-up to large-scale units; the most important are the high oxygen demand and
large energy requirements for agitation in stirred tank bioreactors. In this work was analyzed
the production of recombinant dextranase in 2 L cultures by using operating conditions
attained in large scale bioreactors. Cultures were developed under oxygen and methanol
limited conditions; achieving a maximum recombinant dextranase production of 97.34 + 0.52
U/mL. The productivity of the bioprocesses at 2 L was reduced in two-thirds with respect to
previously published results obtained with the same recombinant Mut®S strain. However, the
production and productivity were 1.2 times higher than those results obtained with a
recombinant Mut* strain. It was made a scale-up process to 10 and 30 L bioprocesses by
keeping constant a k.a of 154 h'* and by using a constant methanol feed. It was possible to
keep constant a specific growth rate of 0.01 h*; however, dextranase production felled down
around 35% after scale-up process. The reduction in dextranase production was attributed
to inhibition phenomena due to methanol accumulation in the media culture. In this line, P.
pastoris (Mut®) bioprocesses under oxygen limited conditions also require methanol limited
conditions. Bioprocesses with minimal oxygen and agitation requirement are of high interest
to be applied in biotechnological products where high energetic spend and pure oxygen

supply is not economically feasible at large scale operations.
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INTRODUCCION

La produccion de proteinas recombinantes es una de las mayores aplicaciones de
la Biotecnologia ya que ofrece varias ventajas frente a la produccion de proteinas a partir
de las fuentes naturales. Desde los afios 80°s que se inicio la revolucion de la tecnologia
del ADN recombinante, cientos de los productos y sus bioprocesos han sido desarrollados
a escala laboratorio. Con la produccion de proteinas recombinantes se incrementa la
disponibilidad de estas biomoléculas de alta calidad para aplicaciones en diferentes areas
como: (i) investigacion, (ii) alimentos y bebidas, (iii) productos domésticos, (iv) farmacéutica

y/o terapéutica.

En la actualidad son solo algunos los sistemas biol6gicos recombinantes que son
empleados para la mayor parte de los trabajos de produccion recombinante de proteinas,
entre los que se incluye: Escherichia coli, Saccharomyces cerevisiae, Pichia pastoris,
células animales y células vegetales. Las levaduras tienen varias ventajas con respecto a
otros sistemas biol6gicos de expresion recombinante principalmente, se reproducen de
manera analoga a las bacterias y cuentan con una via postraduccional y secretoria de
proteinas eucariotas. P. pastoris tiene la capacidad de crecer en cultivos de altas
densidades celulares empleando medios definidos con bajas exigencias nutricionales.
Dentro de la capacidad mas importante de esta levadura es la de metabolizar metanol como
fuente de carbono y energia. La via metabdlica para la asimilacién de metanol en P. pastoris
es usada para controlar la expresion de proteinas recombinantes bajo el promotor de la

enzima alcohol oxidasa, el cual es altamente inducible por metanol.

Desde que P. pastoris fue descrita como levadura metilotréfica ha sido empleada
para la produccién de proteina unicelular a partir de metanol y mas de 600 proteinas
recombinantes han sido expresadas usando este microorganismo hasta el dia de hoy. La
mayoria de las aplicaciones incluye proteinas recombinantes para el sector farmacéutico y
terapéutico. Sin embargo, una vasta cantidad de los trabajos publicados actualmente,
contribuyen solo con el desarrollo de nuevas cepas recombinantes, y la produccion de la
proteina recombinante a escala laboratorio en volimenes de hasta 10 L en fermentadores
tipo tanque mezclado y/o matraz agitado. La investigacion a nivel laboratorio es importante
porque es aqui donde se ha desarrollado la mayoria de los trabajos de optimizacién de

bioprocesos para la produccién de proteinas recombinantes con P. pastoris.
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Sin embargo, son pocos los trabajos que han abordado el escalamiento de estos
bioprocesos con un enfoque de la ingenieria de fermentaciones. Pues en los pocos reportes
donde se habla de escalamiento, en su gran mayoria el escalamiento se realiza solo al
cambiar de cultivos en matraz a cultivos de alta densidad celular en fermentadores. Estos
escalamientos son especificos y no brindan informacién para la realizacion de posteriores

procesos escalamientos con otras proteinas recombinantes expresadas en P. pastoris.

Los escalamientos de bioprocesos reportados hasta dia de hoy no realizan un
andlisis sobre el efecto que tienen los criterios de escalamiento en la productividad y
rendimiento de éstos. Ademas, los escalamientos se basan principalmente en procesos
donde se mantienen las condiciones Optimas determinadas a escala laboratorio, sin
considerar la factibilidad econémica y tecnoldgica que implica mantener dichas condiciones
a escala comercial y/o industrial, lo cual puede comprometer la factibilidad técnica y
econdmica del escalamiento. De esta manera, mientras a escala laboratorio es permisible
el suministro de oxigeno puro, medios de cultivo complejos y altas velocidades de agitacién
con altos consumos energéticos; a escala comercial se requiere poner en marcha
bioprocesos con bajos requerimientos de energia, sin el gasto en suplementar oxigeno puro
y con medios de cultivo econémicos; mas aun tratandose de bioproductos de bajo valor
comercial o con una elevada competencia en el mercado. La enzima dextranasa es un

ejemplo de este tipo de productos.

Actualmente el mercado de la enzima dextranasa estd saturado, diversos
fabricantes se han retirado de esta area debido a la baja rentabilidad y no contar con la
tecnologia que les de competitividad en este sector. Por otro lado, grandes corporativos
como Novozymes y Amano Enzyme tienen la mayor participacion en el mercado global. Por
lo tanto, la dextranasa como Unica enzima a ofrecer por un fabricante tiende a disminuir su
margen de ganancia afio con afio. Al mismo tiempo, el negocio de la dextranasa en sus
principales aplicaciones en las areas de alimentos y bebidas, y la tecnologia farmaceéutica
mantienen margenes de ganancias muy variados, de acuerdo con la demanda que pueden
llegar a tener estos sectores industriales. Por lo tanto, se vuelve necesario el desarrollo de
nuevas tecnologias de fermentacion que incremente la competitividad de pequefios

fabricantes frente a grandes multinacionales con gran disponibilidad de recursos.
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Desde el inicio del desarrollo de los bioprocesos y la biotecnologia industrial, la
Ingeniera Bioquimica ha desarrollado conocimiento para el escalamiento de bioprocesos,
gue incluye la aplicacion de principios de similitud, desarrollo de nimeros adimensionales
para la descripcion de los fen6menos de transporte en biorreactores, criterios de
escalamiento, métodos fundamentales, que facilitan el desarrollo de bioprocesos a escala
comercial. Para el escalamiento exitoso de procesos biotecnolégicos aerobios se han
detallado criterios de escalamiento adecuados que describen los fendmenos de
transferencia limitantes en dichos bioprocesos. El escalamiento es una tarea necesaria en
el desarrollo de procesos biotecnoldgicos para la puesta en marcha de unidades de
produccion comercial que permitan obtener un beneficio econémico de los desarrollos
biotecnoldgicos. Ademas, es una de las areas de relevante desarrollo donde se requiere
vasto conocimiento de los bioprocesos para ser establecidos a escala comercial donde

operen con condiciones tecnolégica y econémicamente factibles.

En este trabajo se presenta el estudio de los criterios de escalamiento mas
empleados, coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k.a) y potencia gaseada
volumétrica (Pg/V), para la produccion de dextranasa recombinante con P. pastoris. Estos
criterios de escalamiento son de relevante importancia para el tipo de bioprocesos
empleados en la produccion de proteinas recombinantes con Pichia pastoris. Dicho estudio
se realiz6 a escala laboratorio con la finalidad de determinar las mejores condiciones de
escalamiento, las cuales estaban limitadas por condiciones generalmente encontradas en

unidades de gran escala de producciéon comercial.

De esta manera, con el desarrollo de bioprocesos poco demandantes en energia y
recursos se puede dar una ventaja competitiva en la produccion de proteinas
recombinantes con P. pastoris para aquellos fabricantes con limitados recursos, e inclusive
para favorecer la pronta disponibilidad de nuevos productos desarrollados con esta
levadura recombinante. El estudio aqui abordado, se basa en el trabajo realizado a escala
laboratorio y planta piloto, donde siempre se mantuvo en consideracion la escalabilidad
técnica del bioproceso tanto en los aspectos operativos como el uso de recursos. Se espera,
los conocimientos aqui expuestos puedan ayudar al escalamiento de nuevos bioprocesos

basados en la levadura P. pastoris para su aprovechamiento a nivel comercial.
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1. ANTECEDENTES
1.1. Biotecnologia de las proteinas recombinantes.

Con la creciente demanda en alimentos, productos nutracéuticos, farmacéuticos,
combustibles y otros materiales para el desarrollo sustentable de la economiay el ambiente,
las fermentaciones microbianas usando estrategias de produccion de bajo costo se han
convertido significativamente importantes. En las Ultimas décadas, las fermentaciones a
escala industrial han utilizado un amplio rango de microrganismos, células vegetales y
mamiferas para la produccién de varios productos comerciales, entre otros: alimentos,
biomateriales, biofarmacos, vacunas, biocombustibles y pigmentos (Wang et al., 2015).
Grandes esfuerzos se han realizado para mejorar los rendimientos, titulos y productividades
de ciertos bioproductos a través de estrategias de la ingenieria de bioprocesos desde los
comienzos de la industria de la fermentacion. Entre estas estrategias las de mayor
relevancia se encuentran: (i) la produccion recombinante de productos, (ii) la optimizacion
de los procesos de fermentacion y (iii) los métodos de escalamiento hacia procesos
industriales (Xia et al., 2016).

La necesidad de contar con sistemas de produccion de proteinas de interés en
cantidades suficientes que pudieran atender la elevada demanda hacia la década de los
80’s dio paso al desarrollo de las tecnologias del ADN recombinante. Las proteinas
recombinantes son ampliamente usadas en aplicaciones industriales, farmacéuticas,
alimentarias, asi como también en trabajo de investigacion basica. Muchas proteinas tienen
aplicaciones importantes y tienen un gran valor econdmico, por lo que la produccién a gran

escala es de gran interés (Potvin, Ahmad, & Zhang, 2012).

Con el desarrollo del conocimiento y la tecnologia aplicada a los bioprocesos, se
han desarrollado estrategias para asegurar la rentabilidad de los mismos, al hacerlos mas
eficientes y faciles de ejecutar. Asi mismo, el desarrollo de la biotecnologia apoyada de la
Ingenieria Bioquimica, ha traido consigo importantes avances en los sistemas biol6gicos
usados en procesos biotecnol6gicos; de tal forma que el disefio de un nuevo bioproceso se
limita a elegir el sistema recombinante de expresion gque represente mayores ventajas
durante el desarrollo del proceso biotecnolégico y las tareas de escalamiento (N. Zhang,
Daubaras, & Suen, 2004).
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A finales del siglo XX el incremento en la demanda de productos biolégicos
contribuyd6 al crecimiento acelerado de la biotecnologia industrial. En una primera etapa los
microorganismos eran seleccionados por la capacidad que poseian para generar algin
producto de interés. Actualmente, con el avance en las areas de la biologia molecular y las
técnicas de ingenieria genética esto ha cambiado; ya que ahora se emplean unos cuantos
microorganismos manipulados genéticamente para la produccién de una gran mayoria de

metabolitos biotecnoldgicos de interés (Lopez-Pérez & Gonzélez-Cervantes, 2014).

En principio, la capacidad de fermentacion es altamente dependiente de dos
importantes partes compiladoras; la primera es la maquinaria celular (determinada por la
carga genética y el metabolismo de las células productoras) y el ambiente extracelular
(determinado por la dinamica del fluido en el biorreactor). De esta manera, es una tarea
permanente y retadora para los investigadores biotecnélogos la investigacion para ganar
mas conocimiento de la cinética celular , la dinamica de fluidos de los biorreactores y la
interaccion de las dos partes, en el afan de acelerar la transicion del proceso desde el

laboratorio hasta la aplicacion industrial (Xia et al., 2016).

Los microorganismos producen hoy en dia 58% de las proteinas recombinantes y
enzimas usadas en la industria. Por lo tanto, éstos son de gran interés econémico porque
representan un valor de mercado de alrededor de 100 millones de ddlares en productos
biotecnol6gicos (Dreher et al., 2014). Los productos tipicos son vacunas, plasmidos, y
proteinas recombinantes producidas en sistemas de expresion tales como Escherichia. coli
y Pichia pastoris. La produccion de proteinas recombinantes actualmente representa una
industria de mas de 80 mil millones de délares, y para 2009 el 50 % de estas proteinas eran
producidas solo por: E. coli (30%) y Saccharomyces cerevisiae (20%) (Spohner, Miiller,
Quitmann, & Czermak, 2015).

Hoy en dia, las enzimas son usadas rutinariamente en mdultiples aplicaciones
industriales como los alimentos, detergentes, bebidas de jugos, textiles, lavanderia,
farmacéutico, cosméticos y la sintesis de quimicos finos; asi es que las aplicaciones
industriales de las enzimas representan el 80% del mercado global de las enzimas. Los
microorganismos han servido y contindan siendo las mas grandes fuentes de la mayoria de
las enzimas usadas en la industria. La investigacion y desarrollo intensivo de la tecnologia

de los bioprocesos y el uso de las técnicas de la ingenieria genética, han mejorado
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considerablemente los rendimientos de los procesos de fermentacién, incrementando la
estabilidad y alterando la especificidad y la selectividad de las enzimas (Kumar, Sangwan,
Singh, & Kaur Gill, 2014).

En la industria de los alimentos muchos procesos emplean enzimas y la demanda
por estos catalizadores biol6gicos se mantiene en un constante crecimiento. Las enzimas
son productos de un elevado valor agregado porque mejoran la viabilidad econémica de
multiples procesos en varias areas de aplicacion. En 2013 la industria mundial de las
enzimas tenia un mercado valuado en 3.27 mil millones de euros; de acuerdo con el lider
mundial en produccion de enzimas Novozymes (que representa el 47% del mercado global),
otros productores de enzimas importantes son: Danisco con 21% del mercado, DSM con el
6%, AB Enzymes 5% y BASF con 4%. Las enzimas para alimentos y bebidas representan
el 29% de las ventas globales de esta industria biotecnoldgica, superadas por las enzimas
de uso doméstico y cuidado de la salud con un 31%, mientras que otras enzimas empleadas

en piensos animales y otras tecnologias representan el 13% (Spohner et al., 2015).

El mercado de las enzimas presenta una tasa de crecimiento anula compuesta de
hasta 7% desde 2015, y se estima se mantenga con este ritmo de crecimiento hasta 2020.
En términos de las regiones de mayor consumo de enzimas industriales se encuentra
Norteamérica y Europa; sin embargo, las economias emergentes como Asia del pacifico,
Africa y regiones del Medio Este, son mercados emergentes prometedores para las
enzimas industriales. EI mercado global de las enzimas industriales es muy competitivo
debido a las grandes empresas transnacionales presentes, como Novozymes, DSM y
DuPont (Kumar et al., 2014).

Al presente, cerca de 4000 enzimas son conocidas, y de estas aproximadamente
200 son de origen microbiano y son usadas comercialmente. Sin embargo, solo 20 enzimas
son producidas a gran escala y tienen diversas aplicaciones en mdltiples industrias. La
demanda global de enzimas es satisfecha solamente por 12 mayores productores y, a pesar
de su variado uso de las enzimas en la industria, el estatus actual no es suficiente para
satisfacer todas las necesidades industriales y biotecnolégicas (Kumar et al., 2014). Por lo
tanto, existe aln un gran potencial para el desarrollo de mercado para nuevas enzimas y
procesos enzimaticos, dicho mercado tiene un potencial estimado de 5 mil millones de

dolares (mmd). De acuerdo con los andlisis de mercado, el valor de mercado de las enzimas
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a escala global fue de 4 mmd, ya para 2015 este valor alcanzé en tan solo 3 afios 8 mmd.
Los grupos de enzimas donde se registran las mayores alzas en aplicacion son las lipasas,

proteasas e hidrolasas de carbohidratos (Kumar et al., 2014).

En la Tabla 1 se indican algunas ventajas y desventajas de diferentes tipos de
células para la expresion recombinante de proteinas mas comunmente usados. Las
levaduras han sido empleadas desde tiempos histéricos para procesos biotecnologicos
debido a la habilidad de reproducirse de manera analoga a las bacterias, lo que las vuelve
altamente rentables en procesos de produccion comerciales (Lépez-Pérez & Gonzalez-
Cervantes, 2014). Para la industria farmacéutica y de productos finos, las levaduras cuentan
con ciertas ventajas importantes: (i) ser libres de endotoxinas, (ii) generar proteinas
modificadas después de la traduccién, (iii) producir proteinas recombinantes y otros
compuestos de alto valor agregado, (iv) herramientas de manipulacion genética faciles de
usar, (v) rapido crecimiento en medios de cultivo definidos y econ6micos con altas

densidades celulares (Gerngross, 2004).

La creciente demanda por mejorar la expresion de biofarmacéuticos ha conducido
a investigadores a regresar al estudio de los sistemas de expresion fungicos, los cuales
proveen altos titulos de proteinas recombinantes (>1 g/L) en procesos de fermentacion
cortos y escalables hasta 100 m3. Décadas de investigacion y produccién de varias enzimas
industriales en levaduras y hongos han resultado en procesos robustos y escalables que
permiten la produccién a bajo costo de muchas enzimas recombinantes (Gerngross, 2004).
Considerando la habilidad de las levaduras para expresar anticuerpos completos, citocinas,
proteinas séricas y otras proteinas terapéuticas relevantes, se espera que los sistemas de
expresion basados en levaduras se conviertan en una tendencia manufacturera de gran

alcance.
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Tabla 1. Ventajas y desventajas de sistemas biol6gicos mas comunes para la expresion de proteinas

recombinantes (Tomada de Zhang et al., (2004)).

Sistema
biolégico

Ventajas

Desventajas

Escherichia coli

Manipulacién genética sencilla,
rapido crecimiento, medios de
cultivo sencillos y de bajo
costo, no hay portabilidad de
virus humanos.

Formacion de cuerpos de
inclusion, proteinas intracelulares,
falta de modificacion
postraduccional.

Saccharomyces
cerevisiae

Medios de cultivo baratos y de
facil crecimiento, regulacion
genética bien entendida,
proteinas extracelulares, no
hay riesgos de infeccién por
virus humanos.

Sobre-glicosilacion, dificultades
para romper la célula, niveles de
expresion limitados.

Pichia pastoris

Altos niveles de expresion,
emplea medios de cultivo
econdmicos y quimicamente
definidos para alcanzar altas
densidades celulares,
regulacion genética bien
conocida, secrecion de
proteinas, sin infeccién por
virus humanos.

Las regalias por el uso de la
tecnologia pueden ser costosas,
potencial de sobre-glicosilacién,
célula dificil de romper.

Hongos
filamentosos

Altos niveles de expresion,
sistema de secrecién buenos,
modificacion postraduccional,
medios de cultivo baratos.

No existen vectores comerciales
disponibles, tiempos de cultivo
prolongados, las esporas pueden
representar algun problema para
la salud, documentacion limitada
en la produccion de proteinas
terapéuticas.

Células de
insectos

Escalamiento sencillo hasta
400 L, manipulacion genética
sencilla, crecen en sistemas
similares a las células
mamiferas.

Bajos niveles expresion, medios
de cultivos caros, rentabilidad
baja.

Lineas celulares
mamiferas

Expresion de proteinas nativas
con modificaciones
postraduccionales apropiadas
para proteinas terapéuticas,
uso extensivo, niveles de
expresion razonables, libres de
endotoxinas.

Medio de cultivo costoso,
biorreactores especiales,
requerimientos de COy, riesgo de
contaminacioén por virus, tiempos
de expresion prolongados.
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1.2. Levadura metilotréfica Pichia pastoris.

Pichia pastoris es una levadura de la familia Saccharomycetaceae; es un
ascomiceto homotélico que puede ser manipulado mediante métodos genéticos clasicos.
Esta levadura fue renombrada en 1995 como Komagataella pastoris; sin embargo, en la
actualidad se sigue utilizando el nombre de Pichia para hacer referencia al mismo
microorganismo (Spohner et al., 2015). Es uno de los sistemas biolégicos de expresion de
proteinas recombinantes de mayor uso y en constante crecimiento debido a las mdltiples

ventajas que presenta al ser cultivada en medios simples y econémicos.

En el presente, mas de 600 proteinas han sido clonadas y expresadas en P. pastoris
provenientes de diversas fuentes incluyendo bacterias, hongos, plantas, protistas,
vertebrados e invertebrados (Cos, Ramén, Montesinos, & Valero, 2006). Esta levadura ha
sido seleccionada para la produccién de anticuerpos o fragmentos de los mismos y otras
proteinas de interés médico que incluyen (i) el precursor de la insulina (Mansur et al., 2005),
(i) citocinas como la interleucina 2, (iii) seroalbumina humana, (iv) factor de necrosis
tumoral, (v) fragmento C de la toxina del tétanos (Clare, Rayment, Ballantine, Sreekrishna,
& Romanos, 1991); y una variedad de receptores recombinantes acoplados a proteina G
(Bawa et al., 2014). Asi mismo, P. pastoris ha sido utilizada en la produccion de enzimas
de interés industrial como xilanasas, celulasas, proteasas, lipasas, amilasas, fosfatasas,

fitasas, lacasas y pectinasas (Choi & Park, 2006).

P. pastoris ha sido acreditado como un microorganismo GRAS (Generally
Recognized as Safe, por sus siglas inglés), y ha sido usada para la implementacion y
escalado de procesos biotecnoldgicos de produccién de proteinas recombinantes (Noseda,
Blasco, Recupero, & Galvagno, 2014). Esta levadura prefiere un crecimiento aerobio, por
lo que no produce metabolitos de la fermentacion como acido acético o etanol y tiene la
capacidad de secretar las proteinas recombinantes en el medio de cultivo (Noseda,
Recupero, Blasco, Ortiz, & Galvagno, 2013). P. pastoris refleja un gran interés como una
alternativa en la produccion de proteinas terapéuticas, y las patentes recientes se enfocan
en diferentes aspectos como: (a) optimizacion en la secrecién de la proteina recombinante,
(b) modificacion de la secuencia de aminoacidos de la proteina recombinante para eliminar
sitios de glicosilacién, (c) ingenieria de cepas con propiedades de glicosilacion similares a

las encontradas en proteinas humanas (glicoingenieria) y (d) mejorar la actividad de las
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proteinas en ambientes bajo condiciones diferentes a las 6ptimas; otras se enfocan en el
uso de otros promotores que no funcionen a base de metanol (Bollok, Resina, Valero, &
Ferrer, 2009).

La mayor ventaja de P. pastoris sobre las plataformas bacterianas de expresion de
proteinas recombinantes es el potencial de llevar a cabo variedad de modificaciones
postraduccionales asociadas a células eucariotas, como el plegado adecuado, formacion
de puentes disulfuro, adicién de lipidos y carbohidratos, y/o O-/N- glicosilacién (Macauley-
Patrick, Fazenda, McNeil, & Harvey, 2005). Ademas, las proteinas heter6logas expresadas
con esta levadura pueden ser conducidas para ser excretadas o no en el medio de cultivo,
lo cual facilita el disefio de las tareas para la recuperacion y purificacion del producto (G. P.
L. Cereghino, Cereghino, ligen, & Cregg, 2002).

1.2.1. Metabolismo de Pichia pastoris.

Al igual que otras levaduras, las células de P. pastoris tiene la capacidad de producir
energia mediante la fermentacion de diferentes fuentes de carbono como: maltosa, lactato,
glucosa, fructosa, manitol, sorbitol, glicerol, metanol, etanol, galactosa y manosa. La
velocidad de transporte de estas fuentes de carbono del medio extracelular al citoplasma
de la célula determina la cinética de crecimiento de la levadura. En un medio con diferentes
fuentes de carbono y energia (FCE) las células consumen a éstos en cierto orden con una
fase de retardo entre cada uno de ellos, debido al fino control a nivel de transcripcién de las
enzimas involucradas en las vias metabdélicas de la degradacién de cada FCE. Por ejempilo,
en el caso de la glucosa, ésta tiene un impacto negativo en el metabolismo de otros
carbohidratos, porque la maquinaria enzimatica involucrada en su degradacion a través de
la glicdlisis es diferente a la de las demés FCE y tiene una velocidad de consumo limitada,

debido a una menor presencia de transportadores de hexosas (Calik et al., 2015).

P. pastoris no tiene la habilidad de metabolizar sacarosa porque carece de la enzima
invertasa; pero si puede transportar a su interior maltosa mediante el transportador a-
glucésido. De manera similar a S. cerevisiae, P. pastoris no puede metabolizar lactosa,
debido a la ausencia de genes que codifican para la a-galactosidasa o la B-galactosidasa
en el genoma de P. pastoris (Calik et al., 2015). Mediante la herramienta bioinformética de

busqueda local de alineacion bésica (Basic Local Alignment Search Tool, BLAST) se ha
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encontrado que esta levadura tiene 4 genes para la codificacion de proteinas integrales de
membrana simportes H*/glicerol. Los productos de estos genes guardan una alta
similaridad con trasportadores de glicerol de Kluyveromices lactis. De esta manera se ha
reportado para P. pastoris una velocidad especifica de consumo de glicerol maxima de
hasta 0.37 g/g h. Ademas, la velocidad especifica de crecimiento maxima (Umax) para glicerol
puede llegar a ser hasta de 0.26 h?, lo cual implica que el glicerol es un mejor sustrato que
la glucosa debido a su elevado grado de reduccién. También el manitol y sorbitol pueden
ser usados por P. pastoris como FCE, aunque no existen transportadores especificos para
estos compuestos parece ser que la célula los internaliza mediante sistemas de

fosfotransferasas (Calik et al., 2015).

La via catabdlica del glicerol en la levadura involucra la difusion pasiva del glicerol
a través de la membrana (Figura 1), la fosforilacién por una glicerol kinasa, y la oxidacion
del mismo por una glicerol fosfato ubiquinona oxidoreductasa mitocondrial; luego de ser
convertido a gliceraldehido-3-fosfato, éste entra a la glicélisis. El catabolismo del glicerol es
independiente de la ruta metabdlica del metanol. La disponibilidad de nitrégeno también es
de elevada importancia para la levadura, una correcta suplementacién de nitrégeno
conduce a mejores rendimientos en la generacion de biomasa y producciéon de proteinas
recombinantes. Se ha reportado que la adicion de fuentes de nitrégeno organico durante
etapas de induccibn con metanol mejora los niveles de produccion de proteinas
recombinantes. Estas fuentes de nitrdgeno organicas, como las mezclas de peptona y
extractos de levadura, producen mejores rendimientos en la fermentacién en comparacion
con las fuentes de nitr6geno inorganicas debido a que las primeras tienen un mayor
contenido de aminoé&cidos esenciales para la levadura que las fuentes inorganicas (Choi &
Park, 2006).

Las levaduras como P. pastoris no pueden crecer en un medio deficiente de biotina,
debido a que esta vitamina esta involucrada como cofactor en diversas enzimas del
metabolismo de carbohidratos; la mas importante es la enzima piruvato carboxilasa la cual
esta involucrada en la reposicién anaplerotica de oxaloacetato en el ciclo de los acidos
tricarboxilicos (CAT) a partir de fosfoenolpiruvato (Calik et al., 2015). Por otro lado, cepas
modificadas genéticamente para la produccion de proteinas recombinantes exhiben una
velocidad especifica de crecimiento (i) menor a la observada en cepas silvestres. Esta

disminucion en p ha sido relacionada con la carga genética introducida en las células que
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a su vez representa una carga energética en la sintesis de la nueva proteina. En estas
cepas recombinantes la velocidad especifica de consumo de sustrato (gs) no cambia con
relacibn a u; ademas la actividad en el ciclo CAT se mantiene constante aun con
reducciones significativas en la velocidad de crecimiento. Estos datos sugieren que los
recursos adicionales requeridos para la produccion de la proteina recombinante resultan en
la reduccién de la velocidad especifica de crecimiento. Las diferencias en los parametros
cinéticos de crecimiento en cepas recombinantes de P. pastoris también pueden llegar a

depender del tipo de promotor empleado (Looser et al., 2015).

La base conceptual para el uso de P. pastoris como sistema de expresion nace de
la observacion de que algunas enzimas requeridas para el metabolismo del metanol estan
presentes en niveles considerables cuando las células usan este sustrato como FCE (J. L.
Cereghino & Cregg, 2000). Esta levadura tiene la capacidad de crecer en medios de cultivo
con metanol para desarrollar cultivos de alta densidad celular (CADC). El primer paso del
metabolismo del metanol se lleva a cabo en el peroxisoma por la enzima alcohol oxidasa
(AOX), con el uso de oxigeno molecular el metanol es oxidado a formaldehido con la
generacién de perdxido de hidrégeno (Figura 1). La enzima AOX tiene una afinidad por el
oxigeno muy pobre y para compensar esta limitacion, las células de levadura generan
grandes cantidades de la enzima. Esta enzima AOX puede llegar a representar hasta el
35% de la proteina total celular cuando la levadura crece en metanol; sin embargo, cuando
la levadura crece con glucosa, etanol o glicerol, la expresion de esta enzima esta reprimida
(Potvin et al., 2012).

Existen dos genes en el genoma de Pichia pastoris que codifican para la enzima
AOX: AOX1 y AOX2; el primero es responsable de méas del 90% de la enzima disponible
en la célula, dejando el resto en funcion del gen AOX2. En aplicaciones biotecnoldgicas
principalmente es usado el promotor del gen AOX1 (pAOX1) para controlar la expresion
recombinante de proteinas, este promotor es inducido fuertemente por el metanol, pero es
reprimido durante el crecimiento en glicerol. La expresion de estos genes esta regulada a
nivel de transcripcion inducida por la presencia de metanol en el medio de cultivo (Cos et
al., 2006). La regulacién de la transcripcion del gen AOX1 involucra dos mecanismos: un
mecanismo de represion/desrepresion junto con el de induccion; esto se debe a que no

solamente con la ausencia de la fuente de carbono represora resulta en una transcripcion
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sustancial del AOX1. La presencia de metanol es esencial para inducir altos niveles de

transcripcion de dicho gen (J. L. Cereghino & Cregg, 2000).

En el caso de todas las levaduras metilotréficas, la cinética de crecimiento en lote
en medio con una mezcla de glucosa y metanol resulta en un crecimiento diatxico clasico,
donde la glucosa se consume primero debido a la represién de las enzimas para la
utilizacion de sustratos C;. Es bien conocido que la expresion de los genes de las enzimas
involucradas en la via oxidativa del metanol (AOX, dihidroxiacetona sintasa (DAS) y
formaldehido deshidrogenasa (FLD)) es reprimida cuando las células crecen en presencia
de glucosa (Figura 1) (Inan & Meagher, 2001). En el caso de P. pastoris, la glucosa ha sido
reportada como un represor de la expresion de la enzima AOX. Asi mismo, las regiones
reguladoras de los genes para las enzimas AOX y DAS se ven reprimidas cuando las
células de P. pastoris crecen en mezclas de glucosa y metanol. Sin embargo, los genes
AOX1 y AOX2 muestran algun grado de desrepresién en condiciones de inanicién de

carbono y condiciones limitadas de glicerol y glucosa.

Previamente se ha reportado que la glucosa, glicerol, etanol y acetato pueden
soportar el crecimiento de las células de P. pastoris, pero reprimen la actividad del pAOX1
(Inan & Meagher, 2001). Asi mismo, mientras se ha reportado que el glicerol es un una FCE
que puede reprimir la expresion de la AOX, varios trabajos han reportado el uso de mezclas
metanol-glicerol durante la etapa de induccién de proteinas recombinantes bajo el pAOX1;
lo cual conduce a una mejora en la productividad de los bioprocesos (Carmen Jungo,
Marison, & von Stockar, 2007).

Asi por ejemplo, en la produccion de una avidina recombinante con una cepa Mut*
en cultivos bajo condiciones limitadas de carbono y usando mezclas glicerol-metanol,
ambos sustratos fueron consumidos completa y simultaneamente, y la proteina
recombinante fue expresada aun con la presencia de glicerol en el medio (Carmen Jungo
et al., 2007). Ademas, del hecho que el glicerol no reprimié la expresion de la avidina
recombinante, la mezcla de metanol-glicerol permitié incrementar la velocidad de
produccion de la avidina, debido a una mayor produccion de biomasa durante la induccion.
Asi, mientras se mantenga una concentracion baja residual de glicerol en el medio, la

sintesis de la AOX inducida por el metanol no se ver reprimida. Por lo que el uso de
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alimentaciones mixtas de glicerol-metanol durante la fase de induccion representa una

ventaja interesante que el uso de metanol simple.

Generalmente los microorganismos usan oxigeno molecular para actividades de
respiracion durante el catabolismo de carbohidratos, en el caso de las levaduras
metilotréficas, el oxigeno también es requerido para la oxidacion inicial del metanol a
formaldehido (Figura 1). Todo el metanol que es consumido por las células es oxidado a
formaldehido en un par de reacciones acopladas que involucran las enzimas AOX y
catalasa (CAT) en el peroxisoma, estas reacciones usan oxigeno molecular como aceptor
de electrones (M. Jahic, Rotticci-Mulder, Martinelle, Hult, & Enfors, 2002).

El formaldehido generado por la oxidacion del metanol puede seguir dos rutas, la
primera hacia anabolismo y la segunda dirigida al metabolismo energético. En el primer
caso, el formaldehido es integrado en una via ciclica que inicia con la condensacion del
formaldehido con xilulosa 5-monofosfato, una reaccién que es catalizada por la enzima DAS
qgue se encuentra también en el peroxisoma; los productos de esta reaccion, gliceraldehido
3-fosfato y dihidroxiacetona dejan el peroxisoma y entran a la via citoplasmatica que
regenera xilulosa 5-monofosfato. Por cada tres ciclos, una nueva molécula neta de
gliceraldehido 3-fosfato es producida, la cual se usa para la sintesis de novo de material
celular (J. L. Cereghino & Cregg, 2000). En la Tabla 2 se encuentran descritas las
principales enzimas involucradas en las vias metabdlicas de asimilacion de metanol y

glicerol en células de P. pastoris.

En el metabolismo energético una porcion del formaldehido generado deja el
peroxisoma y es oxidado hasta CO; y H,O en un par de reacciones mediadas por dos
deshidrogenasas citoplasmaticas que requieren del cofactor NAD* para generar energia
para las células y donde el oxigeno molecular también es usado como aceptor final de

electrones en estas reacciones (M. Jahic et al., 2002).
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Figura 1. Metabolismo de metanol y glicerol en Pichia pastoris. Metabolitos: GLI: glicerol, G3P: glicerol-
3-fosfato, DHAP: dihidroxiacetona fosfato, GAP: gliceraldehido-3-fosfato, 1, 3-PG: 1, 3- Fosfoglicerato, 3-PG: 3-
Fosfoglicerato, 2-PG: 2-fosfoglicerato, PEP: fosfoenolpiruvato, PYR: piruvato, MeOH: metanol, FoA:
formaldehido, SFoG: S-formil glutation, GS-H: glutation, FoR: formato, X5P: xilulosa-5-fosfato (Adaptado de
Calik et al., (2015)).

Tabla 2. Identificacion de las enzimas involucradas en el metabolismo de metanol en Pichia pastoris
de la Figura 1 (Tomado de Calik et al., (2015)).

Numero Nombre de la enzima Numero EC
1 Glicerol kinasa 2.7.130
2 Glicerol-3-fosfato deshidrogenasa 1.1.1.8
3 Triosa-fosfato isomerasa 5.3.11
4 Gliceraldehido-3-fosfato deshidrogenasa 1.2.1.12
5 3-fosfoglicerato kinasa 2.7.2.3
6 Fosfoglicerato mutasa 5.4.2.11
7 Fosfopiruvato hidratasa (enolasa) 4.2.1.11
8 Piruvato kinasa 2.7.1.40
9 Alcohol oxidasa 1.1.3.13
10 Catalasa 1.11.1.6
11 Formaldehido deshidrogenasa 1.2.1.46
12 S-Formil-Glutation hidrolasa 3.1.2.12
13 Formato deshidrogenasa 1.21.2
14 Dihidroxiacetona sintasa 2.21.3
15 Dihidroxiacetona kinasa 2.7.1.29
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1.2.2. Promotores empleados para la expresion de proteinas recombinantes en

Pichia pastoris.

El uso de P. pastoris para la expresion de proteinas recombinantes no solo tiene las
ventajas de ser un organismo eucariote con un crecimiento analogo a los sistemas
bacterianos. El desarrollo de la ingenieria genética aplicada a esta levadura ha permitido
establecer diferentes configuraciones genémicas para la expresion recombinante genes
heterdlogos de manera constitutiva o inducida. Esta tecnologia permite el control 6ptimo de
productos recombinantes, que por lo general se realiza a través de la alimentacion de
diferentes sustratos al medio de cultivo, lo cual permite el disefio y desarrollo de nuevos
sistemas de fermentacién. A continuacion, se describen los promotores mas empleados

para la produccién recombinante de proteinas con P. pastoris.

l. Promotor alcohol oxidasa.

Dos de las enzimas en la via de asimilacién del metanol, AOX y DHAS, estan
presentes en altos niveles en células creciendo en metanol. En el caso de la AOX las
regiones codificantes de los genes funcionales AOX1 y AOX2, y los productos de éstos
tienen un 92% y 97% de homologia respectivamente; sin embargo, las regiones de los
promotores son distintas, el promotor AOX1 (pAOX1) produce aproximadamente el 90% de
la enzima AOX en células inducidas por metanol (J. L. Cereghino & Cregg, 2000). Este
pAOX1 es usado para la construccion de vectores de expresion recombinante donde se
integra el gen heterdlogo, los cuales a su vez son integrados al genoma de la levadura,
resultando en cepas donde la produccién de la proteina recombinante esta bajo el control
de la concentracion de metanol en el medio (Kupcsulik & Sevella, 2004). Algunas ventajas

y desventajas del uso del pAOX1 se indican en la Tabla 3.

Aunque el pAOX1 ha sido usado satisfactoriamente en la expresion de diversos
genes recombinante, existen algunos casos en los que este promotor no resulta ser el
indicado debido a la serie de desventajas que éste tiene (Tabla 3). Por lo tanto, se han
descrito otras opciones de promotores que a continuacion se describen (J. L. Cereghino &
Cregg, 2000).
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Tabla 3. Ventajas y desventajas del uso del promotor AOX (Tomado de Macauley-Patrick et al.,

(2005)).

Ventajas

Desventajas

La transcripcion de la proteina foranea
estd altamente regulada y controlada por
un mecanismo directo de
represion/desrepresion.

Atos niveles de proteinas recombinantes
pueden ser expresados, inclusive si son
téxicas para las células.

Debido a la represion de la transcripciéon
de la proteina recombinante por la FCE
inicial, se asegura una adecuada densidad
celular antes de la sobreexpresion del
producto.

La induccién de la transcripcion del gen

El monitoreo del metanol durante el
proceso regularmente es dificil, debido a
la baja confiabilidad de sensores on-line y
las complicaciones de las mediciones off-
line.

El metanol es altamente flamable; por lo
gue el almacenamiento de grandes
cantidades para estos procesos es
indeseable.

El metanol es un derivado del petréleo, lo
cual puede resultar inseguro en la
produccién de ciertos alimentos y aditivos.

Se requieren de dos fuentes de carbono, y

el cambio de una a otra debe realizarse en
un punto preciso durante la fermentacion.

recombinante es facilmente alcanzada por
la adicion de metanol.

Menor riesgo de contaminacion debido al
uso de metanol como FCE.

1. Promotor GAP.

El promotor del gen de la enzima gliceraldehido 3-fosfato deshidrogenasa (pGAP)
es un promotor constitutivo cuando la levadura crece sobre glucosa o una fuente de carbono
asimilada mediante la ruta de la glicolisis. Tiene niveles de expresion comparables a los
vistos con el pAOX1, e inclusive en algunas ocasiones mejores niveles de expresién han
sido alcanzados. Cabe destacar, que se ha reportado que el incremento en el nimero de
copias del gen recombinante bajo este pGAP puede potenciar los niveles de expresion (Cos
et al., 2006). Sin embargo, el uso del pGAP debido a su naturaleza constitutiva no
representa una buena opcion cuando las proteinas producidas resultan téxicas para la
levadura. El pGAP es el sistema de regulacién més usado después del pAOX1, de las
grandes ventajas del pGAP es la expresion de proteinas recombinantes asociadas al
crecimiento, usando fuentes de carbono como la glucosa, glicerol y otros compuestos
asociados al metabolismo central de la levadura (X. Garcia, Ferrer, Montesinos, & Valero,

2013). Cultivos continuos estables y eficientes usando el pGAP pueden alcanzar periodos

28



de produccién de hasta 30 dias. Este promotor evita el uso de metanol, con lo cual se

reducen fenébmenos de lisis celular y protedlisis asociados al uso de esta FCE.

Mientras que las condiciones durante la fase de induccion deben ser estrictamente
controladas en los sistemas bajo el pAOX1, en los sistemas pGAP se requieren de minimos
controles. Se ha planteado también la construccién de cepas bajo el control de ambos
promotores pAOX1 y pGAP como una estrategia para incrementar los rendimientos. El
desarrollo de las cepas recombinantes involucra la transformacién secuencial con vectores
gue contienen por separado el pAOX1 y el pGAP, lo cual resulta en cepas que pueden
expresar proteinas de manera constitutiva e inductiva a través de mecanismos no

competitivos (Potvin et al., 2012).

Uno de los problemas asociados con el uso del pAOX1 es la limitacion de oxigeno
impuesta por las condiciones de cultivo, las cuales limitan la proliferacion celular. Mantener
la concentracién de oxigeno disuelto a ciertos niveles es complicado con altas densidades
celulares; ya que, aunque la velocidad especifica de consumo de oxigeno se mantenga
constante, el incremento en la concentracion celular incrementa la velocidad de consumo
de oxigeno. Varios problemas se pretenden resolver con el uso del sistema pGAP como la
acumulacion de subproductos del metabolismo del metanol como el formaldehido y el
peréxido de hidrogeno, los cuales tienen incidencia en la pérdida de viabilidad celular
(Figura 1). Adicionalmente, la generacion de calor debido a la oxidacion del metanol es
considerablemente mayor que aquel liberado por la oxidacion de la glucosa y el glicerol. Ya
que la temperatura es un parametro crucial en los cultivos de P. pastoris, para evitar la
degradacion del producto, los requerimientos de enfriamiento se incrementar
significativamente con el uso de metanol. Dado que la transferencia de calor se vuelve mas
complicada a mayor escala de los biorreactores, los sistemas que usan el pGAP pueden
representar una mayor ventaja en el manejo de la temperatura de los bioprocesos (Calik et
al., 2015).

Este sistema es mas adecuado para procesos de produccién de gran escala, porque
se evitan los riesgos y costos asociados con el almacenamiento y la adquisicion de grandes
volimenes de metanol (Cos et al., 2006). El promotor GAP ofrece también la ventaja de
gue la optimizacion de los bioprocesos puede ser conseguida mediante estrategias de

alimentacién de una sola fuente de carbono (Calik et al., 2015).
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lll.  Promotor pFLD1.

Este promotor esta asociado al gen codifica para una enzima aldehido
deshidrogenasa dependiente de glutatién la cual se encuentra en la via inducible para la
asimilacién de metanol (Figura 1). Esta enzima tiene un importante papel en el catabolismo
del metanol como fuente de carbono, asi como en el metabolismo de las aminas como
fuente de nitrégeno (Cos et al., 2006). Después que el metanol es oxidado en el peroxisoma
por la AOX, la porcion de formaldehido producida deja el peroxisoma y es oxidado en el
citosol por la formaldehido-deshidrogenasa (FLD). En adicion al metabolismo de metanol,
FLD esta involucrada en la asimilacion de aminas metiladas como fuente de nitrégeno. La
oxidacion de la metilamina en el peroxisoma genera formaldehido, peréxido de hidrégeno
y iones de amonio. El gen FLD1 de P. pastoris es alta e independientemente inducido por
metanol o metilamina. Este promotor presenta la ventaja de usar aminas metiladas para
inducir la expresion y glucosa o glicerol como fuente de carbono en lugar de metanol. Sin
embargo, el manejo de metilamina como fuente de carbono y nitrégeno en cultivos con P.
pastoris representa varios riesgos importantes en el bioproceso y para los productos; esto
debido a la alta inflamabilidad, corrosividad y toxicidad de estas aminas y los riesgos que
conlleva el almacenaje y manejo de grandes cantidades en aplicaciones de escala
industrial. Llegando a representar mas riesgos que inclusive el manejo de metanol. Este
promotor también se ha usado de manera simultanea con el pAOX1 para la expresion de

proteinas recombinantes (Potvin et al., 2012).

IV.  Promotor pICL1.

En adicién a los promotores dependientes de metanol (pAOX, pFLD1), otros
promotores inducibles han sido aislados que no requieren metanol. El gen ICL1 inducible
con etanol expresa una enzima isocitrato liasa. El etanol es mas seguro de manejar y
almacenar que el metanol. Bajo pICL1 se ha expresado dextranasa recombinante, el
promotor fue regulado en respuesta a la fuente de carbono, siendo la expresion de la

proteina recombinante controlada por las condiciones de cultivo (Cos et al., 2006).

V.  Otros promotores.

En algunas aplicaciones, los promotores pAOX1, pGAP y pFLD1 resultan en niveles

bastante elevados de expresion de las proteinas recombinantes, lo cual puede resultar en
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la expresién de proteinas mal plegadas debido a la saturacién de la via de maduracion y
secrecidn de la levadura. Existen entonces alternativas menos populares como el promotor
PEX8 que codifica para una proteina matriz peroxisomal, la cual es esencial para la
biogénesis del peroxisoma, inducida por metanol y acido oleico. En adicion a pGAP,
también existen otros promotores constitutivos que han sido usados para la produccién de
proteinas recombinantes. El gen YPTL1 codifica para una proteina GTPasa involucrada en
la secrecion, y su promotor mantiene niveles bajos de expresion constitutivos en medios
que contienen glucosa, metanol o manitol. También, la DAS involucrada en la ruta de
asimilacion del metanol, su promotor (pDHAS) inducible por metanol ha sido propuesto para
el uso en vectores recombinantes (Potvin et al., 2012). Debido a que también es un

promotor fuerte, la DAS puede llegar a representar hasta el 20% de la proteina total celular.

1.2.3. Fenotipos de cepas recombinantes de Pichia pastoris basados en el
promotor AOX1.

En cepas recombinantes bajo el pAOX, dependiendo si uno u otro de los genes
AOX1 o AOX2 son deletados durante el evento de integracién del vector de expresion
recombinante en el sitio del promotor, se pueden distinguir 3 fenotipos de cepas de P.
pastoris (Looser et al., 2015). La integracion de casetes recombinantes bajo el pAOX en el
genoma de la levadura en el sitio del gen AOX1 puede derivar en eventos de integracion o
reemplazo del gen AOX1, resultando en una cepa funcional Mut® (Methanol utilization plus)
o en una cepa disfuncional en el gen AOX1 Mut® (Methanol utilization slow)
respectivamente. En el caso de cepas Mut - (Methanol utilization negative), si bien no son
capaces de metabolizar el metanol, éste actia solamente como agente inductor para la

expresion del gen heterélogo.

El fenotipo Mut* contiene ambos genes AOX1 y AOX2, por lo que puede metabolizar
metanol a la misma velocidad que las cepas silvestres. Estas cepas Mut* son muy sensibles
a altas concentraciones de metanol residual. En presencia de un exceso de metanol y
oxigeno, se logran producir altos niveles de formaldehido debido a la oxidacion del metanol
alcanzando niveles toxicos que dafian a las células (Figura 1). Por lo tanto, la produccion
exitosa de proteinas recombinantes con cepas Mut*, es critico mantener concentraciones
de metanol por debajo del 3% (V/V) en el fermentador. La ventaja de estas cepas para la

expresion de proteinas recombinantes es su alta velocidad de crecimiento en metanol (por

31



lo tanto, la velocidad de produccion también lo es), siempre y cuando la concentracion de

metanol se mantenga sensiblemente regulada entre 0.4 y 3% (Looser et al., 2015)

Las cepas Mut® carecen del gen AOX1 y metabolizan al metanol de forma mas lenta
debido a una menor disponibilidad de enzima AOX; sin embargo, requieren de menores
cantidades de metanol que las cepas Mut*. De esta manera, estas cepas Mut® crecen de
manera mas lenta en metanol debido a que cuentan solo con el gen AOX2 para la
asimilacion del metanol. Para estas cepas, el control de la concentracion de metanol en el
medio tiene limites mas estrechos que en cepas Mut*, ya que el metanol debe mantener en
un rango de 0.2-0.8% (V/V) en el fermentador (Stratton, Chiruvolu, & Meagher, 1998). Sin
embargo, una de las grandes ventajas de las cepas Mut® es que no son igual de sensibles
a altas concentraciones de metanol como las cepas Mut*; por lo tanto, no requieren de un
control muy estricto en la concentracion residual de metanol en el medio. Asi pues, en el
caso de una excesiva acumulacion de metanol, las células no aceleran su crecimiento como
lo haria una cepa Mut*, y no se producirdn concentraciones toxicas de formaldehido en el
medio. Esto supone una ventaja para la ejecucién de los procesos de fermentacién en
especial cuando no se tienen las herramientas necesarias para el control y alimentacion
adecuada de metanol, por lo que el control del bioproceso a escala comercial puede ser
mas sencillo y facilita el escalamiento de los bioprocesos al tener menores requerimientos

de sistemas de control (Looser et al., 2015).

Las células recombinantes Mut® han sido usadas para la correcta expresion de la
superficie antigénica de la hepatitis B humana para la produccion de vacunas, ya que la alta
velocidad de crecimiento de cepas Mut® aunado a la alta tasa de expresion resultd
insatisfactorio en la produccion de dichas particulas que requieren un alto grado de
ensamblado postraduccional. Las cepas modificadas Mut® tienen una menor velocidad
especifica de crecimiento y tasa de produccion, por lo que son preferibles para aquellas

proteinas con una alta complejidad de plegamiento (Kim et al., 2015).

Cabe mencionar que el metanol es téxico para los tres fenotipos de utilizacion de
metanol en concentraciones superiores al 3% (V/V). Sin embargo, en el caso de las cepas
MutS, éstas tienen la capacidad de seguir consumiendo metanol cuando éste alcanza mas
del 3% en el medio. Esto implica la inhibicién de crecimiento, sin embargo, una vez que la

concentracion alcanza niveles no inhibitorios las células pueden reanudar su crecimiento,
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algo que las cepas Mut* no tienen la capacidad (Kupcsulik & Sevella, 2004). Como se
menciond las cepas Mut - no contiene genes AOX, por lo tanto, no puede metabolizar al
metanol. En medios con exceso de metanol como sustrato a una temperatura de 30 °C, las
cepas Mut* alcanzan una u de hasta 0.15 h'l; para las cepas Mut® esta pmax puede llegar a

ser considerablemente menor de hasta 0.035 h*(Looser et al., 2015).
1.2.4. Bioprocesos para expresar proteinas recombinantes con Pichia pastoris.

Pichia pastoris puede crecer en medios de cultivo complejos y minimos definidos
con una adecuada suplementacién de nutrientes apropiados para su desarrollo 6ptimo;
entre los mas importantes se encuentran la FCE y macronutrientes como nitroégeno, fésforo,
magnesio, azufre y biotina (Stratton et al., 1998). Es aqui donde se encuentra el mayor
interés para su uso en aplicaciones comerciales; ya que a partir de medios definidos con
fuentes de carbono simples como glicerol y metanol, esta levadura puede llegar a generar
CADC con concentraciones superiores a 50 g/L de peso seco (C. Jungo, Schenk, Pasquier,
Marison, & von Stockar, 2007).

La mayoria de los reportes de expresion de proteinas recombinantes con P. pastoris
han empleado el pAOX1 para controlar la expresion del gen heter6logo mediante cultivos
en lote alimentado, donde el metanol es la Unica FCE (Cos et al., 2006). En los bioprocesos
para la expresion de proteinas recombinantes con P. pastoris es posible alcanzar a producir
concentraciones de productos recombinantes que van del orden de los miligramos hasta
gramos por litro (J. L. Cereghino & Cregg, 2000). Generalmente, en los procesos de
fermentacion, la composicion del medio, la concentracion de oxigeno disuelto (la cual esta
en funcién de las velocidades de aireacion y agitacion), pH y la temperatura son pardmetros
que influyen en la calidad y cantidad de la proteina recombinante. Los reportes de cultivos
de P. pastoris hasta hoy realizados muestran que la seleccién de la fuente de carbono
depende de: (i) el régimen de cultivo empleado, (ii) el promotor para la expresion del gen
heterdlogo y (iii) el enfoque de la estrategia de fermentacién para producir un alto
rendimiento de la proteina recombinante (Calik et al., 2015). Los cultivos con P. pastoris
comunmente se realizan en régimen de lote alimentado; los cultivos en lote no son
empleados debido a los bajos rendimientos de biomasa celular y proteina recombinante
gue resultan. De esta manera, las fermentaciones en lote alimentado son aplicados para

extender el tiempo de cultivo e incrementar la produccion del producto recombinante.

33



Las células de P. pastoris tienen baja capacidad fermentativa, una de sus mayores
ventajas frente a S. cerevisiae. Con su preferencia por crecimiento aerdbico, P. pastoris
puede ser cultivada a extremadas altas densidades celulares (hasta 130 g/L de biomasa en
peso seco) en ambiente controlados de un fermentador. El crecimiento celular es
especialmente importante para proteina extracelulares, ya que la concentracion del
producto en el medio es proporcional a la concentracién de las células en el caldo de cultivo
(J. L. Cereghino & Cregg, 2000). Otro aspecto positivo del crecimiento de P. pastoris en
fermentadores es que el nivel de transcripcion inicial del pAOX1 puede ser 3 a 5 veces mas
grande en células creciendo a una velocidad limitada por el metanol que en células
creciendo en condiciones saturadas de metanol. Ademas, el metabolismo del metanol
(Figura 1) utiliza oxigeno a una velocidad alta, y la expresion de los genes recombinantes
se ve negativamente afectada por limitaciones de oxigeno. Solamente en el ambiente
controlado de un biorreactor es viable el monitoreo y control de los niveles de oxigeno
disuelto (OD) en el medio de cultivo (G. P. L. Cereghino et al., 2002).

En general, para lograr CADC de cepas recombinantes de P. pastoris se emplea un
régimen en lote alimentado donde se emplea cominmente al glicerol como FCE para la
produccién de biomasa celular. En el caso de utilizar el pAOX1 después de terminar el lote
alimentado, se comienza con la alimentacién de metanol bajo el mismo régimen de cultivo
(J. L. Cereghino & Cregg, 2000). Asi mismo, se prefiere el uso de medios de cultivo
definidos, ya que estas condiciones de crecimiento son ideales para la produccién a gran
escala de proteinas heterdlogas. Los medios definidos son libres de ingredientes indefinidos
que pueden ser la fuente de pirdgenos o toxinas y entonces son compatibles con la
produccion de productos farmacéuticos. Ademas, dado que los cultivos de P. pastoris se
realizan en medios con un pH relativamente bajo y metanol, las probabilidades de

contaminacién por otros microorganismos son menores.

En los CADC en lote alimentado, inicialmente las células son reproducidas en un
medio definido con glicerol como FCE, durante este tiempo la biomasa es acumulada pero
la expresion de la proteina recombinante esta totalmente reprimida (Potvin et al., 2012).
Cuando el glicerol es totalmente consumido, una fase de transicion es iniciada en la cual
se alimenta glicerol al cultivo a una velocidad limitada de crecimiento. En cepas
recombinantes bajo el control del pAOX1, en una ultima etapa se suministra metanol o una

mezcla metanol/glicerol para inducir la expresion (J. L. Cereghino & Cregg, 2000).
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Otro aspecto positivo de cultivos de P. pastoris en fermentadores es que el nivel de
transcripcién del pAOX1 puede ser 3-5 veces mayor en procesos donde el metanol es
adicionado de forma limitante para el cultivo en régimen de lote alimentado, comparado con
células creciendo en exceso de metanol (J. L. Cereghino & Cregg, 2000). Como el
metabolismo de metanol demanda altas velocidades de consumo de oxigeno, y la expresion
de proteinas recombinantes esta afectada negativamente por la limitacion de oxigeno, los
cultivos en biorreactor mezclado son adecuados para monitorear y ajustar los niveles de
OD en el medio de cultivo y, aunque algunas proteinas recombinantes han sido expresadas
con éxito en cultivos con matraz agitado, la produccién de la proteina recombinante
generalmente es menor en comparaciéon con los cultivos en biorreactor tipo tanque
mezclado (J. L. Cereghino & Cregg, 2000; Lee, Lee, Jung, Katoh, & Lee, 2003).

Las células de P. pastoris se caracterizan por tener altas velocidades especificas de
consumo de oxigeno (qo) especialmente cuando crecen en metanol (M. Jahic et al., 2002).
En CADC la demanda de oxigeno puede llegar a ser tan elevada que para evitar
condiciones limitantes de oxigeno es necesario suministrar oxigeno puro al biorreactor, en
su caso la capacidad de transferencia de oxigeno del biorreactor limita el rendimiento del
bioproceso (X. Garcia et al., 2013). En los cultivos se recomienda mantener una
concentracion de OD de entre 20-30% de la saturacion (Li et al., 2007). Cuando existe
carencia de oxigeno en el medio existe un incremento en el flux de metabolitos de la ruta
de la glicdlisis, lo cual aumenta la fluidez y permeabilidad de la membrana celular generando
un incremento en la expresién de genes involucrados en la respuesta al estrés,
disminuyendo la viabilidad de las células (M Jahic, Gustavsson, Jansen, Martinelle, &
Enfors, 2003). La pérdida de viabilidad en los cultivos genera lisis celular, lo cual resulta en
la liberacién de proteasas citoplasmaticas al medio de cultivo disminuyendo el rendimiento

de la proteina recombinante de interés.

La mayoria de los bioprocesos se realizan a 30 °C, pero se ha reportado que una
disminucion en la temperatura de 10 °C durante la fase de induccién con metanol,
incremento el rendimiento de la proteina recombinante hasta en tres veces, debido a una
reduccion en el flux de metabolitos en el CAT, reduciendo los niveles de proteinas
involucradas en la respuesta oxidativa, asi la excrecion de la proteina recombinante es méas

eficiente debido a la disminucion del estrés en la célula (Calik et al., 2015).

35



La tendencia en los bioprocesos actuales con P. pastoris describen estrategias de
cultivo diferentes a protocolos estandar disponibles, y se encaminan al desarrollo de
procesos especificos basados en estrategias que conjuntan un producto con su disefio
genético especifico y las caracteristicas especificas del equipo de biorreactor. Sin embargo,
el concepto desarrollado debe poder aplicado de manera general, y por lo tanto transferible
a diferentes cepas y equipos (Looser et al., 2015). Los procesos de manufactura tienen
como objetivo producir la mayor cantidad posible de producto con las especificaciones de
calidad adecuadas y en un minimo de tiempo de proceso; por lo tanto, la productividad
especifica (ge), maxima produccion de biomasa (XV) y la productividad volumétrica, son

factores criticos para el proceso biotecnolégico.

1.2.5. Alimentacion de metanol en bioprocesos de expresidbn de proteinas

recombinantes bajo el promotor pAOX1.

Los factores que tienen particular importancia en los procesos de fermentacién
donde se incluyen cepas recombinantes de P. pastoris incluyen (i) la concentracion residual
de metanol en el medio, (ii) la velocidad de producciéon de la proteina y (iii) la densidad
celular (Potvin et al., 2012). Uno de los pardmetros clave mas importantes en los sistemas
de expresiéon con el pAOX1 es la concentracion de metanol. El monitoreo y control de la
alimentacién del metanol es muy importante porque altas concentraciones pueden ser
téxicas para las células; mientras que bajos niveles de metanol pueden no ser suficientes
para iniciar la transcripcion de las enzimas AOX (Cos et al., 2006). Generalmente, mantener
niveles constantes de metanol es la estrategia mas usada durante la etapa de induccién
con el pAOX1 (T. Charoenrat, Ketudat-Cairns, Stendahl-Andersen, Jahic, & Enfors, 2005;
Gurramkonda et al., 2009; Khatri & Hoffmann, 2006a).

Después del crecimiento de la levadura en una fuente de carbono represora del
pAOX1, la adaptacion del cultivo previo a la etapa de induccién con metanol se puede
realizar mediante dos estrategias: (1) suministro de un flujo pequefio que se incrementa
hasta un valor maximo y (2) la disminucién gradual en la alimentacion de glicerol junto con
el incremento en la alimentacion de metanol. Después de un periodo de adaptacién al nuevo
sustrato, la alimentacion de metanol debe realizarse de tal manera que se suministre al
cultivo de la FCE necesaria que asegure una induccion total del pAOX1 (Dietzsch, Spadiut,
& Herwig, 2011a).
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Suficientes niveles de concentracién de metanol son requeridos durante la fase de
induccién para maximizar la produccién de la proteina recombinante. Rangos excesivos de
concentracion de metanol entre 3 hasta 20 g/L han sido reportados citotéxicos y conducen
a la inhibicién del crecimiento. Mientras que concentraciones entre 2 a 3.5 g/L han sido
reportadas como 6ptimas para la produccién de proteinas heterélogas (Potvin et al., 2012).
En el caso de cepas Mut® se ha recomendado mantener la concentracion de metanol entre
1-2 g/L en el medio de cultivo para garantizar una completa inducciéon del pAOX1; asi
mismo, se ha establecido que altas concentraciones de metanol en el medio no son

requeridas para la expresién de proteinas recombinantes (Dietzsch et al., 2011a).

La cantidad disponible de metanol afecta de manera directa la velocidad de
crecimiento celular, por lo que mantener una concentracion constante de metanol durante
la etapa de induccién es una estrategia simple para el escalamiento a fermentaciones
industriales (Wu et al., 2011). Dado que el metanol actia como FCE y agente inductor para
el pAOX1, el incremento en el consumo de metanol puede ayudar al crecimiento celular y
la expresion en niveles adecuados de la proteina heteréloga; ya que la energia necesaria
para la produccion de la proteina puede competir con la necesaria para el crecimiento

celular al inicio de la induccién (Mayson, Kilburn, Zamost, Raymond, & Lesnicki, 2003).

Altos niveles de expresion de proteinas recombinantes pueden crear una carga
importante en las vias postraduccionales de las proteinas, lo que deriva en la secrecion de
proteinas incompletamente plegadas y sin modificaciones postraduccionales. Diferentes
estudios indican que altos niveles de expresion de proteinas recombinantes son una carga
fisiolégica para las células que disminuye su capacidad para las modificaciones
postraduccionales de las proteinas recombinantes. Esto demuestra que es necesario
encontrar la adecuada estrategia de induccion con metanol para cada tipo de producto

recombinante producido (Wu et al., 2011).

La velocidad especifica de consumo de metanol (gs) es un parametro importante
que determina la produccién de proteinas recombinantes bajo el control del pAOX1. El
incremento en gs mejora la produccién de biomasa y de la proteina recombinante en cepas
Mut*, donde gs puede alcanzar valores de hasta 0.57g/g h; sin embargo, las cepas con
valores altos de (s tienen demandas altas de oxigeno por lo que generalmente estos

cultivos se ven limitados por la capacidad de transferencia de oxigeno del biorreactor. Para
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sobrepasar esta alta demanda de oxigeno se han usado cepas Mut®; las cuales consumen
menores cantidades de metanol (gs= 0.02 g/g h) y tienen menor demanda de oxigeno, lo

cual representa una ventaja para CADC (Theppanya Charoenrat et al., 2015).

Para cepas Mut® se ha determinado un gs de hasta 0.03 g/g h para el periodo de
adaptacion y de 0.06 g/g h como valor maximo, asi mismo se propone que los cultivos
deben mantenerse inducidos todo el tiempo para obtener la méaxima productividad. El
coeficiente de mantenimiento para una cepa recombinante Mut® esta alrededor de 0.016
g/g h, cuando gs es menor a este coeficiente de mantenimiento, la mayoria de la energia
es usada para el metabolismo de mantenimiento y no para el crecimiento celular o la
produccion de proteina, el empleo de valores mayores a 0.016 g/g h, garantiza una cantidad
de energia suficiente para mantenimiento y crecimiento (Dietzsch et al., 2011a).

Cuando existe limitaciébn de oxigeno, el consumo de metanol es limitado por la
velocidad de transferencia de oxigeno (VTO), sin embargo, cuando existe una
concentracion adecuada de OD la gs de metanol es alta inmediatamente después de la
induccion, pero ésta disminuye a niveles de requerimientos de mantenimiento cuando la
densidad celular incrementa como en los CADC. Se ha sugerido para la produccion
eficiente de proteinas recombinantes bajo condiciones limitadas de oxigeno suministrar
altas concentracion de metanol (hasta 24 g/L), de otro modo se requiere de la adicion
costosa de oxigeno puro al cultivo (Khatri & Hoffmann, 2006b). Mientras que la alimentacion
de metanol puede ser mas eficiente de manera limitada, esto puede causar lisis celular y
degradacion del producto. Evitar las limitaciones de oxigeno ha sido prioridad en los CADC
con P. pastoris; sin embargo, la produccion de proteinas recombinantes ha sido también
exitosa bajo condiciones limitadas de oxigeno (CLO). Los cultivos limitados en oxigeno, en
comparacion con los limitados en metanol, incrementan la pureza del producto secretado
al medio (Khatri & Hoffmann, 2006a).

Muchos reportes indican que el uso de mezclas de alimentacion de metanol junto
con un sustrato no represor al pAOX1 durante la induccion puede incrementar la
productividad volumétrica de la proteina de interés, porque se alcanzan altas densidades
celulares, se provee a las células de una FCE alternativa y se puede alimentar metanol mas
rapido. El sorbitol es una fuente de carbono no represiva al pAOX1 y en contraste con el

glicerol, las mezclas de sorbitol y metanol permite la acumulacion de éstos en el medio sin
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afectar la productividad de la proteina recombinante. Se ha reportado que gs Y gr N0 Se ven
disminuidas al suministrar glicerol de manera limitada en el medio de cultivo, ya no que no
se alcanza a reprimir el pAOX1 y tampoco causa la excrecion de metabolitos inhibitorios
como el etanol o el acetato (Carmen Jungo et al., 2007). El uso de mezclas de sustratos
durante la etapa de induccion ayuda a disminuir el estrés metabdlico causado por la

sobreexpresion de genes recombinantes (Ramon, Ferrer, & Valero, 2007).

En los ultimos afios, un numero considerable de equipo para el monitoreo de
metanol en cultivos de P. pastoris han sido desarrollados. Las principales técnicas off-line
son la cromatografia de gases, HPLC y reacciones enzimaticas. Algunas técnicas on-line
estan basadas en el muestro automatizado y el uso de las técnicas off-line para la medicién
auténoma. El desarrollo de técnicas para la medicion on-line del metanol permite un
monitoreo y control riguroso, existen equipos de medicién en linea basados en la deteccion
del vapor de metanol en el medio; sin embargo, las desventajas de esta metodologia recaen
en el tiempo de respuesta del sensor (que puede llegar a ser de hasta 5 min) y la baja
precision de las mediciones (Ramon et al.,, 2004). Otras técnicas utilizan principios
biogquimicos como el uso de enzimas, donde la determinacién es selectiva para metanol,
pero el rango de linealidad es muy bajo (Almuzara, Cos, Baeza, Gabriel, & Valero, 2002).
Los sensores de metanol estan basados en el uso de membranas selectivas para la
recuperacion del metanol del medio liguido mediante arrastre con un gas, la deteccién de
los gases se puede realizar mediante el uso de metales oxidantes los cuales incluyen oxido
de estafio (SnO,), 6xido de hierro (FeO) y 6xido de zinc (ZnO) (Austin, Sankhe, & Tsao,
1992). Sin embargo, dichos dispositivos pueden verse afectados por la presencia de etanol

y otros subproductos de la fermentacion que pueden resultar en lecturas erroneas.

En los procesos, donde no esta disponible una retroalimentacion sobre la
concentracion del metanol instantanea en el cultivo, es necesario establecer una velocidad
de alimentacién apropiada, especialmente cuando el proceso es escalado y la densidad
celular en el cultivo cambia, y que la produccion de la proteina de interés depende de gs, la
cual a su vez es afectada por la concentracion celular, la disponibilidad de metanol y

oxigeno, y el fenotipo empleado (Theppanya Charoenrat et al., 2015).
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1.3. Gomadextranay enzima dextranasa.

1.3.1. Goma dextrana.

Los exopolisacaridos (EPS) son un grupo de importantes metabolitos producidos
por bacterias acido lacticas (BAL); se trata de un diverso grupo de polisacéridos de largas
cadenas de alto peso molecular, las cuales varian en su composicion y caracteristicas
fisicoquimicas (Lynch, Zannini, Coffey, & Arendt, 2018). Estos EPS tienen un amplio

potencial de uso debido a su principal caracteristica de formar geles que retienen humedad.

La goma dextrana o dextranos es un EPS de alto peso molecular formados por
moléculas de glucosa mediante uniones a-1,6 y ramificaciones a-1,3, con varias
aplicaciones industriales. Las moléculas de dextrana presentan problemas de solubilidad
conforme aumenta el grado de polimerizacion de las cadenas (Y.-Q. Zhang, Li, Zhang, Wu,
& Hu, 2017). Los dextranos se sintetizan a partir de la molécula de sacarosa por accién de
la enzima dextransacarasa (E.C. 2.4.1.5), la cual es producida principalmente por BAL
como Leuconostoc mesenteroides y Streptococcus lactis. Fracciones de bajo peso
molecular de dextrana tienen muchas aplicaciones biotecnoldgicas importantes. Diferentes
fracciones de dextrano han sido usadas como expansores de volumen de sangre, vehiculos
en vacunas y farmacos en la industria médica, aditivos en alimentos y cosméticos, y en la
separacion con gel en tareas del bioprocesamiento downstream para la purificacion y

concentracion de productos biotecnolégicos (Wakil, Ibikunle, & Akinyele, 2018).

En el presente, los a-glucanos son frecuentemente degradados mediante hidrolisis
acida a alta temperatura. Sin embargo, con este proceso se obtienen una gran
heterogeneidad en el tamafio de las dextrinas formadas, debido a la aleatoriedad del
proceso para cortar la cadena de dextrana. Por lo tanto, la degradacion enzimatica de los

a-glucanos es una tecnologia verde para la produccion industrial (Y.-Q. Zhang et al., 2017).

La goma dextrana puede ser usada como sustrato para la produccion de isomalto-
oligosacarido de alto peso molecular. Estos isomalto-oligosacaridos producidos a partir de
la degradacion de dextrano se les ha conferido también propiedades prebidticas. La
manufactura de este tipo de productos se realiza a partir de la hidrdlisis controlada de

dextrana con enzimas endodextranasas (Rastall, 2010).
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La presencia de dextrana en los jugos de la cafia de azucar en las corrientes de
proceso de las instalaciones de fabrica de azucar, no solamente indica una baja calidad de
la cafia como materia prima y baja eficiencia en la produccion; sino también, tiene un
impacto negativo en la produccion de azlcar que resultan en pérdidas econémicas. Los
problemas de procesamiento claramente ocurren debido al incremento en la viscosidad que
conduce a una pobre clarificacién, velocidad bajas de filtracion, bajas velocidades de
evaporacion y elongacién y contaminacion de los cristales de sacarosa (Ninchan,
Vanichsriratana, & Sriroth, 2017). Las gomas de dextrana son productos indeseables en la
manufactura de azlcar a partir del jugo de la cafia. Durante el procesamiento del jugo de la

cafa de azlcar, las dextranas pueden alcanzar niveles de hasta 10 mil ppm (1% p/V).

Para controlar la formacion de polimeros de dextrana en la industria azucarera se
han establecido tareas rigurosas de coordinacion entre el cosechado de la cafia y la
recepciéon de la misma en la planta de procesamiento, asi como el tratamiento del equipo
con vapor y biocidas (Efrain Rodriguez Jiménez, 2009). También se han propuestos
métodos fisicos como la ultrafiltracién, didlisis, 6smosis reversa que son de alto rendimiento
para la eliminacién de dextranas, sin embargo, esta tecnologia aun no ha sido desarrollada
para aplicaciones industriales. El Gnico método aplicable y econbmicamente viable hasta
hoy en la industria azucarera es la hidrélisis enzimatica (Ninchan et al., 2017). Se ha
determinado que prolongados tiempos de reaccion y baja concentracién de dextranas son
condiciones favorables para la hidrélisis enzimatica, y que la dextranasa debe agregarse lo

mas pronto posible en el proceso de molienda o en los evaporadores.

Por ejemplo, se ha investigado la degradacion de dextrano T2000 mediante el uso
de una dextranasa aislada de Talaromyces piphilus la cual produjo polimeros de pesos
moleculares pequefos (10-70 kDa) al emplear una actividad enzimatica de 5 U/mL y una
concentracion de dextrano del 6% en un tiempo de reaccion de 150 min. Los glucanos
obtenidos fueron adecuados para aplicaciones médicas (Y.-Q. Zhang et al., 2017). Esta
enzima exhibié una alta actividad especifica (14 894 U/mg), con una razonable estabilidad
térmica entre 30-60 °C. Adicionalmente, esta dextranasa fue significativamente estable

sobre un rango de pH de 3-10.
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1.3.2. Enzimas industriales. La dextranasa.

Las enzimas industriales son catalizadores usados ampliamente en una variedad de
procesos para mejorar la velocidad de las reacciones necesarias para la manufactura de
algtn producto. Las aplicaciones actuales de las enzimas estan enfocadas en tres
diferentes mercados que incluye (i) técnico en la manufactura de detergentes
principalmente, (ii) procesamiento de alimentos y bebidas y (iii) produccién de piensos
animales (Kumar et al., 2014). La dextranasa (o-1,6-D-glucan-6-glucanohidrolasa; E.C.
3.2.1.11) es una enzima inducible que actia principalmente reconociendo y clivando
enlaces a-1,6 del dextrano (a-glucano), los principales productos son isomaltosa,
isomaltotriosas, pequefias cantidades de D-glucosa y una serie de polisacaridos de bajo
peso molecular (Huang et al., 2019).

Las dextranasas se pueden clasificar en endodextranasas y exodextranasas. Las
endodextranasas hidrolizan de manera aleatoria los enlaces glicosidicos a-1,6 para liberar
isomalto-oligosacaridos. Mientras que las exodextranasas rompen secuencialmente los
enlaces glicosidicos a-1,6 para producir moles de glucosa mediante el reconocimiento del
lado no reductor del dextrano. El peso molecular de las enzimas dextranasas generalmente
se encuentra en el rango de 40-80 kDa; con la méas pequefia (26.5 kDa) producida por P.
lilacinum y la dextranasa mas grande (175 kDa) producida por Strptococcus sobrinus (Yang,
Zhou, & Tian, 2018).

Las dextranasas microbianas han reemplazado satisfactoriamente la hidrdélisis
quimica del dextrano. El espectro de aplicacion de las dextranasas ha sido extendido a
varios campos, como el clinico, médico y el de la quimica analitica; asi como su aplicacion
en la produccion de azlcar y la prevencion de la placa bacteriana (Huang et al., 2019). Esta
enzima también puede ser usada directamente sobre dextrano comercial para la sintesis
de isomaltosas e isomalto-oligosacéridos, los cuales exhiben efecto prebioticos (Ren et al.,
2018). En el caso de la produccién comercial del azlcar, el uso de la dextranasa para la
degradacion de dextranos ha sido el método mas adecuado para la solucion de problemas
de la pobre clarificacion de los jugos y en la pérdida de sacarosa, ambos problemas
asociados a la presencia de dextranos (Wakil et al., 2018). La dextranasa también ha sido
usada en investigacion para la dilucidacion de estructura de polisacaridos (Yang et al.,
2018; Y.-Q. Zhang et al., 2017)
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Marcas comerciales como Novo dextranase® de P. lilacium (Dinamarca) y
dextranasa Hutten DL-2® de Chaetomium gracile (Japén) han sido exitosamente usadas
para el tratamiento de jugos de cafia de azlcar contaminadas con dextranas. Incluso a
relativos bajos niveles de dextrano en el jarabe (alrededor de 75 ppm) la velocidad de
filtracibn es marcadamente reducida y la capacidad del equipo se ve reducida hasta en un
50%. Con una dosis de alrededor de 10 U/g qexrano de dextranasa fueron suficientes para
restaurar la capacidad de filtracion hasta un 90% de la capacidad nominal del filtro (Efrain
Rodriguez Jiménez, 2009). Cabe destacar que los niveles 6ptimos de dosis de la enzima
dependeran ampliamente de la calidad de los jugos de cafia, las condiciones de operacion
como el pH, temperatura y el tiempo de procesamiento (Ninchan et al., 2017). Es
recomendado, que a partir de las dosis calculadas se adicione un 25% de ésta durante la

primera etapa de molienda; el resto de la dosis al final del ultimo evaporador.

Cada etapa del procesamiento del azucar involucra diferentes condiciones de
temperatura, pH y concentracion de sacarosa. Estas condiciones afectan la actividad
enzimatica y la habilidad para hidrolizar las moléculas de dextrano. Por ejemplo, a partir de
experimentos de un factor a la vez y mediante andlisis de superficies de respuesta se han
establecido las condiciones 6ptimas para la degradacion de una mezcla de dextrano de 40,
500 y 2000 kDa, con una enzima comercial dextranasa de Cheotomium sp. con una
actividad enzimatica de 30000 U/mL. Las condiciones éptimas para la hidrolisis de 1500
ppm de dextrano puro a partir de los experimentos de un factor a la vez son; (i) 5-15 ppm
de sélidos solubles totales de la preparacion de dextranasa, (ii) un tiempo de retencion de
5 a 15 min, (iii) 50-65 °C, (iv) pH 4.5-6.5 y (v) una concentracion de sacarosa menor del
30% (Ninchan et al., 2017). En la practica la eliminacién de la contaminaciéon causada por
dextranos en las corrientes de proceso es mas que complicada debido a la presencia de
una gran variedad de dextranos de diferente peso molecular, asi como las diferentes

condiciones que se tienen a cada etapa del procesamiento.

Debido al incremento en la demanda de esta enzima en varias industrias, existe un
enorme interés en el desarrollo de nuevas enzimas con mejores propiedades en las
condiciones de reaccion para las aplicaciones industriales con costos. Las investigaciones
alrededor de la dextranasa se han enfocado principalmente en la mutacién, basqueda de
nuevas fuentes, construcciones genéticas, optimizacion de los medios de fermentacion y

de las condiciones de fermentacion y purificacion de la enzima (Huang et al., 2019).
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1.3.3. Produccién de dextranasa.

Durante los afios 80’s las compafiias comenzaron a producir preparaciones
enzimaticas. Desde que se inici0 el uso de la dextranasa en la industria azucarera, los
precios de las formulaciones enziméticas llegaron a alcanzar precios de hasta 30 mil USD
por tonelada (Efrain Rodriguez Jiménez, 2009). Actualmente el mercado de la enzima
dextranasa estd saturado, diversos productores se han retirado de la manufactura de
dextranasa debido a la baja rentabilidad y no contar con los recursos que les de
competitividad en este sector. Por otro lado, grandes corporativos como Nozymes y Amano
Enzyme tienen la mayor participacion en el mercado global. Por lo tanto, la dextranasa
como Unica enzima a ofrecer por un productor tiende a disminuir su margen de ganancia

afno con afno.

Las bacterias y hongos son las principales fuentes para producir dextranasa. Las
dextranasas de bacterias usualmente tienen una favorable estabilidad térmica pero
relativamente baja actividad dextranasa (Huang et al., 2019). Las dextranasas producidas
por hongos han recibido especial atencion por su elevada actividad enzimatica y los
productos que generan de la hidrélisis del dextrano (Y.-Q. Zhang et al., 2017). Ademas, la
mayoria de las dextranasas producidas por los hongos son enzimas con actividades
optimas a temperaturas entre 50-70 °C, valores de pH entre 5.-6.5 e inestables bajo

condiciones alcalinas (Ren et al., 2018).

Las especies de hongos que pueden producir dextranasas pertenecen a diferentes
géneros: Aspergillus, Penicillum, Chaetoceros, principalmente. Ademas, la levadura
Lipomyces starkeyi también ha sido reportada como productora de dextranasas, aunque
con baja actividad. Otros microorganismos como Arthrobacter globiformis, Flavobacterium,

Pseudomonas y Bacteriodes también producen dextranasas (Yang et al., 2018).

Los microrganismos extremofilos han recibido especial atencion en las dltimas
décadas como fuentes importantes de enzimas de alto interés industrial. Esto debido
principalmente a su elevada estabilidad en un amplio rango de condiciones de temperatura,
pH y presion (Dumorné, 2018). Las enzimas de organismos extremofilos encuentran
aplicacion en diversas areas industriales como la farmacéutica, biocombustibles, bebidas y

alimentos, biologia molecular, sintesis de quimicos finos, bioprocesamiento sustentable de
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productos antibiéticos, entre otras (Cai et al., 2014). Por ejemplo, una dextranasa alcalina
puede ser adecuada para el tratamiento de la caries dental, porque los productos

empleados en estas aplicaciones suelen ser basicos.

Recientemente se ha propuesto el uso de una enzima obtenida de un
microorganismo marino Catenovulum, la cual es una dextranasa alcal6fila con una actividad
dextranasa a temperaturas menores de 40 °C. Esta dextranasa, presentd mejor actividad
contra biopeliculas de S. mutans en comparacion de la dextranasa obtenida del hongo
Penicillium cuando ambas se usaron en una concentracion de 40 U/mL. Ademas, la primera
no mostro inhibicion por sustancias encontradas en los productos comunes de salud bucal.
Estas propiedades hacen de esta enzima un buen candidato para su uso en las aplicaciones
de la salud bucal (Ren et al., 2018).

En la Tabla 4 se concentran algunos ejemplos de microorganismos silvestres
productores de enzima dextranasa. Debido a que son reportes sobre aislamiento e
identificacion de cepas, la produccién de la enzima se realiza en cultivos con matraz
agitado. Asi mismo, se indican las condiciones de maxima actividad enzimatica para la

degradacién de goma dextrana.

Tabla 4. Reportes de produccién de enzima dextranasa de diferentes microorganismos con potencial
aplicacion biotecnoldgica y caracteristicas de las condiciones éptimas para la mayor actividad catalitica.

. . Sistema de Actividad Condiciones de :
Microorganismo - Cee L Referencia
cultivo especifica (U/mg) actividad

Bacillus Matraz pH 6 (Zohra et al.,
lichenirformis agitado 40 °C 2013)

Matraz pH 8.0 |
Catenovulum sp. o 40 °C (Cai et al., 2014)
Talaromyces Matraz 14894 pH 3.0-10 (Y.-Q. Zhang et
pinophilus H6 agitado 60-65 °C al., 2017)

Matraz pH 8.0
Catenovulum sp. agitado 2309 40 °C (Ren et al., 2018)

. pH 4.5-7.0
Chaetomium Matraz 7535.8 60 °C (Yang et al., 2018)
globosum agitado
Endodextranasa

Penicillium Matraz pH 5.5. .
brevicompactum | agitado 37.68 50 °C (Wakil etal., 2018)
Penicillium Matraz 350.29 pH 5.0 (Huang et al.,
cyclopium agitado ' 55°C 2019)
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Como se ha expresado en parrafos anteriores, las enzimas provenientes de
organismos extremofilos son de gran interés para las diversas aplicaciones industriales, ya
gue son enzimas que no requieren de ingenieria de proteinas para ser usadas directamente
en condiciones especiales de pH y temperatura. Sin embargo, las dextranasas provenientes
de hongos muestran una mayor actividad especifica. Para mejorar la actividad dextranasa
de las preparaciones enzimaticas de estas fuentes de microorganismos con baja actividad
especifica, la produccidén recombinante puede ser una alternativa de alto interés (Spohner
et al., 2015).

1.3.4. Produccion de dextranasa recombinante con Pichia pastoris.

La expresidbn recombinante de dextranasa obedece al hecho de contar con
alternativas que puedan satisfacer la demanda de esta enzima por la industria con
preparaciones enzimaticas de calidad. La dextranasa comercial es producida por
fermentacion ya sea con cepas de hongos Penicillium sp. o Chaetomium sp. Sin embargo,
dado que estos hongos también producen una variedad de antibi6ticos y metabolitos toxicos
ademas de la dextranasa, esto puede dificultar la aprobacion del producto por la FDA. Las
Unicas levaduras reportadas para producir dextranasa son miembros de la familia
Lipomycetaceae como L. kononenkoae y L. starkeyi (Kang, Ji-Young, Joon-Seob, Seung-
Heuk, & Doman, 2009). En 1996, en Cuba se expresO la primera enzima dextranasa
recombinante a partir del hongo Penicillium minioluteum, y en 1995 de la universidad Osaka
se publica la expresion de la dextranasa en la bacteria bucal Streptocossus salivarius

(Efrain Rodriguez Jiménez, 2009).

Debido a que en los ultimos afios Pichia pastoris se ha convertido en el hospedero
de mayor interés de proteina eucariotas recombinantes existen algunos reportes de la
produccion de dextranasa con esta levadura con cultivos basados principalmente en el
promotor pAOX1. P. pastoris tiene el potencial de producir una mayor cantidad de enzima
con un menores costos de produccidn y recuperacion, en comparacion con la fuente nativa
a partir de hongos miceliares; puede inclusive mejorar las caracteristicas de la enzima para
hacerla mas estable a altas temperaturas y mayores rangos de pH (Efrain Rodriguez
Jiménez, 2009; Roca et al., 1996).
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Estudios realizados en la expresion recombinante del gen de la dextranasa de
Penicillium minioluteum en P. pastoris han sido realizados a escala laboratorio en
fermentaciones en régimen de lote alimentado con metanol con cepas Mut® (Roca et al.,
1996). Estas fermentaciones se llevan a cabo mediante tres etapas: una primera etapa de
lote en glicerol, seguido por un lote alimentado con mezclas glicerol/metanol y una etapa
final de induccion con metanol. Los rendimientos en cantidad de proteina recombinante van
desde los 0.10 hasta 3.2 g/L y actividades enziméaticas especificas de hasta 950 U/mg
(Bentancourt et al., 2001; E. R. Jiménez, Sanchez, Roca, & Delgado, 1997).

Una alternativa al uso del pAOX1 para la produccion de dextranasa con P. pastoris
también ha sido propuesta basada en el promotor del gen de la enzima isocitrato liasa
(pICL1) (Menendez, Valdes, & Cabrera, 2003). Este promotor permite que, en cultivos de
lote con glucosa el gen recombinante se mantenga reprimido durante el crecimiento
exponencial, pero se encuentra desreprimido en la fase estacionaria del crecimiento. Las
células transformadas mostraron altos niveles de expresion de la enzima en cultivos donde
etanol fue usado como fuente de carbono o en ausencia de glucosa en el medio de cultivo.
Actividades enzimaticas de hasta cerca de 35 000 U/mL fueron alcanzados en cultivos

durante la fase estacionaria del cultivo (Menendez et al., 2003).

Por su parte, la expresion del gen LSD1 que codifica para una dextranasa de
Lipomyces starkeyi se realiz6 con una cepa de P. pastoris. La produccion de dextranasa
inducida por metanol en cultivos de lote alimentos en un fermentador de 8 L, fue hasta 4.2
veces mayor en P. pastoris en comparacion con S. cerevisiae; donde la primera alcanz6 a
producir hasta 0.63 g/L de dextranasa activa secretada al medio después al final de la
induccién con metanol (Kang et al., 2009). En cultivos en fermentador, se alcanzé a producir
hasta 134 U/mL, frente a las 32 U/mL producidas por una cepa de S. cerevisiae, hecho que
demuestra la robustez del sistema P. pastoris para la expresion de proteinas recombinantes
frente a otros sistemas. Por su parte Lin Chen et. al. (2008) también clono el gen de la
dextranasa de L. starkeyi en una cepa de P. pastoris bajo el control del promotor AOX1.
Las clonas fueran cultivadas en un fermentador bajo un régimen de lote alimentado con
glicerol y metanol para alcanzar al final de la fermentacion hasta 0.46 g/L de dextranasa y
una actividad de 84 U/mL.
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Los reportes de dextranasa recombinante producida con P. pastoris se han
realizado en régimen de lote alimentado en fermentadores de hasta 10 L. Se han empleado
diferentes promotores (diferentes FCE), con resultados prometedores para emplear estos
procesos a escala industrial. Sin embargo, no existe informacidén sobre la ingenieria del
bioproceso para llevar a cabo un escalamiento de la produccién de dextranasa
recombinante. Pues como es en la mayoria de las ocasiones, los reportes disponibles tratan
sobre el aislamiento del gen de interés, la clonacién del mismo en la levadura y el

establecimiento del proceso de fermentacion en unidades de escala laboratorio.
1.4. Escalamiento de bioprocesos en biorreactores tipo tanque mezclado.

La industria de los bioprocesos mas que ahora requiere de rutas eficientes y
sustentables para la manufactura de bioproductos. Sin embargo, la distancia que existe
entre el ambiente celular a escala laboratorio, donde la ingenieria del proceso es
desarrollada, y a escala industrial sigue siendo la barrera que no permite un escalamiento
rapido y exitoso en la mayoria de los casos. Este es un cuello de botella para la transicion
desde la innovacion hasta la comercializacion de los bioprocesos. Trabajos a escala
laboratorio, donde se reproducen las condiciones que tendran las células en fermentadores
de gran escala, pueden servir como antecedente para investigar la interaccion de los

bioprocesos bajo condiciones de produccion real (Delvigne & Noorman, 2017).

Los reactores tipo tanque mezclado son ampliamente usados para llevar a cabo
procesos donde se requiere el contacto de dos gases liquida/gaseosa para la manufactura
de productos a gran escala. El disefio y escalamiento de biorreactores con dos fases no es
una tarea sencilla, principalmente porque las reacciones quimicas estan generalmente
relacionadas con mecanismos de transporte molecular de masa y momento de una manera
compleja. El estado actual que concierne al escalamiento y disefio de biorreactores esta
basado en correlaciones empiricas y en ciertas normas rutinarias que han demostrado

algun grado de éxito (Bashiri, Bertrand, & Chaouki, 2016).

Los tanques mezclados han sido estudiados extensivamente para ser usados como
biorreactores a escala industrial (>1 m®) para la produccién de especialidades quimicas
costosas como proteinas y otros metabolitos. La optimizacion de la energia para el

rendimiento del reactor para estos productos de alto valor comercial no ha sido necesaria
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(Nauha, Visuri, Vermasvuori, & Alopaeus, 2015). Sin embargo, en afios recientes el interés
sobre la optimizacion de la energia en fermentaciones ha sido dirigido para sistemas
microbianos como fuentes de combustibles y otras especialidades quimicas de alto
volumen de produccion. De esta forma, para hacer rentables dichos bioprocesos, la escala
del reactor requiere ser de cientos de metros cubicos mientras que el consumo de energia

debe ser bajo.

Ademas de la produccion anaerdbica de etanol por levaduras, la mayoria de los
microorganismos crecen aerébicamente. Por lo tanto, éstos requieren de grandes
cantidades de oxigeno para crecer eficientemente. De manera general, los procesos
aerdbicos estan limitados por la resistencia a la transferencia de masa, lo cual a la vez limita
la productividad de los sistemas de biorreactor (Nauha et al., 2015). El punto de inicio para
el disefo de un nuevo proceso involucrando un biorreactor requiere de trabajo experimental
realizado a escala laboratorio, donde comiUnmente se mantienen velocidades de aireacion
tan altas como sean posibles. También es comin el uso de altos valores de potencias
volumétricas para el mezclado. Los resultados obtenidos con estas condiciones son

regularmente una alta concentracién de biomasa.

1.4.1. Criterios de escalamiento.

El escalamiento basado en célculos fundamentales es una labor intensiva y requiere
de vasta experiencia. Por esta razon, métodos simples son regularmente utilizados. Los
métodos semi-fundamentales incluyen célculos de ecuaciones fundamentales simplificadas
las cuales son dependientes de la escala (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009). El escalamiento
realizado por andlisis dimensional requiere de mantener grupos adimensionales constantes
como la velocidad de bombeo o el nimero de Reynolds. Sin embargo, mantener todos los
grupos adimensionales constantes no es posible y se tiene que tomar decisiones para
definir los grupos mas importantes. Regularmente, para el escalamiento se utilizan las

reglas de oro (Nauha et al., 2015).

Existen diferentes reglas de oro para el escalamiento de biorreactores. Uno de los
mas usados es mantener una velocidad de aireacién especifica (vwm) constante y el
consumo de potencia volumétrica (Po/V) (Pg/V, para la potencia gaseada volumétrica). La

conservacion de vvm constante es un acercamiento estequiométrico, como la preservacion
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de la cantidad de oxigeno disponible para el reactor. Sin embargo, el cambio de escala
tiene una influencia profunda en la dinamica del fluido en los recipientes mezclados, por lo
gue es mas conveniente el uso de la velocidad superficial del gas (vs) y Pg/V como criterios
de escalamiento de biorreactores. El escalamiento mediante un coeficiente volumétrico de
transferencia de masa constante (k.a) es también de los mas usados cuando se tienen

procesos de fermentacion aireados o se alimenta algun gas al liquido (Nauha et al., 2015).

Este tipo de escalamiento es basado en correlaciones empiricas para el coeficiente
de transferencia de masa, las cuales son funcion de vs, vwm, velocidad de agitacion (N),
Pg/V y viscosidad (Ua). Estas correlaciones regularmente toman la forma de la siguiente

ecuacion:

B
ka=C-vg-(2) - ul (1)

Donde C es una constante que depende de la geometria del sistema y los sistemas
de agitadores empleados. Los exponentes a, B y y también son funcion del sistema de
biorreactor, y en ocasiones el efecto de estos parametros puede ser despreciado. El uso de
exponentes hace de estas correlaciones dependientes de la escala, y muy poca evidencia

de su aplicabilidad en reactores de gran escala ha sido publicada.

Hasta ahora, el escalamiento usualmente se ha realizado por la eleccion aleatoria
de un conjunto de experimentos, los cuales son realizados de acuerdo con la infraestructura
disponible. Si un cierto grado de reproducibilidad entre las escala piloto e industrial es
logrado, el escalamiento generalmente sera considerado como exitoso. Con los
procedimientos convencionales de escalamiento, los valores de parametros hidrodinamicos
son asumidos constantes en todo el reactor (criterio de un reactor perfectamente mezclado).
Sin embargo, en casos reales, especialmente a nivel de produccién comercial, los valores
de dichos pardmetros (coeficientes de transferencia de masa, por ejemplo) pueden variar
significativamente. La productividad de muchos procesos esta limitada por la transferencia
de masa entre fases, especialmente en el caso de especies pobremente solubles en

diferentes fases (Bashiri et al., 2016).

Cuando se realiza un escalamiento geométrico manteniendo constante k.a basado

en correlaciones empiricas en funcién de Pg/V y vs el tiempo de mezclado incrementa
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inherentemente. Este fenbmeno es el mayor reto cuando se realiza escalamiento bajo este
acercamiento. De hecho, cuando el tiempo de mezclado incrementa con el escalamiento,
su valor gradualmente se convierte igual al tiempo caracteristicas de la transferencia de
masa (1/k.a), que es la frontera cuando se comienzan a presentar heterogeneidades en el

medio de cultivo (Bashiri et al., 2016).

Un problema importante del escalamiento de los bioprocesos son los campos de
flujo heterogéneos en los biorreactores de escala industrial y su efecto negativo en la
fisiologia celular. Los bioprocesos realizados en biorreactores de gran escala siempre
presentan problemas de mezclado y transferencia de masa, los cuales no se presentan a
escala laboratorio o piloto. El ambiente heterogéneo los biorreactores de gran escala esta
catalogado como el principal problema del escalamiento (Wynn, Hanchar, Kleff, Senyk, &
Tiedje, 2016; Xia et al., 2016). En la Tabla 5 se muestran los valores de trabajo comunes
para biorreactores tipo tanque mezclado a diferentes escalas donde se aprecia la
disminucion de la Pg/V y la VTO, asi como el incremento en el tiempo de mezclado

conforme el volumen incrementa.

Tabla 5. Valores caracteristicos de operacion de biorreactores tipo tanque mezclado en diferentes
escalas de produccién (modificada de Wynn et al., (2016)).

Escala del Volumen Pg/V VTO Tiempo de
fermentador L) (WIL) (mmol/L*h) @ mezclado (s) @
Laboratorio | 1-10 8-10 400 il
Piloto 1,000-3,000 | 3-5 200 30
Industrial > 50, 000 1-3 100 100

2 Valores tipicos promedio, encontrados en los biorreactores.

Tradicionalmente, el escalamiento es principalmente basado en principios de
similaridad y analisis dimensional. Sin embargo, bajo estas circunstancias, las propiedades
biol6gicas no han sido tomadas en cuenta, y entonces principios universales no pueden ser
deducidos para un escalamiento exitoso (Xia et al., 2016). Debe ser notado, que los
resultados de los procesos de fermentacion estan limitados por la capacidad de las cepas,
pero son gobernados por el ambiente nutricional que rodea a las células, especialmente en
los biorreactores de escala industrial. Debido al insuficiente tiempo de mezclado y
limitaciones en la transferencia de masa en fermentadores de gran tamafo, varios

gradientes, incluyendo de sustrato, OD, pH y CO2, ocurren inevitablemente y las células
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estan sometidas a ambientes ciclicos cambiantes. Como consecuencia la biomasa, la

productividad y el rendimiento son severamente afectados.

Un ambiente dindmico con altas heterogeneidades espaciales y temporales es
siempre producido en fermentadores de gran escala, especialmente en regimenes de
operacion en lote alimentado. Muchos aspectos cambiaran inevitablemente durante el
escalamiento de laboratorio a industrial. Por ejemplo, (i) incrementa la presion hidrostética
en el fondo del biorreactor, (ii) incremento en el tiempo de mezclado, (iii) gradientes de pH
y temperatura (Wynn et al., 2016; Xia et al., 2016). Cuando el tiempo de mezclado es de
igual magnitud que el tiempo de reaccién, las heterogeneidades pueden ser evitadas. Sin
embargo, durante el escalamiento y en fermentadores de gran escala, mantener el tiempo
de mezclado es bastante complicado principalmente debido a la limitacién en la Pg/V que

puede ser alcanzada en los biorreactores.

Debido al hecho del relativo elevado costo de suministrar oxigeno molecular a
fermentaciones sumergidas, las fermentaciones aerébicas han sido histéricamente
aplicadas principalmente para producir bajos volimenes de compuestos del alto valor como
moléculas para farmacéuticos y especialidades quimicas (Humbird, Davis, & McMillan,
2017). Los retos se vuelven mayores para bioprocesos de gran escala cuando se pretenden
alcanzar procesos aerdbicos econémicos, donde los costos asociados a materiales y
utilidades generalmente dominan la economia de la fermentacién. Los altos costos de
operacion y de capital en las fermentaciones aerdbicas ha motivado la investigacion y el

desarrollo de rutas biol6gicas anaerdbicas para la produccion biolégica.

Las restricciones econdémicas se vuelven mas significativas para procesos aerobicos
de productos de bajo margen de ganancia y altos volumenes de demanda, por lo que la
implementacion de estrategias que puedan mejorar la solvencia de estos procesos
biol6gicos son de importante relevancia (Humbird et al., 2017). En el caso de
fermentaciones aerébicas, ya se ha establecido que los mayores costos de produccion
estan asociados a las operaciones necesarias para este tipo fermentaciones; donde los
compresores y los agitadores representan la demandad de energia mas grande del

bioproceso completo.
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Si el escalamiento es realizado manteniendo variables constantes como el k_a, esto
puede conducir a heterogeneidades a escala industrial. Alternativamente, si el tiempo de
circulacion del liquido a escala de produccion es igual que el de escala laboratorio, un
increible suministro de potencia sera necesario. Por lo tanto, es bastante complicado
realizar un escalamiento exitoso debido a limitaciones de suministro de potencia a escalas
industriales y la falta de conocimiento sobre los mecanismos de respuesta celular. En los
biorreactores de escala industrial, el tiempo de mezclado esta en el orden de las decenas
hasta centenas de segundos. Esto es mas prolongado que los tiempos de reaccién celular
relevantes; especialmente con respecto a los intermediarios del metabolismo central que
tienen tiempos de recambio del orden de los segundos. Como resultado, heterogeneidades

en el sistema inevitablemente ocurren.

Dado que la velocidad en la punta del impulsor incrementa con el escalamiento para
limitar la reduccién de la potencia volumétrica, la velocidad de corte también incrementa
cerca del agitador. El mantenimiento de la velocidad de corte es especialmente importante
para lineas celulares que son sensibles a los efectos de corte por el medio. Entonces, éste

representa un criterio de escalamiento adecuado para este tipo de cultivos.

Uno de los parametros de proceso importantes, el cual afecta la disponibilidad de
oxigeno, es la Pg/V. Mientras los gradientes existen en los biorreactores de gran escala, el
coeficiente Pg/V puede ser considerado como un parametro sin gradiente, cuando
solamente se considera la potencia suministrada por el agitador. Debido a la facilidad de
medir este criterio de escalamiento, Pg/V ha sido empleado como criterio de escalamiento
en muchos estudios (Neubauer & Junne, 2016). Ademas, Pg/V en los cultivos sumergidos
es de particular importancia en los sistemas liquidos multifase, debido a que el tamafio de
burbuja depende de la velocidad maxima de disipacion de energia o del consumo de
potencia. Se ha demostrado que Pg/V es el mejor criterio para mantener constante el area

interfacial de las burbujas del gas (Wynn et al., 2016).

Si bien el incremento en la eficiencia de mezclado puede ser resuelto con el uso de
agitadores méas grandes durante el escalamiento, la aplicacion de esta posibilidad esta
limitada por dos razones, economica y biolégica. Con el objetivo de incrementar el
mezclado, altos suministros de potencias son requeridos lo cual puede generar procesos

de fermentacién no factibles econémicamente. Con impulsores mas grandes, las maximas
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fuerzas de corte en el liqguido que se pueden experimentar pueden incrementar a una
velocidad de agitacion dada (Wynn et al., 2016). Fuerzas de corte elevadas pueden tener
un impacto directo en la fisiologia e inclusive en la viabilidad de las células productoras. Asi
mismo, excesivas fuerzas de corte pueden producir un impacto en la calidad del producto,

particularmente en aquellos de naturaleza proteica.

El escalamiento de los sistemas de fermentacién es intrinsecamente complicado
debido a la combinacién de diferentes causas: las ecuaciones representativas del proceso
no se pueden resolver (y frecuentemente ni siquiera se puede expresar), parametros fisicos,
biolégicos y quimicos estan interconectados, las soluciones obtenidas en el laboratorio y a
nivel planta piloto no son validos para la escala comercial y el funcionamiento del equipo
actual al tamafio comercial es desconocido o ni siquiera se ha probado. La solucion de
ingenieria para alcanzar escalamientos exitosos es la similitud geométrica cuando sea

posible y algunos criterios de escalamiento (Tabla 6).

Tabla 6. Criterios de escalamiento cominmente empleados.
Coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno kLa
Potencia por unidad de volumen Po/V
Flujo volumétrico del gas VelV
Velocidad de la punta del impulsor nD;
Velocidad de agitacion N
Tiempo de mezclado Omix

La l6gica detras del razonamiento para el uso de criterios de escalamiento obedece
al hecho de mantener constantes las caracteristicas correspondientes del ambiente
extracelular en las diferentes escalas. Si las propiedades ambientales influyen de manera
critica para la productividad del microorganismo, se puede lograr un escalamiento exitoso

cuando éstas se mantienen constantes (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009).

Un escalamiento satisfactorio puede requerir procedimientos empiricos en el cual el
volumen del reactor se va incrementando progresivamente hasta llegar al volumen de
tamanio industrial. Dicho procedimiento puede ser muy demandante en tiempo y recursos
economicos (Wynn et al., 2016). En el caso de los procesos biolégicos, un factor de
escalamiento de 10, se considera como un factor seguro, a consecuencia de la falta de
control de todos los elementos que tienen efecto en el desarrollo del proceso de

fermentacion (Nauha et al., 2015).
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Los criterios de escalamiento mas usados en la industria son: (i) potencia
volumétrica (Po/V); (ii) coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k.a); (iii) velocidad
de la punta del impulsor (Vip); (iv) y la concentracion de oxigeno disuelto (Imamoglu &
Sukan, 2013). El k.a es el criterio mas usado para los procesos de escalamiento; debido a
gue, en el caso de las fermentaciones aerobias, el principal problema es la alimentacién de
oxigeno. Sin embargo, una adecuada alimentacion de oxigeno no asegura un buen
mezclado (Junker, 2004). De hecho, todos estos parametros estan relacionados uno con
otro y también a las variables del bioproceso. Siempre se debe tratar de seleccionar como
base de escalamiento la propiedad de transporte mas critica para el rendimiento del
bioproceso; lo cual no es sencillo de determinar, debido a la potencial sensibilidad y las
diversas respuestas de las células a cada fendmeno de transporte influenciado por el

tamanfo del agitador, la velocidad de agitacion y aireacion (Xia et al., 2016).

Los diferentes trabajos de escalamiento reportados muestran que el escalamiento
basado en un coeficiente Pg/V constante incrementa la velocidad de corte en el liquido
hasta en un 28% y que el uso de un nimero Reynolds constante en el impulsor no es un
buen criterio de escalamiento, porque resulta en valores de Pg/V muy bajos, lo cual puede
provocar deficiencias en el mezclado. El criterio Vyp tiene algunas ventajas en el caso de
gue se empleen microorganismos sensibles a efectos de corte inducidos por el agitador.
Los mejores criterios y los mas usados para el escalamiento de bioprocesos aerobios es
mantener el suministro de potencia por unidad volumen (Po/V) y el coeficiente volumétrico

de transferencia de masa constante k.a (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009).

Los escalamientos realizados para E. coli y cultivos de levaduras estan ampliamente
basados en mantener equivalencias en Cy, kiay VTO. En estas fermentaciones, el oxigeno
es el sustrato limitante, debido a las altas velocidades especificas de consumo de estos
microorganismos, ademas el efecto que tiene la viscosidad del medio en la transferencia
de oxigeno es despreciable, a diferencia de como sucede en los cultivos de hongos
filamentosos y cuando hay produccion de polimeros extracelulares; donde la viscosidad
tiene un efecto negativo en los valores de k.a (Diaz-Barrera, Gutierrez, Martinez, &
Altamirano, 2014). La reologia del medio del cultivo es menos importante para las
fermentaciones donde se emplean bacterias y levaduras en comparacion con las

magnitudes de las velocidades de consumo especifico de sustratos, por lo que
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escalamiento basado en Ci, VTO o k. a regularmente es exitoso para estos cultivos de alta
densidad celular y viscosidad moderada (Junker, 2004).

En la Figura 2 se esquematiza de manera general el efecto que tiene potencia
volumétrica suministrada al cultivo y el coeficiente volumétrico de transferencia de masa
sobre la concentracion de un producto obtenido a partir de un bioproceso, este
comportamiento hiperbdlico puede encontrarse en todos los microorganismos. Lo mejor, es
seleccionar las variables de operacion cuando la concentracion del producto ya no aumente
y ésta sea maxima (Quintero Ramirez, 1981). Otros factores tales como requerimientos de
energia, conveniencia de operacion y disponibilidad de equipo deben considerarse para
determinar el valor éptimo de escalamiento de k,a y Pg/V.

Region de escalamiento efectivo

Concentracion relativa del
producto final

Pa/V
k.a

Figura 2. Dependencia de la concentracion del producto biotecnoldgico en funcién de los criterios de
escalamiento kLa o Pg/V (adaptado de Quintero-Ramirez (1981)).

El escalado basado en una VTO constante, asume que la velocidad de transferencia
de oxigeno es igual a la velocidad de consumo de oxigeno (VCO); es decir, VTO = VCO. Si
se mantiene constante la temperatura y la presion en el sistema de fermentacion, entonces
el gradiente C*-C. no se vera afectado y el k.a serd el tnico factor que debera ser tomado
en cuenta para el disefio del biorreactor, asumiendo que la acumulacion de oxigeno esta
dada por la ecuacion 2.

d *
L= Jya(Ci = C) — 4oX  (2)
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Dénde C." y C. son la concentracion de oxigeno en el liquido de saturacion y al
tiempo t respectivamente, qo2 es la velocidad especifica de consumo de oxigeno y X la

concentracion de biomasa al tiempo t.

La mayoria de los procesos de escalamiento estan centrados en asegurar un
adecuado grado de mezclado y de transferencia de masa entre las fases gaseosa y liquida
conforme la escala del bioproceso incrementa. A pesar, de la gran variedad de
escalamientos exitosos realizados bajo diferentes términos par diferentes cultivos y proceso
de fermentacién, aln no existe un solo acercamiento universal que pueda ser aplicado.
Parece ser que no existe una estrategia comun y universal aplicable. Esto se debe a que
los procesos de fermentacion realizados en biorreactores son sistemas muy complejos,
dado que la célula es un ente viviente, tiene un mecanismo de control preciso el cual
muestra diferentes respuestas a perturbaciones ambientales en diferentes escalas. Esto es

creido, es la principal causa de varios problemas del escalamiento.

El entendimiento del efecto de las heterogeneidades sobre las células en el
biorreactor es de gran importancia para el escalamiento racional de bioprocesos industriales
(Wang et al., 2015). Un escalamiento racional es vital, a pesar del microorganismo o el
producto objetivo, para la transferencia de un bioproceso de escala laboratorio a escala de
produccion industrial. La estimacion de la sensibilidad de los parametros especificos en el

rendimiento del proceso en la escala industrial es de interés basico.
1.5. Escalado de bioprocesos con Pichia pastoris.

En el caso del escalamiento de bioprocesos con P. pastoris esta bien definido que
la VTO (descrita a su vez por el kia) entre las fases liquido-gas determina la productividad
del proceso de fermentacion (Tervasmaki, Latva-Kokko, Taskila, & Tanskanen, 2018).
Mediante el uso de modelos de crecimiento en funcion del kia 'y Pg/V, con rangos de entre
250-500 h'y 0.25-1.0 W/L respectivamente, y en base a datos experimentales del cultivo
de diferentes cepas de P. pastoris, se encontr6 que el principal factor que afecta el

crecimiento celular en reactores de diferente escala son los niveles de OD.

Tedricamente para biorreactores de hasta 10 m?, los perfiles de concentracion de
oxigeno disuelto se mantienen uniformes, y mediante el incremento en el suministro de

potencia de agitacion de 0.25 hasta 1.0 W/L podria ser suficiente para incrementar los
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niveles de oxigeno disuelto y prevenir la limitacién de éste. Sin embargo, en biorreactores
mayores de 10 m? los gradientes de concentracion de OD son mas pronunciados en
direccion axial del biorreactor, este efecto es mas intenso cuando la velocidad superficial
del gas es baja, ademas el incremento en la potencia de agitacion para estas escalas no

es suficiente para sobrepasar dicha situacion (Tervasmaki et al., 2018).

En base a los resultados obtenidos, la disminucion en el rendimiento celular durante
el escalamiento se atribuye principalmente al incremento en el tiempo de residencia de la
fase gaseosa y a la deplecion del oxigeno, asi como a la misma variacion en la
concentracion de OD a lo largo del biorreactor. Asi mismo, el incremento en la potencia de
agitacion resulta en minimas mejoras del rendimiento de la fermentacion, por lo que altos
suministros de energia a gran escala no son recomendados. Por lo tanto, el mejoramiento
en la capacidad de manejo del gas del agitador a niveles moderados de suministro de
potencia, y el mejoramiento global del mezclado en el biorreactor podrian mejorar

significativamente el rendimiento de la fermentacién a gran escala (Tervasmaki et al., 2018).

Particularmente, existen pocos trabajos reportados sobre procesos de escalamiento
de tecnologia de fermentaciones basada en cepas recombinantes de P. pastoris. En
especial aquellos trabajos donde se realiza un escalamiento basados en un criterio de
escalamiento comun, pues en su mayoria de los reportes de escalamiento disponibles
proceden con solo el cambio de volumen y configuraciébn geométrica del biorreactor; sin el

analisis previo de la ingenieria del proceso de fermentacion.

Por ejemplo, la factibilidad de la produccion a gran escala de una quitinasa humana
recombinante mediante expresion constitutiva con el pGAP se ha demostrado en cultivos
continuos de 21 L (Schilling, Goodrick, & Wan, 2001). En estos cultivos se alcanz6 una
concentracion estable de proteina de 250 mg/L y una densidad celular de 110 g/L base

seca, con una velocidad de dilucién de 0.042 h alcanzando una productividad de 10 U/L*h.

A partir de los datos de cultivo continuo se determiné una velocidad de consumo de
oxigeno de 150 mmol/L h, la cual puede ser cubierta con un k.a de 846 h? bajo las
condiciones con las que se realiz el cultivo. Los autores proponen se puede realizar un
escalamiento exitoso manteniendo k.a y Pg/V (8 W/L) constantes hasta un biorreactor de

1500 L, del mismo cultivo continuo con una velocidad de dilucion de hasta 0.05 h7,

58



manteniendo los rendimientos alcanzado en los cultivos de 21 L y empleando aire

convencional para el suministro de oxigeno (Schilling et al., 2001).

Otros autores también han realizado el escalamiento del proceso de fermentacion
para la produccion de lipasa recombinante (bajo el pAOX1), desde biorreactores “miniatura”
de 0.012 L hasta biorreactor de 1500 L empleando una VTO de 230 mmol/L*h como criterio
de escalamiento (Schmideder et al., 2015). El éxito del proceso de escalamiento quedo
demostrado cuando en las tres escalas del bioproceso la concentracion de biomasa y la
actividad lipasa fue la misma. De esta manera la concentracién de biomasa seca alcanzada
en las tres escalas fue de alrededor de 60 g/L y una concentracion de lipasa de 1 g/L que
corresponde a una actividad de alrededor de 16000 U/L con una productividad de cerca de
400 U/L*h. Debido al éxito del proceso de escalamiento, la VTO se consideré como un

criterio de escalamiento adecuado para este tipo de cultivos.

Otros trabajos de escalamiento reportados con P. pastoris ho estan basados
estrictamente en criterios de escalamiento de la bioingenieria. Por ejemplo, el CADC para
la produccién de lipasa recombinante mediante el promotor constitutivo pGAP fue escalado
entre biorreactores tipo tanques mezclados de 5, 30 y 800 L (Zhao, Wang, Deng, & Wang,
2008). En los cultivos a 5 L fueron evaluadas velocidades especificas de crecimiento y se
determiné una estrategia de fermentacién con una u constante de 0.15 h* (u-stat). Durante
el escalamiento, la produccion de biomasa se mantuvo constante en las tres escalas con
un rendimiento Yxsde 0.36 g/g. En este caso, la actividad lipasa en el caldo de fermentacion
incremento en las diferentes etapas de escalamiento con resultados de 2273, 7663 y hasta
14000 U/mL, en los fermentadores de 5, 30 y 800 L respectivamente, considerandose un
escalamiento exitoso.(Zhao et al., 2008). Los autores atribuyen este incremento en la
expresion de la lipasa a la disminucion de la actividad proteolitica en los biorreactores

conforme incrementan su volumen.

Para el escalamiento de procesos de fermentaciéon con P. pastoris, también se han
propuesto nuevas alternativas tanto para el suministro de metanol como mantener niveles
adecuados de concentracion de OD en el cultivo. En un trabajo, donde se utiliza la
respuesta fisioldgica de la levadura a la falta de metanol en el medio, se disefié un régimen
de lote alimentado con metanol en funcion de la concentracion de OD en biorreactores de

1.5Ly 19.5 L. Los resultados de este escalamiento lograron producir igual actividad lipasa
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de 164 U/mL en ambos volumenes, con una productividad de 1100 U/L*h (MarkoSova,

Weignerova, Rosenberg, Kfen, & Rebro$, 2015).

Por su parte, Cang Liu et al., (2016) propone elevar la presién dentro del biorreactor
hasta en 0.1 MPa en lugar de suministrar oxigeno puro a los cultivos con P. pastoris durante
el escalamiento. Esta estrategia fue probada en biorreactores de 10, 100 y 1000 L para la
produccion de una enzima glicésido hidrolasa de Lentinula edodes. Si bien para el
escalamiento no se empleo criterio de escalamiento alguno, los resultados obtenidos en las
tres escalas fueron similares. La actividad enzimatica se encontré alrededor de 3.5 x107 U/L
con una productividad especifica de 12 U/g*h. Asi pues, la estrategia empleada resultd
también en un escalamiento exitoso al mantenerse los rendimientos de la fermentacion

durante el escalamiento.

También se han realizado simulaciones de productividad de bioprocesos con P.
pastoris para comparar diferentes mezclas de alimentacibn metanol-glicerol-sorbitol
durante la fase de induccion, con biorreactores entre 10-10000 L. Para esto se predijeron
valores de k.a entre 450-650 h para una concentracion de biomasa seca inicial de 40 g/L.
los resultados indican que es necesario suministrar oxigeno puro al cultivo para alcanzar el
CADC, lo cual puede incrementar considerablemente los costos de operacion (Berrios et
al., 2017). También concluyen, que la maxima concentracién celular que puede ser
alcanzada en un biorreactor estd normalmente limitada por la capacidad de transferencia

de oxigeno de éste.

Por ultimo, existen varios trabajos donde el escalamiento del bioproceso se realizé
a partir de la optimizacion de las condiciones de cultivo realizado en matraces agitados,
luego nuevas estrategias de fermentacion en lote alimentado son establecidas para mejorar
la factibilidad de escalamiento del bioproceso; es decir, solo se reporta el cambio de
geometria del sistema de biorreactor y condiciones de operacion. Asi por ejemplo diferentes
proteinas como; (i) quimosina bovina (Noseda et al., 2013); (ii) receptores proteinicos
humanos (Cerini et al., 2016); (iii) proteina anticongelante de Glaciozyma antéarctica (Tab et
al., 2018); (iv) una vacuna recombinante contra la filariasis linfatica (Paul, Karthik, Vimalraj,
Meenakshisundaram, & Kaliraj, 2018) y (v) una enzima monoamino oxidasa (MarkoSova et
al., 2018); son primero producidas en matraces agitados. Después el bioproceso es

cambiado de escala a biorreactores de volumen maximo de escala piloto. En todos los
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casos, el cambio de escala de matraz a tanque mezclado resulta en un incremento de hasta

12 veces en el titulo de la proteina recombinante.

Los reportes de escalamiento arriba descritos mostraron resultados exitosos cuando
el proceso de escalamiento se realizé6 manteniendo un criterio relacionado con el suministro
de oxigeno al cultivo, ya que el fenédmeno de transporte limitante de estos bioprocesos es
la transferencia de oxigeno. Entonces, el escalamiento de bioprocesos para la produccion
de proteinas recombinantes con P. pastoris es muy probable se alcance con éxito al
emplear criterios de escalamiento relacionados con este fenomeno de transporte; como lo
es Pg/V, kia, tmix, VTO, OD. Estos criterios de escalamiento deben permanecer constantes
durante el escalamiento; sin embargo, deben considerarse las posibilidades hasta donde
éstos pueden mantenerse constantes de acuerdo con la escala de produccidon comercial

que se requiere alcanzar; manteniendo la factibilidad técnica y econémica del bioproceso.
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2. JUSTIFICACION

Actualmente la levadura Pichia pastoris es un sistema biol6gico de relevante
importancia para la expresion de proteinas recombinantes para su aplicacion en diversas
areas industriales; sin embargo, existe aliin una brecha importante en el conocimiento para
la puesta en marcha de este tipo de bioprocesos a escala comercial, por lo que los trabajos
de escalamiento para esta levadura son de gran interés en la manufactura industrial de
proteinas recombinantes. Ademas, el escalamiento de bioprocesos es una de las disciplinas
de la biotecnologia que siempre requiere del desarrollo de nuevas estrategias vy

procedimientos para realizarse.

De manera relevante se tiene que los bioprocesos empleados para la produccion de
proteinas recombinantes en cultivos de alta densidad celular con P. pastoris son altamente
demandantes en oxigeno y energia para el manejo de biorreactores mezclados; dichas
condiciones limitan su aplicacién en unidades comerciales donde se tiene que optimizar los
recursos disponibles. Actualmente la mayoria de los trabajos reportados sobre la
produccion de proteinas recombinantes con P. pastoris se realizan bajo condiciones
operativas que no son permisibles a escala comercial. Ademas, hoy en dia no existe
disponible un estudio previo sobre el efecto de los criterios de escalamiento mas comunes
(Pg/V y kia) en el rendimiento de los bioprocesos con la levadura recombinante bajo
condiciones de operacién a escala industrial, para determinar las condiciones 6ptimas de

escalamiento para cepas Mut®.

Asi mismo, la enzima dextranasa tiene multiples aplicaciones en la industria
alimentaria, farmacéutica y preparacion de detergentes, y si bien el mercado se encuentra
saturado por grandes firmas productoras, es necesario la creacion de nuevas estrategias
de fermentacién para su produccion y mejorar la competitividad en el mercado de pequefios
productores con recursos limitados para los procesos de fermentacién. Del mismo modo,
estas nuevas estrategias de fermentacién puede ser la plataforma para la produccién de

otras proteinas recombinantes durante la implementacion inicial de nuevos bioprocesos.
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3. HIPOTESIS

El escalamiento exitoso del proceso de fermentacién para la produccién de
dextranasa recombinante con una cepa Mut® de Pichia pastoris, se logra al mantener
constantes ambos criterios de escalamiento potencia gaseada volumétrica (Pg/V) y

coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k. a).
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4. OBJETIVO GENERAL

Evaluar la produccién de dextranasa (EC 3.2.1.11) recombinante en una cepa de
Pichia pastoris Mut®, bajo diferentes condiciones de potenciada gaseada volumétrica (Pg/V)
y coeficiente volumétrico de transferencia de masa (k.a) en procesos de fermentacion a
escala laboratorio. Con los resultados obtenidos en los cultivos a escala laboratorio, realizar
el escalamiento del bioproceso manteniendo constantes los criterios de escalamiento Pg/V
y kia, asi como la factibilidad econémica y técnica del mismo.

4.1. Objetivos especificos.

Establecer las condiciones de operacion relevantes para un proceso de
escalamiento factible del bioproceso para la expresion de proteinas recombinantes con
cepas Mut® de P. pastoris, a partir de los resultados obtenidos en la expresion de una

proteina recombinante modelo (dextranasa).

Evaluar la produccion de la dextranasa recombinante y el rendimiento del
bioproceso bajo diferentes condiciones de operacién basadas en los criterios de
escalamiento k.a y Pg/V, limitados a condiciones de operacion encontradas en unidades de

produccién comercial.

Evaluar la produccion de dextranasa recombinante a escala laboratorio y durante
un proceso de escalamiento, empleando un medio definido y las condiciones de operacion
gue dicten los criterios de escalamiento seleccionados manteniendo la factibilidad

economica y tecnolégica del bioproceso.
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5. MATERIALES Y METODOS

5.1. Banco de trabajo y microorganismo modelo.

Todos los compuestos quimicos utilizados fueron grado reactivo, y en su caso en
los experimentos se utiliz6 agua destilada. Como microorganismo modelo se utilizd una
cepa Mut® de Pichia pastoris que contiene el gen recombinante de la dextranasa (EC
3.2.1.11) del hongo Talaromyces minioluteus bajo el promotor alcohol oxidasa (pAOX1); la
dextranasa recombinante es secretada al medio debido a la secuencia de sefializacion
SUC2 (Figura 3). Dicha cepa fue construida por el Centro de Ingenieria Genética y

Biotecnologia de La Habana, Cuba (Roca et al., 1996).

Para la generacion del banco celular de trabajo se resuspendié una porcion de
levadura liofilizada en un matraz de 500 mL con 100 mL de medio modificado de Toan
(2009), composicion por litro: glicerol 10 g, (NH4)2 SO4 3.0 g, KH2PO4 4.3 g, MgSO4-7H,0
3.2 g, CaCl; 0.22 g, EDTA disédico 0.4 g, peptona de caseina 10 g, extracto de levadura
20 g y 4.35 mL/L de sales PTM4 (composicién por litro: CuSO4-5H,0 2.0 g, Nal 0.08 g,
MnSOs-H,0O 3.0 g, NazMo04-2H,0 0.2 g, HsBO3 0.02 g, Ca,S04-2H.0 0.5 g, ZnCl, 7.0 g,
FeS04-7H,0 22.0 g, CoCl, 0.5 g, H2S0O4 1.8 g, biotina 0.2 g; esterilizada mediante filtracion).
El matraz fue incubado en agitacién orbital (Lab. Companion SK-300) a 125 rpm por 72 h.
La biomasa generada fue recuperada en microtubos de 2 mL, lavada dos veces con medio
fresco estéril, y se formaron alicuotas de 1 mL empleando el medio modificado de Toan con

glicerol (50% p/V) como agente crio-protector. Las alicuotas fueron congeladas a -80 °C.

En la produccién de inéculos se emple6 una alicuota de células congeladas (8 + 0.8
x10'® UFC/mL), la cual era descongelada en un bafio de agua a 40 °C. La biomasa fue
recuperada por centrifugaciéon (5 min a 9900 g) y depositada en matraces de 500 mL con
100 mL de medio YPG (composicion por litro: glicerol 20 g, extracto de levadura 10 g,
peptona de caseina 20 g). El matraz se incubaba a temperatura laboratorio (27 °C en
promedio) en un agitador orbital (Lab. Companion SK-300) a 125 rpm hasta alcanzar una
Abseoonm de 8-10 unidades.

Para los inéculos en los bioprocesos de 10y 30 L se us6 0.5y 1.5 L de medio YPG
en matraces Fernbach de 2.5 L, los cuales fueron incubados a 30 °C y 125 rpm en agitacion

orbital.
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Figura 3. Vector pPDEX-1 donde se encuentra el gen codificante de la dextranasa bajo el promotor
AOX1 (pAXO1), en el mismo se encuentra la secuencia de sefializacion SUC2, terminador GAP y el gen HIS3
de Saccharomyces cerevisiae, y la region 3’del gen AOX1. Tomado de Garcia et al., (2000).

5.2. Determinaciéon del coeficiente volumétrico de transferencia de masa
(k.a) y potencia gaseada volumétrica (Pg/V) en biorreactor tipo tanque

mezclado.

La determinacion del k.a se realiz6 mediante la técnica del gassing out con la
variante de absorcion (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009). Para determinar el k,a se usé el
medio de cultivo definido FM22 (composicion por litro: glicerol 40.0 g, KH.PO4 42.9 g,
MgSQO4-7H20 11.7 g, Ca>S04-2H20 1.0 g, K>SO, 14.3 g, NH4SO4 5.0 g, sales PTM4 1mL)
a unatemperatura de 30 °C, el oxigeno disuelto se determind mediante sensor polarografico
en % de saturaciéon del liquido. En el biorreactor de 3 L (Tabla 7) se us6 un rango de
agitacion de 500 a 1000 rpm y velocidad de aireacion especifica (vwm) desde 0.5 hasta 2.0.
La velocidad minima de agitacion fue suficiente para la completa dispersién del gas de
acuerdo a la ecuaciéon 3 (Bashiri et al., 2016). Asi mismo, las velocidades de aireacion
empleadas no causaron fendbmenos de inundacion en los impulsores de acuerdo al nUumero
de flujo (Bomba& & Zun, 2000). Después de integrar la ecuacion 4, a partir de la recta

obtenida se determiné la pendiente, la cual corresponde al valor de k.a.

4ng.STO.25
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dc "
TL=jga(C-C)  (4)

La determinacion experimental de Pg/V, se realiz6 al medir el suministro de voltaje
e intensidad de corriente al servomotor de agitacién bajo las diferentes velocidades de
agitacion (N) y aireacion (vwm) usadas. También se determind la potencia del motor
trabajando en vacio para discriminar la potencia debida a la friccién (Oosterhuis & Kossen,
1981). En biorreactores donde no fue posible determinar experimentalmente la Pg/V se
utilizé la ecuacion de Reuss para estimar la Pg (Reuss, Bajpai, & Lenz, 1980).

T

0.8
Pg = 0.0312 Re®%6* Fr=0156 Ng=038 (1) py  (5)

Tabla 7. Relaciones geométricas de los biorreactores tipo tanque mezclado usados en este estudio.

Volumen nominal (V) 3L 14 L 42 L
Volumen de trabajo (V1)* 2L 10L 30L
T (m) 0.13 0.21 0.26
H+/T 2.0 2.0 2.8
No. de impulsores Rushton 2 3 3

Di (m) 0.045 0.105 0.105
Separacion entre impulsores 1.4 Di 0.7 Di 1.3 Di

*El volumen de trabajo es usado como el volumen de identificacion de los bioprocesos escalados.

5.3. Produccién de dextranasa recombinante en matraz agitado.

En matraz de 500 mL se depositaron 100 mL de medio de cultivo modificado de
Toan (2009) y se inocul6 con una alicuota de 1 mL del banco celular. La incubacion se
realizo a temperatura laboratorio (27 °C en promedio) en agitacion orbital (Lab. Companion
SK-300) a 125 rpm. Después de 24 h se adicion6 metanol 1% (V/V) con adiciones
posteriores cada 24 h durante 4 dias. Antes de la adiciébn de metanol se recuperé 1 mL de
muestra la cual fue centrifugada (10 min, 9900 g). A partir del sobrenadante se determiné
la concentracion de proteinas solubles y se realizo electroforesis en geles de poliacrilamida
con dodecilsulfato de sodio (SDS-PAGE). Los geles se hicieron con una concentracion de
10% (p/V) de acrilamida.
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Bajo la misma estrategia de fermentacion, se usdé medio de cultivo definido FM22,
donde fueron probadas 3 concentraciones de metanol: 0.5, 1.0 y 1.5 % (V/V), el cual fue
adicionado por pulsos cada 24 h durante 5 dias. Para esto, 100 mL de medio FM22 (con
una concentracién inicial de glicerol de 10 g/L) en matraces de 500 mL fueron inoculados
con 5 mL de un inoculo previamente desarrollado (véase arriba). Para evitar limitaciones
por nitrdgeno, antes de la inoculaciéon se adicion6 a cada matraz 0.8 mL de NH4OH (28%
p/V). Las muestras fueron recuperadas antes de cada adicién de metanol para determinar

glicerol, concentracién de proteinas y actividad dextranasa en el sobrenadante.

De acuerdo con la densidad del metanol (0.8 g/mL), una concentracién de 1.0%

(VIV) corresponde a una de 8 g/L de metanol en el medio de cultivo.
5.4. Bioproceso parala produccion de dextranasa recombinante.

El bioproceso a 2 L para la produccion de dextranasa recombinante fue establecido
en un biorreactor tipo tanque mezclado de 3 L volumen nominal (Vn) (Tabla 7), controlado
mediante la estacion myControl® (Applikon Biotech®, Holanda). El bioproceso se realiz6 en
régimen de lote alimentado (fed-batch). En una primera etapa (lote) con glicerol se inici6
con un volumen (Vo) del.8 L de medio definido FM22, al cual se adicioné el inéculo. La
temperatura fue controlada a 30 °C y el pH se mantuvo en 5.5 (x 0.05) mediante la adicién
de NH,OH al 28 % (p/V) durante la fermentacion. La terminacion de la etapa de lote en

glicerol fue indicada por un incremento instantdneo en la concentracion de OD.

Después de ser totalmente consumido el glicerol, el lote alimentado se inici6 con la
adicion de un pulso de 0.5% (V/V) de metanol (suplementado con 5 mL/L de sales PTM4)
para la adaptacion del cultivo al nuevo sustrato. Cuando este primer pulso de metanol se
consumié totalmente (indicado por un incremento en la concentracion de OD, revelando
limitacion de sustrato), éste se adicioné posteriormente de manera automéatica en funcion
de las lecturas de OD. Para lo cual se us6 un control de lazo en funcién de un valor de OD
de 30% fijado como set-point (Figura 4). Cuando el OD superaba el 30%, la bomba de
metanol se accionaba hasta que el OD nuevamente era igual o menor del 30%, entonces
se detenia la alimentacién de metanol. Para el control de la formacién de espuma se
adicioné antiespumante (SAG-710, Momentive®). La velocidad de agitacion y aireacion

fueron ajustadas para un valor dado de k.a y Pg/V; dichas condiciones se mantuvieron
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constantes durante la fermentacién. Durante la fermentacion se llevé un registrd de la masa

de metanol consumida durante la etapa de induccion.

Se recuperaron muestras durante la fermentacion cada ocho horas, las cuales
fueron centrifugadas (9, 950 g por 10 min) en microtubos de 2 mL previamente tarados. En
el sobrenadante se determind la concentracion de glicerol y metanol, concentracion de
proteinas totales y la actividad dextranasa. La biomasa recuperada se secé a 60 °C durante
48 h para determinar la concentracién de biomasa seca en g/L. La cinética del bioproceso

se describe por las siguientes expresiones del lote alimentado:

S =uxv  (6) Fy =qsXV  (8)
av _ Fy
Y — qpXV  (7) 7 )

at

Dénde: X, concentracion de biomasa seca (g/L), V, volumen de reactor (L), t, tiempo
(h), y, velocidad especifica de crecimiento (h*), P, actividad volumétrica dextranasa (U/L),
ge, Velocidad especifica de generacién de producto (U/g h), Fum, flujo masico de metanol
(g/h), gs, velocidad especifica de consumo de metanol (g/g h), pm, densidad del metanol
(800 g/L).

Alimentar |

metanol |
Bioproceso 0D > Encender bomba
Sensor OD 30 % SI de metanol

A

NO

Apagar bomba
de metanol

Figura 4. Algoritmo de lazo cerrado empleado para la adicion automatica de metanol en funcién del
OD y la bomba de metanol del controlador del biorreactor.
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5.5. Escalamiento del bioproceso

El bioproceso establecido a escala laboratorio fue escalado a volumenes de trabajo
de 10y 30 L (Tabla 7), manteniendo ki.a y Pg/V constantes. En las fermentaciones de 10 L
se us6 un biorreactor de 14 L de Vn (Labroferm New Brunswick®, NJ, USA). La etapa de
lote en glicerol fue iniciada con 8.0 L de medio FM22 al cual se adicionaron 500 mL de
indculo. La adicién de metanol se realizé de manera continua en base a la ecuacion (8), ya
que no se establecié un control de lazo cerrado como en las fermentaciones de 2 L. Los
bioprocesos a 30 L fueron realizados en un biorreactor de 42 L Vy (B-Braun® U30, Diessel
Biotech, Alemania). La etapa de lote en glicerol se inicié con 24 L de medio FM22y 1.5 L
de in6culo. La alimentacién de metanol también se realiz6 de manera continua en base a
la ecuacién (8), empleando un valor de gs de 0.02 g/g*h. La velocidad de agitacién y
aireacion se mantuvo constante durante la fermentacién. La temperatura y pH se

mantuvieron constantes en las tres escalas del bioproceso.

Los experimentos fueron realizados por triplicado (n=3) y el andlisis estadistico
incluye andlisis de varianza (ANOVA) y pruebas de comparaciones multiples de Fischer con
un nivel de significancia de 0.05, mediante el uso del programa estadistico R (Team, 2008).

Para los resultados se reportan las medias * 1 desviacion estandar.

5.6. Determinacién de la concentracion de glicerol, concentracion de

proteinas y actividad enzimatica.

La concentracion de glicerol se determiné mediante una técnica modificada de Kuhn
et al. (2015). En un tubo de ensaye con 0.2 mL de muestra (en un rango de concentracion
de glicerol de 0-10 mg/mL) se le afiadid 1 mL del reactivo de oxidacion (composicién por
cada 100 mL: NalO4 4.7 g, COONH4 1.13 g, CHsCOOH 10 mL), y se incub6 10 min a
temperatura ambiente (27 °C temperatura promedio). Posteriormente se afiadié 1 mL de
soluciéon de acetil-acetona (4.6 mL de acetil-acetona por cada 100 mL de alcohol
isopropilico). La mezcla se dejé reposar por 5 min e inmediatamente se midi6 la absorbancia
a una longitud de onda 410 nm. La concentracién en las muestras se determing a partir de

una curva patron de glicerol de 0 a 10 mg/mL.

La concentracion de proteinas solubles en el sobrenadante se determiné con el usé

el reactivo de Bradford, para lo cual se empleé una curva patrén de 0-1 mg/mL de albamina
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sérica bovina (BSA) y determinando la absorbancia de las muestras una longitud de onda
de 595 nm (Bradford, 1976).

La actividad dextranasa se determiné mediante la liberacion de azucares reductores
de una solucion de dextrano 2.5% (p/V) preparada a partir de un producto comercial
(Rheomacrodex®, dextrano 10% en soluciéon salina, PISA®). La muestra de reaccion
consistié en 400 pL de buffer de acetatos (50 mM) pH 5.0, 500 uL de solucién de dextrano
2.5% (p/V) y 100 pL de muestra de dextranasa diluida; la mezcla se incubé durante 10 min
a 40 °C. Los azucares reductores liberados fueron determinados con el uso del reactivo
acido 3, 5-dinitrosalicilico (DNS) (Miller, 1959). Se definié6 una unidad (U) de actividad
dextranasa como la cantidad de enzima que libera 1 pumol de equivalente de glucosa por
minuto a 40 °C. Como control negativo se uso6 buffer de acetatos.

5.7. Determinacion de metanol por cromatografia de gases (GC).

Para la determinacion de metanol en muestras de fermentacibn se usé un
cromatografo de gases TRACE® 1300 (Thermo Fischer Scientific, EUA) acoplado a un
detector de ionizacion de flama. La columna empleada fue TG 5 SILMS® (30m, 0.25 mm
con un ancho de pelicula de 0.25um). Se utiliz6 agua grado cromatografico como solvente.
La muestra se inyectd a 90 °C con un flujo de 2.4 mL/min, junto con un flujo de gas Hz a 35
mL/min como gas acarreador. La muestra fue retenida por un periodo de 0.5 min a 40 °C,
entonces la temperatura se incrementé hasta 100 °C mediante escalones de 10 °C,
después se incrementd hasta 200 °C con rampas de 20 °C, al final la muestra se retuvo 1
min. La temperatura del detector fue de 300 °C. Se observé un tiempo de retencion para el
metanol de 1.63 min. Para determinar la concentracién a partir de los espectrogramas se
utilizé una curva patrén de 10 a 1000 ppm de metanol. La determinacién de metanol se

realiz6 solo en muestras obtenidas durante el tiempo de induccién en los bioprocesos.

5.8. Electroforesis SDS-PAGE para confirmar la presencia de dextranasa

recombinante en caldos de fermentacion.

Se realizaron electroforesis SDS-PAGE en geles de acrilamida al 10% (p/V) de
acuerdo a Laemmli (1970). A partir de las muestras colectadas durante los cultivos, se utilizo
el sobrenadante después de haber sido centrifugadas. Las muestras fueron

desnaturalizadas en buffer simple por 5 min antes de ser cargadas en el gel (véase Anexo
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A). Los geles con muestras se acoplaron a la cAmara de electroforesis y se conecté a la
fuente de poder para mantener una diferencia de potencial eléctrico de 120 V, hasta que el
frente de corrida alcanzé la parte inferior del gel. Para la tincion de las proteinas en los geles
se utilizé la técnica del nitrato de plata de acuerdo a Chevallet et al. (2006). Véase Anexo

A para mas detalles de la técnica de tincion.

6. RESULTADOS

6.1. Expresién de dextranasa recombinante en matraz.

Con el objetivo de determinar la funcionalidad del pAOX1 para ser inducido por
metanol en la produccién de dextranasa recombinante (rDEX) mediante la cepa
recombinante Mut® empleada se obtuvieron muestras antes y durante la adicién de metanol
en cultivos con matraz agitado. En la Figura 5 se muestra el patron de bandas de las
muestras obtenidas a diferentes tiempos de fermentacion. La zona delimitada por el
rectangulo muestra el frente de corrida de las proteinas correspondiente a un peso
molecular de entre 50-75 kDa. En esta area del gel se aprecia una notable banda que
aparece solamente en las muestras correspondientes cuando se adicioné metanol al medio,

Yy no se encuentra durante la etapa de crecimiento en glicerol (primeras 24 h de cultivo).

72h 96 h 120 h

MPM 24 h
75 kg _E [ e c—
PEPSA ’

50 kDa —
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|

| —
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Figura 5. Electroforesis SDS-PAGE de muestras obtenidas en cultivos en matraz agitado con medio
complejo durante la adicién de metanol.
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Estos resultados indican dos cosas: el pAOX1 de la cepa funciona como se espera
en la presencia de glicerol y metanol y, la proteina de mayor concentracion en el caldo de
cultivo esta asociada a la dextranasa recombinante, debido al peso molecular
correspondiente a esta enzima de 67 kDa (Larsson, Andersson, Stahlberg, Kenne, & Jones,
2003). Como se aprecia en la Figura 5, la banda més representativa corresponde a aquella
presente durante la induccion con metanol que esta en el rango del peso de la rDEX

producida.

6.1.1. Efecto de la concentracion de metanol en cultivos con matraz agitado.

Para establecer el efecto que tiene la concentracion de metanol en la cepa de
levadura recombinante se realizé la cinética de produccion de biomasa y rDEX en cultivos
con matraz agitado usando el medio definido FM22. En la Figura 6 se muestran las cinéticas
de produccién de biomasa y dextranasa recombinante. La adicién de metanol se inici6 a las
30 h, ya que el glicerol no fue consumido en su totalidad a las 24 h de cultivo. Se realizaron

adiciones posteriores de metanol a las 48, 72 y 96 h de incubacion.

La diferencia en la cinética de consumo de glicerol durante las primeras 48 h de
cultivo esta asociada a la técnica espectrofotométrica utilizada para determinar el glicerol.
Se observd que la coloracion desarrollada por la reacciéon de la técnica (Materiales y
métodos p. 70), seguia produciendo coloracion después del tiempo de reposo (5 min) por
lo que, al determinar la concentracién de glicerol en las diferentes muestras, las ultimas en
ser determinadas presentaban mayor absorbancia que las primeras (Figura 6b). Aunque en

todos los cultivos se inici6 con 10 g/L.

Como se observa en la Figura 6d, la actividad dextranasa en el caldo se mantuvo
incrementando hasta el final de la fermentacién (125 h), aunque se cuantific6 una
disminucion en la concentracion de proteinas solubles en el medio (Figura 6c), es probable
que una fraccion importante de éstas corresponde a la rDEX, la cual es mayor conforme se

adiciona mas metanol al medio.

La productividad maxima también se alcanzo a las 125 h de cultivo. Los resultados
obtenidos también muestran que a concentraciones de metanol superiores a 1% la

produccion de dextranasa disminuye hacia el final de la fermentacion; con una
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concentracion de 1.5% la produccién de rDEX disminuyd hasta en 20% con respecto al uso

de 0.5%, como se aprecia también en la produccion de proteinas solubles (Figura 6 c y d).
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Figura 6. Caracterizacion cinética de la cepa Mut® en cultivos con matraz con medio definido FM22,
mediante la adicion de pulsos de metanol. (a) produccién de biomasa. (b) consumo de glicerol. (c) produccion
de proteinas solubles en el medio. (d) actividad dextranasa en el caldo. Cada vifieta indica la concentracion del
pulso de metanol empleado en % V/V: A 0.5%, ¢ 1.0%, m 1.5%.

Los rendimientos de produccion obtenidos de los cultivos en matraz de biomasa y
rDEX se muestran en la Tabla 8. Durante el periodo de induccion con metanol, la velocidad
especifica de crecimiento fue igual en las tres concentraciones de metanol empleadas,
alcanzando un valor maximo de 0.008 + 0.001 h1. La produccién de biomasa fue mayor con
el uso de 1% de metanol; sin embargo, el uso de 0.5% y 1% de metanol produjo la mayor
cantidad de dextranasa recombinante. Asi mismo, el mejor rendimiento producto-sustrato
se obtuvo con la menor cantidad de metanol empleada. Estos resultados muestran que los
mejores rendimientos de produccién de rDEX requieren de concentraciones de metanol en

el medio de cultivo menores a 1% (V/V), correspondiente a 8 g/L de metanol.
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Tabla 8. Parametros cinéticos y estequiométricos de la produccién de enzima dextranasa en
fermentaciones con matraz agitado.

MeOH X Pméx (o] Yps ’ o
(%VIV) (g/L) (U/mL) (Ulg*h) (Ulg) Pv max (U/L*h)
05 737(023)° 1038 (059)7 10.28 (2.73)7 648.53 (37.15)@ 83.01 (4.76)°
1.0 8.35(0.23)2 9.01(L11)® 0.89(2.05)2  281.44 (34.75)> 72.05 (8.89)
15 7.28(0.25)b 7.93(0.90)° 9.28(2.45)2  165.13 (18.82)°¢ 63.41 (7.23)"

X, biomasa seca [g/L]; Pmax, actividad dextranasa maxima [U/mL]; ge, velocidad especifica de
produccién [U/g*h]; Pv max, Productividad volumétrica méaxima [U/L*h]; Yes [U/g]. Se reportan valores de media

+ (DE), con n=3. Diferente superindice indica diferencia significativa con nivel de confianza del 95%.
6.2. Determinacion de k,ay Pg/V en biorreactor de 3 L (escala laboratorio).

Para evaluar diferentes condiciones de operacion determinadas por los criterios de
escalamiento seleccionados en la produccién de rDEX, fue necesario caracterizar el k.a de
un biorreactor tipo tanque mezclado a escala laboratorio. La determinacion de k a se realiz6
bajo condiciones de operacién maxima de potencia gaseada de 2 W/L, con la finalidad de
mantener la factibilidad técnica de escalamiento del bioproceso, ya que esta potencia
corresponde a la maxima alcanzada en biorreactores de escala comercial industrial
(Neubauer & Junne, 2016).

En la Figura 7 se muestra el ki,a en funcién de Pg/V alcanzado para el biorreactor
de 3 L (Tabla 7). A partir de estos resultados se seleccionaron valores para elaborar
tratamientos k.a y Pg/V, con la finalidad analizar el efecto independiente de cada uno de
estos criterios de escalamiento en el rendimiento del bioproceso. Debido a que ambas
variables experimentales (criterios de escalamiento) son dependientes entre si, se
establecieron tratamientos con diferente kia y Pg/V, en donde un criterio se mantuvo
constante y otro variable. De tal manera que se formaron dos disefios completamente
aleatorios (DCA) de tres niveles, permitiendo asi analizar de forma independiente tanto al

kia como la Pg/V.

75



160 -

120 A

80 A

ka (h)

40 -

0.0

1.0

2.0
Pg/V (WIL)

3.0

4.0

Figura 7. Coeficiente volumétrico de transferencia de masa (kLa) en funcién de la potencia gaseada
volumétrica (Pg/V) en biorreactor de 3 L (escala laboratorio). Cada serie de datos corresponde a condiciones

de agitacion de 500 a 900 rpm y velocidades especificas de aireacion: (®) 0.5, (¢) 1.0, (A) 1.5y (m) 2.0 vvm.

En la Tabla 9 se detallan las condiciones de operacién y valores de los criterios de

escalamiento determinados para los tratamientos formados. De esta manera, el DCA1 esta

formado por los tratamientos A, B y C, con valores de kia de 83, 146 y 154 ht

respectivamente en el cual la Pg/V se mantiene constante en alrededor de 2 W/L. Mientras,

en el DCA2, el k.a se mantiene constante alrededor de 100 h1, con valores de Pg/V de 1.0,

1.5y 1.0 WI/L para los tratamientos D, E y F respectivamente.

Tabla 9. Tratamientos experimentales a escala laboratorio para estudiar el efecto de kia 'y Pg/V en el
bioproceso de produccién de dextranasa recombinante (bioprocesos a 2 L).

Tratamientos experimentales N (rpm) Qg (vwvm) Pg/V (WI/L) kia (ht) *
700 0.5 1.95 83.23+0.15
DCA1 B 850 2.0 1.98 146.5 + 3.15
C 900 2.0 2.17 154.0 + 2.25
D 700 1.5 1.00 101.72 + 4.64
DCA?2 E 700 1.0 1.50 93.31+£2.83
F 800 1.0 2.00 100.00 £ 4.51

* Se reportan valores promedio de kiLa + (DE) con n=3. Para Pg/V se obtuvieron valores constantes.
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También se determiné kia con una Pg/V de mas de 2 WI/L, donde se obtuvieron tres
tratamientos en los cuales se mantuvo un k. a constante de alrededor de 240 h', con una
potencia creciente de 3.11, 4.24 y 7.42 W/L. En este caso, estos resultados no fueron
considerados para el escalamiento, ya que no mantienen la restriccion de factibilidad

técnica de condiciones maximas de operacion encontradas a escala industrial.
6.3. Bioproceso parala produccion de dextranasa recombinante.

El bioproceso para la produccion rDEX se realiz6 bajo las condiciones de operacion
establecidas por los tratamientos de los DCA 1y 2 (Tabla 9). Con estas condiciones de
operaciéon los cultivos se desarrollaron limitados en oxigeno, ya que la capacidad de
transferencia del biorreactor fue superada por la demanda de oxigeno del cultivo; ademas
aunado al hecho que no se usé oxigeno puro en los cultivos, para mantener la factibilidad
técnica de escalamiento y la implementacion a escala industrial del bioproceso. La cinética
general de los bioprocesos es representada en la Figura 8, donde se plasman cuatro
diferentes bioprocesos con diferentes condiciones de kia y una Pg/V de 2.0 W/L. Los
cultivos fueron evaluados en procesos de fermentacion de 100 h. Durante este periodo de

fermentacion tanto las velocidades de aireacién y agitacion se mantuvieron constantes.

La velocidad especifica de crecimiento (u) se vio afectada de manera proporcional
con los valores de k.a empleados, de esta manera los bioprocesos con un kia mayor de
100 ht crecieron mas rapido. En la Tabla 10 se indica la velocidad especifica de crecimiento
en glicerol (uei) alcanzada para cada tratamiento. Aunque se observé una diferencia en la
p de los diferentes cultivos en la etapa de lote con glicerol, la generaciéon de biomasa
alcanzada fue similar entre los tratamientos, obteniéndose un rendimiento biomasa-sustrato
(Yws ci) de 0.631. De esta manera, la biomasa inicial en la etapa de lote alimentado con
metanol (etapa de induccidn) fue similar en todos los tratamientos; sin embargo, la duracion

de la etapa de induccion fue diferente entre tratamientos.

Después de la adicion del primer pulso de metanol al cultivo, se observé un periodo
de adaptacion de alrededor de 7 h, independientemente de las condiciones de operacion
usadas en el cultivo. Después del periodo de adaptacién, la adicion de metanol se realizd
en pulsos de acuerdo con los niveles de concentracion de OD. Como se aprecia en la Figura

8, cada pico en la linea de %0OD es una adicion de metanol. A mayor concentracion de
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biomasa, el intervalo de tiempo entre pulsos se fue reduciendo, debido al incremento en la

velocidad volumétrica de consumo de metanol (Q=gsXV).
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Figura 8. Cinéticas de produccion de dextranasa recombinante en bioprocesos escala laboratorio (2
L) bajo diferentes condiciones de operacién (Pg/V constante de 2 W/L). (a) k.a= 83 hL. (b) k.a= 100 h2. (c) k.a=
146 h'. (d) kca= 154 h't. (—) %O0OD, (=) Consumo de glicerol, (+) Produccién de biomasa seca, (A) Produccién
de enzima dextranasa.

La pei maxima en glicerol se alcanz6 cuando la concentracion de OD alcanzé
niveles criticos de 0%. Asi mismo, durante el lote alimentado con metanol el OD también
se mantuvo en 0%, indicando condiciones limitadas de oxigeno (CLO). Adema4s, debido a
la forma de adicion de metanol (Figura 4), éste no se acumul6 en el caldo de cultivo como
més adelante se presenta (Figura 9), indicando que durante la induccién el cultivo se

mantuvo limitado también por la disponibilidad de FCE.
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Tabla 10. Velocidad especifica de crecimiento en la etapa lote con glicerol de los cultivos bajo las
diferentes condiciones de operacién de los DCA 1y 2.

Tratamiento Pg/V (W/L) kia (h?) Mai (h?)
A 1.95 83.23 0.078 (0.005) b
B 1.98 146.5 0.099 (0.013) @
C 2.17 154.0 0.106 (0.000)
D 1.00 101.7 0.077 (0.002) ®
E 1.50 93.3 0.060 (0.003) b
F 2.00 100.0 0.105 ('0.011)2

Resultados ANOVA mostrados por cada DCA. Valores de media + (DE) son presentados, n=3.

Superindices diferentes indican diferencia significativa entre tratamientos con un nivel de confianza del 95%.

Durante el periodo de induccion el metanol se mantuvo en concentraciones

inferiores a 0.5 g/L (Figura 9). Salvo en el caso de la muestra obtenida del bioproceso con

un kia= 100 h'* y una Pg/V = 1.0 W/L (Figura 9, vifietas de tridangulos), la primer lectura de

metanol se obtuvo justé al inicié de la etapa de induccion, que es cuando se adicioné el

primer pulso de metanol para alcanzar una concentracion de 4 g/L en el caldo; de ahi que

se registré una concentracion de mas de 2.0 g/L. Mediciones posteriores, después de que

la levadura se adapt6 al metanol, éste se mantuvo en concentraciones cercanas a 0 g/L

(Figura 9). En este caso, para todos los tratamientos de k,a y Pg/V se determin6 una

velocidad especifica de consumo de metanol (gs) de 0.02 g/g*h.
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Figura 9. Perfil de concentracion de metanol en tres fermentaciones independientes a 2 L con
diferentes condiciones de operacion. (A ) kia= 100 h* (1.0 W/L), (#) kea= 100 h (2.0 W/L), (m) k,a=154 ht (2.0

WIL).
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Durante el periodo de induccién, la falta de metanol detenia la produccién de rDEX
y biomasa, lo cual es tipico de productos asociados al crecimiento, asi como al
comportamiento del pAOX1. Asi mismo fue muy caracteristico que la viabilidad del cultivo
se podia monitorear a través del pH; dado que el proceso tiende a la acidificacion, el
consumo continuo de hidréxido de amonio indicaba que las células continuaban viables en
el cultivo. Ante cualquier incremento en el pH arriba de 5.5, indicaba que el cultivo se
encontraba inhibido o se habia perdido en su totalidad la viabilidad celular. En
fermentaciones donde ocurrié este fendmeno, mediante la correccion del pH no se logré

reestablecer el cultivo.

6.4. Efecto de los criterios de escalamiento k,ay Pg/V en la produccion de

dextranasa recombinante.

El rendimiento de la produccion de dextranasa recombinante en funcion de las
condiciones de operacién fijadas por criterios de escalamiento, fue analizado en
bioprocesos de 2 L, los cuales a su vez se realizaron bajo condiciones de operacion

constantes de acuerdo con los tratamientos fijados en la Tabla 9.

Anteriormente se describié que en la etapa de lote con glicerol el kia influye de
manera directa sobre la velocidad especifica de crecimiento (Tabla 10). En la etapa de lote
alimentado con metanol (etapa de induccidn), el efecto del k.a también fue directamente
proporcional en la produccién de biomasa y dextranasa recombinante. En la Tabla 11 se
resumen los pardmetros cinéticos y estequiométricos de la etapa de lote alimentado
obtenidos de los bioprocesos a 2 L. El coeficiente Pg/V presentd un efecto directamente
proporcional sobre la produccion de dextranasa, sin embargo, debido al valor de k.a usado
en estos tratamientos de 100 h?, el rendimiento general de los bioprocesos se mantuvo por

debajo del alcanzado con el maximo k.a de 154 ht.

La produccion de dextranasa en funcion de kia y Pg/V, donde uno de los criterios
de escalamiento permanece constante, se muestra en la Figura 10. En las fermentaciones
realizadas, la actividad dextranasa maxima se alcanzo6 al final del tiempo de fermentacion
(100 h) al igual que la productividad volumétrica. En las Figuras 10 b y ¢, los resultados
corresponden a diferentes valores de kia con una Pg/V constante de 2 W/L, como el

tratamiento F del DCA 2 también tiene una potencia igual a la usada en el DCA 1, también
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se incorporaron los resultados de este tratamiento en las Figuras b y c. Por otro lado, en las
Figuras 10 d y e, el k.a es constante alrededor de 100 h1, solo se incluyen los resultados

de los tratamientos D, E y F (Tabla 9).

De acuerdo con el analisis de regresion para pumeon €n funcion de k.a y Pg/V, con
los resultados obtenidos dentro del rango de Pg/V empleado, solamente el k.a tiene un
efecto significativo en esta variable cinética, mientras que el efecto de Pg/V es despreciable
(nivel de significancia del 5%). Asi, en base a estos resultados un ajuste de regresion entre
kLa y Uveon arroja una curva descrita por la ecuacion (10) con un coeficiente de correlacion
(r?) de 0.89. Esta ecuacion puede encontrar aplicacion en bioprocesos para la estimacion
de la velocidad de crecimiento de cultivos de cepas de P. pastoris Mut® bajo condiciones
de operacién a escala industrial; donde se tengan condiciones limitadas de oxigeno y
metanol. En la Figura 10a se muestran tanto valores experimentales obtenidos como la
linea de tendencia descrita por la ecuacion 10 para valores de pmveon €n funcién del k. a, esto

para cultivos con una Pg/V de entre 1y 2 W/L.

UpmeoH = 0017 ln(kLa) - 007 (10)
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Tabla 11. Parametros cinéticos y estequiométricos del bioproceso para la produccién de dextranasa recombinante durante la fase de lote alimentado.
Resultados obtenidos de los tratamientos del DCA1 donde se incrementa kLa, y el DCA2 para variacion en Pg/V con kLa constante.

Tratamiento

(Pg/V, kia) HmeoH Yxs, MeOH Pmax Pv max Yps Vmeno/Vo
DCA 1

A (1.95, 83.2) 0.003 (0.001)®  0.097 (0.04)®  23.79 (0.80) © 242.94 (3.93)¢ 827.94 (38.30) 2 0.04 (0.01) b
B (1.98, 146.5) 0.012 (0.001)@  0.437(0.06)2  60.45(6.19)>  644.52 (34.14)b 778.24 (107.45) 0.11 (0.01) @
C (2.17, 153.5) 0.013(0.001)a  0410(0.01)2  97.34(0.52)2  973.37 (5.19) 2 964.80 (58.70) @ 0.12 (0.03) 2
DCA 2

D (1.0, 101.7) 0.005 (0.000)b  0.362(0.11)&  33.53(0.18)®  335.31 (1.79)" 1239.01 (99.41) 2 0.04 (0.00) b
E (1.5, 93.3) 0.003 (0.001)®  0.133(0.02)b  27.50 (4.22)>  277.13 (35.61)" 859.48 (208.41) 2 0.03 (0.01) b
F (2.0, 100.0) 0.009 (0.001)a  0.338(0.05)2 5452 (1.82)2  545.26 (18.22) 2 1103.82 (80.41) 2 0.07 (0.00) 2

Mmeon [N7Y]; Yxs meon [9/]; Pmax, actividad dextranasa maxima [U/mL]; Pv max, Productividad volumétrica maxima [U/L*h]; Yps [U/g], Vmeor/Vo, consumo

especifico de metanol. Se reporta el promedio + (DE) de cada tratamiento para n= 3. Para cada DCA se realizd un ANOVA, diferentes superindices indican

diferencia significativa con un nivel de confianza de 95%.
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Dado que los tiempos de induccion fueron diferentes entre los tratamientos a las 100
h de fermentacion (en funcién del tiempo de la etapa de lote en glicerol), se determind un
cociente de consumo de metanol especifico (Vmeon/Vo), €l cual es directamente proporcional
al consumo de metanol. A su vez, la produccién de rDEX fue proporcional al consumo de
metanol (Tabla 11). El valor de Yps resulté ser estadisticamente igual en todos los
tratamientos solo para el DCA 2, mientras que en los experimentos con el DCA 1 éste
incremento hasta en 16% y 23% en el tratamiento C con respecto a los tratamientos Ay B,
respectivamente (Tabla 11). En cada uno de los DCA analizados, el efecto en la variacién
de k,a y Pg/V resulté estadisticamente en la misma velocidad especifica de produccion (gp).
En el caso del DCAL, la gr promedio fue de 17.33 £ 3.22 U/g*h, mientras que para el DCA2
fue de 18.45 + 3.16 U/g*h.

El objetivo de establecer dos DCA (uno para cada criterio de escalamiento), fue el
de determinar a escala laboratorio las condiciones de operacién para ser escaladas, asi
como el de observar el efecto de condiciones limitantes encontradas a escala comercial en
la produccion de dextranasa recombinante. En este orden, para ambos DCA los valores
mas altos de kia y Pg/V fueron los de mejor rendimiento y produccion de dextranasa
recombinante (Tabla 11). Asi pues, al comparar los tratamientos C y F, el primero fue el de
mayor productividad y velocidad especifica de crecimiento en metanol. Las condiciones del

tratamiento C fueron seleccionados para llevar a cabo el escalamiento con k.a constante.

Cbémo se habia descrito en la seccion de resultados para la determinacion de k.a
(pag. 75), también se realizaron bioprocesos con una Pg/V superior de 2 W/L y un k,a
constante alrededor de 240 h. En estos experimentos, se analizé6 una Pg/V creciente de
3.11, 4.24 y 7.42 W/L. Durante el crecimiento en la etapa de lote con glicerol, la produccion
de biomasa fue similar a la observada en experimentos con una Pg/V de hasta 2 WI/L, el
rendimiento obtenido fue de 0.63 £ 0.03 g/g para estos tratamientos (G, H, I). en cuanto a
la velocidad especifica de crecimiento en glicerol, ésta también fue estadisticamente igual
entre los tres valores de Pg/V, con un valor promedio de 0.14 + 0.02 h’. Asi pues, el k.a
parece describir el fendmeno de transferencia limitante del bioproceso. En la Tabla 12 se
presentan los rendimientos y parametros cinéticos de los bioprocesos bajo estas

condiciones durante la etapa de lote alimentado.
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Tabla 12. Parametros cinéticos y estequiométricos durante la etapa de lote alimentado con metanol en bioprocesos a 2 L bajo condiciones de operacion

mayor a 2 W/L y un k.a contante de 240 h.

;I‘Prg}f\/)m iento yreon Yxs Meon Puax Py Max Yps Vwmeto/ Vo

G (3.11) 0.015 (0.002) b 0.42 (0.00)2 50.07 (15.58)2  722.26 (152.01)2 377.06 (233.85)2  0.31(0.02)®
H (4.24) 0.017 (0.000)  0.44 (0.03)2 49.29 (27.68)®  707.26 (144.55)2 205.14 (234.99)2  0.38 (0.03)
| (7.42) 0.018 (0.000) 2 0.40 (0.01) @ 42.16 (2.24)= 636.92 (73.00) = 208.35 (61.19) @ 0.40 (0.05) @

MmeoH [N7Y]; Yxs meoH [9/]; Pmax, actividad dextranasa maxima [U/mL]; Pv max, Productividad volumétrica maxima [U/L*h]; Yes [U/g], Vmeor/Vo, consumo

especifico de metanol. Se muestran el promedio + (DE) para n= 3. Diferentes superindices indican diferencia significativa con un nivel de confianza de 95%.
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Figura 11. Cinética del bioproceso de produccién de dextranasa recombinante con k.a de 240 h1. (a) Pg/V= 3.11 WIL, (b) Pg/V= 4.24 WIL, (c) Pg/V=
7.42 W/L. (—) %0D, (=) Consumo de glicerol, (+) Produccion de biomasa seca, (A) Produccidn de enzima dextranasa.
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Como se aprecia en la Figura 11, aun con un k.a de 240 h los bioprocesos también
se desarrollaron bajo CLO tanto en la etapa de lote en glicerol como durante la etapa de
induccién con metanol. Si bien, durante la etapa de lote en glicerol, el tiempo de limitacion
de oxigeno fue menor en comparacion con los experimentos realizados con los tratamientos
A-F (Figura 8); en los cultivos con este valor alto de ki a la VTO también fue sobrepasada
por la demanda de oxigeno del cultivo. La etapa en lote para estos bioprocesos concluyo a
las 21 h, mientras que para valores de k.a de hasta 153 h! el final de esta etapa se alcanz6
alas 24 h.

En el caso de la Figura 11b, la cinética del OD fue registrada manualmente, por lo
cual que no hay un registro continuo de las lecturas y no se aprecian los picos instantaneos
de OD durante la etapa de induccién como en las figuras a y c. Lo interesante de estos
bioprocesos (Tabla 12), es la concentracién de biomasa que se pudo alcanzar al final de la
fermentacion (100 h) la cual fue alrededor de los 80 g/L. Es de suponerse que una mayor
concentracion de biomasa producira mas dextranasa. Sin embargo, a diferencia de los
bioprocesos con los tratamientos A-F, en la mayoria de éstos bajo las condiciones de los
tratamientos G, H e |, la maxima produccion de dextranasa se alcanzaba antes de finalizar
el bioproceso, la cual coincidia cuando se alcanzaban mas de 60 g/L de biomasa seca.
Mismo fendbmeno se presentd con la productividad maxima. Los cultivos se mantuvieron
viables durante las 100 h, ya que el metanol se siguié consumiendo sin acumulacion (datos

no mostrados), asi como el hidroxido de amonio.

Los resultados obtenidos en estos experimentos (k.a= 240 h?) no indican efecto
alguno en la produccion de la rDEX con la variacién de Pg/V de entre 3.11y 7.42 W/L (Tabla
12). Asi mismo, la gs alcanzada también fue de 0.02 g/g*h para todos los tratamientos.
Mientras la ge, promedio fue de 16.80 + 5.47 U/g*h entre los experimentos con los
tratamientos G, H e |. También, con estos experimentos no se alcanzé la actividad
dextranasa maxima de cerca de 100 U/mL obtenida con el tratamiento C (Tabla 11). En
cuanto a rendimiento de biomasa-metanol, éste fue igual al observado en los bioprocesos
con tratamientos A-F. Por otro lado, el rendimiento producto-metanol se vio disminuido

hasta 3 veces en comparacion con los mismos experimentos (Tabla 12).

Si bien con los experimentos de los tratamientos G-I, se alcanza una pveon MAas alta

y una produccién de biomasa mayor que con los tratamiento A-F, la produccién de la
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dextranasa en estos cultivos fue menor que la observada en los tratamiento B y C; estos
resultados indican que valores altos de kia que conducen a cultivos de altas densidades
celulares (>60 g/L) pueden perjudicar la expresion de la proteina recombinante debido a la
falta de oxigeno. Aunado al hecho, que estas condiciones de Pg/V mayores a 2 W/L ho son
factibles para el escalamiento bajo una Pg/V constante. Por tal razén, el escalamiento del
proceso de produccion de dextranasa recombinante se realizé en base a las condiciones
del tratamiento C (Tabla 9).

6.5. Escalamiento del bioproceso.

El escalamiento del bioproceso fue realizado en volimenes de trabajo de 10y 30 L
(Tabla 7). Se mantuvieron constantes los criterios de escalamiento (k.a y Pg/V) de los
bioprocesos a 2 L del tratamiento C. En cuanto a la alimentacién de metanol, ésta se realiz6
con un perfil exponencial (ecuacion 11) predeterminado en funcién de gs (0.02 g/g*h) y
bmeon (0.012 ht) los cuales fueron valores obtenidos de los bioprocesos a 2 L con el
tratamiento C (Tabla 11). El perfil de alimentacién de metanol durante el tiempo de induccion

se muestra en la Figura 12, comenzando la induccién con 25 g/L de biomasa seca.
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Figura 12. Perfil de alimentacion del metanol en los bioprocesos a 10 y 30 L, donde el metanol se
adiciondé de manera continua de acuerdo con la ecuacion (11).
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En la etapa de crecimiento de lote con glicerol, los resultados obtenidos en
bioprocesos a 10 y 30 L fueron iguales a los conseguidos en los experimentos a 2 L. La Wai
alcanzada fue de 0.11 + 0.009 h'y 0.14 + 0.020 h! en las fermentaciones de 10y 30 L
respectivamente; las cuales son estadisticamente iguales a la obtenida a 2 L (0.11 h?). En
cuanto a la produccién de biomasa se observé un ligero aumento en las fermentaciones a
10 L, alcanzando una concentracion de biomasa seca de 30.04 +1.49 g/L. En los
bioprocesos a 2 y 30 L la concentracion de biomasa al inicio del lote alimentado fue de
28.43 £ 0.28 y 26.56 = 0.66 g/L respectivamente. El incremento de biomasa en los

bioprocesos de 10 L puede atribuirse a glicerol remanente en los in6culos empleados.

Durante la etapa de lote alimentado con metanol, existi6 una diferencia importante
en la produccién de la dextranasa recombinante y una ligera disminucion en la generacién
de biomasa (aunque estadisticamente es igual entre escalas). En la Figura 13 se muestran
las cinéticas de produccién de biomasa y proteinas en los bioprocesos escalados. Mientras
gue en la Tabla 13 se indican los rendimientos obtenidos en rDEX durante la etapa de

induccién en las tres escalas del bioproceso.

En los bioprocesos escalados también se alcanzaron condiciones limitadas de
oxigeno, al superarse la VTO de los biorreactores por la VCO de las levaduras. Debido al
cambio de la estrategia de alimentacion de metanol, hubo periodos de acumulacién de
metanol durante el lote alimentado (etapa de induccion). En la Figura 14 se detalla el perfil
de concentracién de metanol alcanzado con la alimentacién exponencial usada para los
bioprocesos de 10y 30 L. Para evitar altas acumulaciones de metanol en el medio, durante
el muestreo se pausaba la alimentacién de metanol y se reanudaba hasta que se observaba
limitacion de sustrato (incremento en la lectura de OD). La acumulacion de metanol mas

importante se observé en los cultivos de 10 L.

Si bien la produccion de biomasa se mantuvo durante el proceso de escalamiento,
asi como el consumo de metanol (Tabla 13), la produccién de dextranasa recombinante se
vio disminuida en los bioprocesos a 10 y 30 L. En las tres escalas la actividad dextranasa
maxima en el caldo de fermentacion se alcanz6 a las 100 h de fermentacién. Sin embargo,
a 10 y 30 L se observo una disminucion de 40 y 35% respectivamente en la actividad
dextranasa maxima en comparacién con el bioproceso a 2 L de tratamiento C. Aunque el

Vmeon/Vo fue similar entre las escalas, se obtuvo una disminucion en la produccion de rDEX,
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por lo tanto, el rendimiento producto sustrato disminuyd en un 15y 38% en los bioprocesos

a 10 y 30 L respectivamente.

Por otro lado, la gp fue igual en los cultivos a 2 y 10 L (alrededor de 20 U/g*h),
mientras que en los cultivos a 30 L ésta disminuyé hasta 14 U/g*h. En cuanto a la

productividad maxima, ésta descendié entre 33-35% en los experimentos a 10y 30 L.

En este punto, la produccién de biomasa pudo ser escalada a partir de los resultados
obtenidos a escala laboratorio, sin embargo, se aprecié una disminuciéon en la produccion
de dextranasa. En la Figura 13c se puede ver que la cinética de acumulacién de proteina
soluble en el caldo de fermentacién es igual en las tres escalas. Es probable que en las
fermentaciones a 2 L la mayor parte de la proteina soluble se trate de la rDEX, dicha fraccién
es menor en las fermentaciones a 10 y 30 L, debido a la disminuciéon en la actividad

dextranasa observada.
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Figura 13. Cinéticas de los bioprocesos escalados. (a) Concentracion de biomasa en base seca, (b)

actividad dextranasa y (c) concentracion de proteinas solubles en el caldo. (=) 2L, ( )10 Ly (4) 30 L.
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Tabla 13. Rendimientos y velocidad especifica de crecimiento en metanol obtenida en los bioprocesos escalados con kLa y Pg/V constante.

\e/;)(l:lgllrz?nr: ednﬁ';o MmeoH Yxs, MeoH Pmax Pv max Yps Vwmero/Vo

2L 0.013 (0.001)* 0.410(0.01)* 97.34(0.52)% 973.37 (5.19) @ 964.80 (58.70)®  0.12(0.03) @
10L 0.010 (0.000) ®  0.327 (0.04)@  59.33(8.37)" 653.98 (54.29) *  814.46 (209.27)*  0.10 (0.00) @
30L 0.013 (0.001)* 0.339(0.03)® 62.64 (10.13)® 626.40 (101.35)°  600.82 (34.61)®  0.14(0.02) 2

MmeoH [h7Y]; Yxs meoH [9/]; Pmax, actividad dextranasa maxima [U/mL]; Pv max, Productividad volumétrica maxima [U/L*h]; Yes [U/g], Vmeor/Vo, consumo

especifico de metanol. Se muestran resultados del promedio + (DE) con n= 3. Superindices diferentes indican diferencia significativa entre escalas con un nivel
de confianza del 95%. *Bioproceso a 2 L con un kia= 154 h** y una Pg/V= 2.0 W/L.

5.0 - a 5.0 - b
4.0 4.0
o o
530 3.0
° °
g g
T 2.0 3z 2.0
= =
1.0 ~ / 1.0 1
0.0 -\'—‘ ./ . . 0.0 .
0 24 48 72 96 0 24 48 72 96
Tiempo (h) Tiempo (h)

Figura 14. Perfil de concentracion de metanol en bioprocesos escalados en los cuales se us6 una alimentacion de metanol continua exponencial en
funcioén de la pmeon y gs: (&) 10 L, (b) 30 L. Cada serie de datos representa una fermentacion diferente.
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6.6. Estabilidad de la dextranasa recombinante en el caldo de fermentacion.

En los experimentos realizados la concentracion de proteina soluble en el caldo fue
proporcional a la actividad dextranasa en el mismo. Si bien una de las ventajas de cepas
recombinantes de P. pastoris es la produccion de proteinas excretadas al medio, donde la
mayor parte corresponde a la proteina recombinante, una desventaja importante es la
excrecion de proteinas enddgenas por procesos de lisis celular, entre las que se encuentran
las proteasas (Lopez-Pérez & Gonzalez-Cervantes, 2014). En este caso la produccion de
rDEX puede verse comprometida por degradacién debida a la accion de proteasas

liberadas al medio.

Para descartar esta posibilidad, fueron realizadas mediciones de actividad
dextranasa en tres caldos obtenidos al final de tres bioprocesos diferentes a 2 L. Alicuotas
de estos caldos con biomasa fueron incubados a 30 °C durante 120 horas. Los resultados

obtenidos se muestran en la Tabla 14.

Tabla 14. Cambio en la actividad dextranasa de tres muestras caldos después de ser incubados a 30
°C durante 120 h.

Muestra Actividad inicial (U/mL) Actividad final (U/mL) %Cambio actividad
1 17.48 16.7 -4.3
2 19.1 16.2 -15
3 17.4 17.3 -0.7

Los resultados reflejan que las muestras 1 y 2 son las que mayor pérdida de
actividad dextranasa registraron, cabe destacar que estas muestras corresponden a
cultivos de alta potencia (Pg/V>2.0 W/L). En la muestra 3, la pérdida de actividad
dextranasa fue menor al 1% después del tiempo de incubacion, lo cual puede reflejar un
menor contenido de proteasas libres en el caldo de fermentacién. La muestra 3 corresponde
a un cultivo con Pg/V =2.0 WIL.

En la Figura 15 se muestra el gel de electroforesis de un cultivo realizado con un
kia de 240 h'l (Pg/V=7.4 WI/L). De este mismo cultivo se tomé la muestra 2 (Tabla 14), que
es la correspondiente a las 100 h de cultivo. En este gel se indica la banda correspondiente
al peso de la dextranasa de 67 kDa (Roca et al., 1996). Dicha banda no est4 presente
durante el crecimiento en glicerol (primeras 21 horas de fermentacion). La banda
correspondiente a la rDEX aparece en las muestras recuperadas durante la etapa de

induccidn en lote alimentado con metanol (a partir de las 21 h de cultivo).
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Conforme el tiempo de fermentacién avanza, la banda va ganando tamafio, pero a
la vez comienzan a aparecer un barrido de proteinas en los carriles de separacion. El
barrido de bandas indica la presencia de diferentes proteinas en el caldo o en su caso la
presencia de restos de proteinas, las cuales van incrementado en cantidad con el tiempo
de fermentacién. Esta presencia de otras proteinas en el cado puede deberse al fendmeno
de lisis celular en los cultivos durante la induccién con metanol, lo cual a su vez puede
liberar proteasas al medio que pueden causar la degradaciéon de la dextranasa

recombinante, como paso con esta muestra 2 (Tabla 14).

75 kDa —

50 kDa =—

Figura 15. Electroforesis SDS-PAGE de muestras de caldo de fermentacion a diferente tiempo de
induccidén bajo condiciones de operacién de kLa= 240 h'l. La muestra 2 corresponde al tiempo de fermentacion
de 100 h. En el rectangulo amarillo se indica la banda que corresponde al peso de la dextranasa (67 kDa).

7. DISCUSION

El uso de promotores inducibles para la expresion de proteinas recombinantes como
el pAOX1 de P. pastoris, permite el establecimiento de procesos de fermentacion que
pueden ser controlados a conveniencia para incrementar la productividad del bioproceso
(Potvin et al., 2012). En este trabajo la produccion de dextranasa recombinante se realiz6
bajo el control del pAOX1. Como se observa en la Figura 5, este promotor es altamente
inducible por el metanol y reprimido por glicerol, pues en este caso la enzima dextranasa
solo se produjo en cuanto el metanol fue adicionado en los cultivos con matraz agitado (y

como se detallas mas adelante, la enzima solo se produce durante la etapa de induccién
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con metanol). Por lo tanto, los cultivos en matraz indican que la cepa de levadura empleada

funciona de acuerdo con el vector recombinante de construccién usado (Figura 3).

Durante el crecimiento en glicerol no se detect6 la presencia de la banda distintiva
de la rDEX, ni tampoco otras proteinas en el sobrenadante (Figura 5). El peso de la rDEX
ha sido previamente reportado de 67 kDa determinado también por la resolucion de
muestras de caldos clarificados en geles de poliacrilamida (Roca et al., 1996). Los autores
también reportaron un progresivo incremento en la banda correspondiente a la dextranasa
durante la fermentacion, y también represento el producto més abundante en el medio de

cultivo clarificado.

La concentracién de metanol durante el periodo de induccién para proteinas
recombinantes bajo el control del pAOX1 es de gran relevancia porque es la FCE, la que
determina la productividad de los bioprocesos (Khatri & Hoffmann, 2006b; Kupcsulik &
Sevella, 2004). En el caso de la cepa recombinante aqui empleada se realizaron cultivos
en matraz agitado para observar el efecto de la adicion de metanol mediante pulsos de
diferente concentracion. Los resultados obtenidos (Tabla 8) muestran que la mayor
produccion de biomasa (8.35 g/L) se alcanzé con una concentracion de 1.0% (V/V) de
metanol, mientras que 0.5 y 1.5% produjeron estadisticamente la misma biomasa. Por un
lado, una concentracion de metanol de 0.5% puede resultar en un limitado suministro de
FCE donde se ve comprometida la sintesis de biomasa, desvidndose una parte de la FCE
a la sintesis de la enzima (Calik et al., 2015); mientras que, al usar una concentracion de
1.5% se pudieron dar fenémenos de inhibicion de crecimiento que deriva en una baja
produccion de biomasa, que a su vez afecté la produccién de rDEX (Gurramkonda et al.,
2009).

Por otro lado, la mayor produccion de la rDEX se obtuvo con 0.5y 1.0% (4y 8 g/L
de metanol respectivamente) con una actividad dextranasa méaxima de entre 9-10 U/mL. De
acuerdo con los resultados obtenidos, a mayor cantidad sustrato empleado Yps disminuyo.
La disminucion en Yps, obedece a que una menor cantidad de enzima fue producida, a
pesar de un incremento en la cantidad de metanol suministrado. Esta menor produccion de
rDEX como se ha descrito, estd asociada con la inhibicion del crecimiento con
concentraciones de metanol superiores a 1.0%. Asi mismo, lo que parece ser una mejor

opcion para la produccién de rDEX es el empleo de condiciones limitadas de metanol.
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En la Figura 6 se muestran las cinéticas de produccion de biomasa y de dextranasa
recombinante. La mayor parte de la biomasa se produjo dentro de las primeras 48 h de la
fermentacion, mientras que la produccién de la biomasa durante el periodo de induccion
con metanol fue menor con respecto a la generada en la etapa de glicerol. Estos resultados
son esperados ya que el rendimiento en biomasa es mayor en glicerol que en metanol
(Looser et al., 2015). En la Figura 6b, la diferencia en la cinética de consumo de glicerol se
atribuye a la técnica de monitoreo de concentracion de glicerol. Si bien todos los cultivos
comenzaron con 10 g/L de glicerol, al momento de su medicion y debido a la naturaleza
transitoria de la reaccion (Kuhn et al., 2015); las lecturas fueron sub y super valoradas para
la muestras iniciales y finales respectivamente. Se recomienda la utilizacion de esta técnica
con un nimero adecuado de muestras que puedan manejarse en periodos cortos de tiempo
(menos de 1 min) para la medicion de la absorbancia, para mejorar la precision de medicion.
Cabe destacar, que la técnica resultd bastante adecuada para conocer si existe o no glicerol

remanente al final de la etapa en lote con glicerol.

La cinética de produccion en los ensayos con matraz agitado muestra que, mientras
el metanol es adicionado al medio la produccion de la rDEX se mantiene. Sin embargo,
como se aprecia en la Figura 6c al final de las 120 h de fermentacion se observé una caida
en la concentracién de proteinas en el medio, la cual fue mayor cuando se us6 1.5% de
metanol. Si bien, la actividad dextranasa en el cultivo no se vio afectada por esta
disminucion en la concentracién de proteinas (Figura 6d), puede ser que la mayor parte de
las proteinas totales corresponde al producto dextranasa al final de la fermentacion;
mientras que durante el proceso de fermentacién una cantidad de proteinas solubles

proveniente del medio complejo, pudieron ser determinadas durante la prueba de Bradford.

La caida en la concentracion de proteinas no fue de igual magnitud cuando se us6
0.5y 1.0% de metanol, en donde también se obtuvo la actividad dextranasa mas alta. Estos
resultados indican que, no es necesaria una concentracion mas all4 de 8 g/L de metanol
para alcanzar una produccion adecuada de rDEX. Resultados similares en cepas Mut® han
sido reportados, los cuales indican que el pAOX1 presenta mejores rendimientos bajo
condiciones limitadas de metanol (Dietzsch et al., 2011a; Kupcsulik & Sevella, 2004, Lin,
Panigraphy, Trinh, Folkman, & Shiloach, 2000); aunque una concentracibn minima debe
estar disponible para activar el pAOX1, de lo contrario éste no es inducido y la proteina

recombinante no se secreta.
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Por otro lado, para el estudio del efecto de los criterios de escalamiento k.a y Pg/V
en la produccién de rDEX en bioprocesos a escala laboratorio, se determiné un limite en
las condiciones de operacion una Pg/V maxima de 2 W/L, ya que esta es la maxima Pg/V
generalmente encontrada en biorreactores mezclados a escala industrial (Neubauer &
Junne, 2016). Bajo esta limitante, se determiné el k,a que se alcanza en el biorreactor de 3
L con el uso del medio definido FM22 (Figura 7). Los resultados obtenidos muestran un
grado de similitud con aquellos reportados también para el mismo sistema de biorreactor,
donde fueron usadas velocidades de agitacion y aireacion entre 200-800 rpm y 0.25-2.5
vvm respectivamente (Martinez et al., 2017). Dichas condiciones de operacion también son
del rango de las encontradas en procesos comerciales a gran escala. El valor maximo
reportado de k.a es del orden de 126 h, en este trabajo fue de 154 h. La diferencia entre
los resultados reportados y los aqui alcanzados se puede deber que en nuestro caso se
usaron dos turbinas Rushton (Tabla 7), mientras que en los resultados previamente
reportados se usO solo un impulsor (Martinez et al., 2017). Ademads, los resultados

reportados en este trabajo el rango de agitacion se amplié hasta 900 rpm.

El incremento en los valores de kia también puede atribuirse al uso del medio
definido FM22 para las mediciones de kia. Ya que el uso de medios no-coalescentes
disminuyen el tamafio de la burbuja (Van't Riet, 1979). De esta manera los medios definidos
presentan otra ventaja, frente a los complejos, donde sustancias de alto peso molecular
pueden conferir cierto grado de viscosidad al fluido y disminuir la transferencia de oxigeno
entre el gas y el liquido. El hecho de que los resultados aqui mostrados sean similares a
aquellos reportados previamente para el mismo biorreactor (Martinez et al., 2017), confiere
un grado de certeza a las mediciones aqui realizadas. Ademas, es importante mencionar
que los valores de k.a obtenidos en este trabajo estan dentro del tiempo de respuesta
adecuado del sensor de OD, ya que los valores de k.a determinados siempre fueron

menores a 0.3 s (Galaction, Cascaval, Oniscu, & Turnea, 2004).

Debido a la dependencia existente entre ambos criterios de escalamiento k.a y Pg/V,
para crear una aproximacion de variables independientes se construyeron tratamientos
experimentales en dos disefios completamente aleatorios (Tabla 9). De esta manera, al
mantener constante uno de los criterios mientras otro cambia, se puede apreciar el efecto
por separado tanto de kca como de Pg/V. Una estrategia similar de estudio para k.a y Pg/V

ha sido usada para el escalamiento del bioproceso de produccion de proteina recombinante
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con E. coli (Gill, Appleton, Baganz, & Lye, 2008). Los autores, si bien analizan diferentes
valores de Pg/V y kia, no establecieron independencia alguna entre los criterios de
escalamiento para sus experimentos. Por lo tanto, no se discriminé el efecto de cada criterio
en el rendimiento de la fermentacion cuando uno u otro cambiaba. Si bien los autores
pudieron concluir que el k a provee la mejor base de escalamiento, en comparacién a Pg/V,
para bioprocesos aerobios en cualquier rango de condiciones de operacién; no se reporta
un andlisis de los cambios que seguramente tuvieron lugar en kia y Pg/V cuando fueran
ajustadas las condiciones de operacion para cada criterio. Esto puede conducir a
interpretaciones no adecuadas de los resultados, porque no toman en cuenta todas las
variables interconectadas en los bioprocesos, y la identificacion del fenémeno limitante para

el bioproceso queda parcialmente identificado para ser usado como base de escalamiento.

Es bien sabido que k,a es funcion de Pg/V, éste a su vez es un criterio de
escalamiento de alta importancia para biorreactores tipo tanque mezclado, porque es
precisamente el mezclado la operacion unitaria que determina los rendimientos de los
fendbmenos de transporte. Ambos criterios, han sido usados de forma separada en la
mayoria de los trabajos de escalamiento de procesos aerdbicos con resultados exitosos
(Schmideder et al., 2015; Trujillo-Roldan et al., 2013; Woo-Shik Shin, Dohoon Lee,
Sangyong Kim, Yong-Seob Jeong, & Chun, 2013). También ha sido establecido que un
proceso escalamiento en base a kia muy probablemente requiera mantener constante
Pg/V, por lo que el analisis de ambos criterios en el rendimiento de los bioprocesos es de

especial relevancia (Xia et al., 2016).

En los bioprocesos realizados a 2 L (Figura 8), la estrategia de fermentacion fue
diferente a los protocolos de lote alimentado generalmente recomendados para la
produccion de proteina heterélogas con P. pastoris (Cos et al., 2006; Stratton et al., 1998).
Los protocolos establecidos para cepas recombinantes con el pAOX1 sugieren el uso de
una etapa de lote alimentado con glicerol para alcanzar altas densidades celulares, seguido
de la etapa de produccion con la adicion de metanol también en lote alimentado. Este tipo
de bioprocesos requieren de la suplementacion con oxigeno puro para evitar CLO, y la
generacion de calor es importante. Ambas situaciones son problemas considerables para
la ejecucion de los bioprocesos a gran escala, porque el manejo del calor generado y la
adicién de oxigeno representan un costo extra. Este tipo de limitaciones a gran escala

pueden ser sobrepasadas con el uso de cepas Mut® y con la implementacién de estrategias
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de cultivo como la de aqui desarrollada y reportada para producir rDEX (Figura 4). Esta
estrategia de cultivo puede ser de gran interés a nivel comercial porque (i) evita el uso de
oxigeno puro para suplementar la demanda (Khatri & Hoffmann, 2006a); (i) facilita el
suministro de metanol (Dietzsch, Spadiut, & Herwig, 2011b), (iii) evita la acumulacién de
metanol (Figura 9) y (iv) adapta el bioproceso a la capacidad del biorreactor. Estas
caracteristicas son deseadas y han sido planteadas en el disefio de nuevos bioprocesos

con P. pastoris (Looser et al., 2015).

Los bioprocesos obtenidos produjeron una cantidad de biomasa 10 g/L superior a la
considerada ya como alta densidad celular (50 g/L) (Carmen Jungo et al., 2007). En
comparacion con cultivos donde se pueden alcanzar hasta 100 g/L de biomasa seca, la
reduccién en la concentracion celular puede ayudar a reducir la demanda de oxigeno y la
generacién de calor de los bioprocesos (Potvin et al., 2012). Asi mismo, los resultados
indican que los cultivos se mantuvieron limitados en metanol durante el periodo de
induccién, ya que éste no se acumulé en el medio (Figura 9). En experimentos con cepas
recombinantes Mut® ya se ha demostrado que la mejor productividad se obtiene cuando el
metanol se encuentra limitado en el medio (Dietzsch et al., 2011a). Por otro lado, en
fermentaciones bajo CLO se ha establecido que mantener una concentracion constante de
metanol arriba de 8 g/L mejora la productividad de la expresién de la proteina recombinante,
debido a una inducciéon mas eficiente del pAOX1, y a una incrementada selectividad de la
conversion del metanol a la proteina recombinante mediante la reduccién de produccion de

biomasa, sin disminuir la vitalidad celular (Khatri & Hoffmann, 2006a).

Gurramkonda et al., (2009) us6é un régimen de fermentacién en lote alimentado
similar a la reportada en esta tesis. Al inicio del bioproceso establecié una etapa de lote con
95 g/L de glicerol, después del consumo total del glicerol la etapa de induccion se llevo a
cabo con una concentracion constante de metanol de 6 g/L. Bajo estas condiciones de
cultivo durante el periodo de induccion se alcanzaron también CLO debido a la alta densidad
celular alcanzada (100 g/L, BS). Los autores atribuyen el buen rendimiento de la proteina
recombinante (2.3 g/L) a las CLO y la alta concentracion de metanol empleada en la etapa
de induccién (Gurramkonda et al., 2009). Sin embargo, la simplicidad del bioproceso se ve
limitada por el uso de sensores de metanol en linea para el control de la concentracion en
el medio de cultivo. Con el régimen de alimentacion reportado en esta tesis, no es necesario

un monitoreo directo del metanol en el medio, las lecturas de OD dan cuenta del estado
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metabdlico que guardan las células de levadura con respecto a la FCE (Figura 8). En este
esquema de operacion, solo fue necesario emplear un control de lazo entre el sensor de
OD y la bomba de alimentacion de metanol (Figura 4). Tarea que se puede realizar en casi

cualquier sistema reciente de biorreactores.

La robustez del bioproceso aqui implementado se observo con la reproducibilidad
de los resultados obtenidos de cada fermentacion bajo condiciones de operacion dadas
(Tabla 11). Asi mismo, el monitoreo del pH fue de ayuda para conocer el estado del cultivo.
Durante el metabolismo normal de la levadura, el medio tiende a acidificarse por lo que el
consumo de hidréxido de amonio nos mostraba de manera indirecta el estado metabdlico
el cultivo. También, como se ha discutido previamente el continuo consumo de metanol se
mantuvo durante toda la fase de induccién sin que éste se acumulara (Figura 9), lo que se
relaciona de manera indirecta con un metabolismo continuo de la FCE y nitr6geno. Se
observé en los bioprocesos realizados, que después de administrar el pulso de metanol
(0.5% VIV) al inicio de la etapa de induccion habia una fase de adaptacién al nuevo sustrato
el cual se prolongaba por un periodo de alrededor de 7 h. Mismos periodos de adaptacion
han sido reportados bajo el mismo esquema de inducciéon con metanol (Dietzsch et al.,
2011a; Gurramkonda et al., 2009).

Los resultados obtenidos de los bioprocesos a 2 L indican que la produccién de
rDEX esta limitada por la velocidad de transferencia de oxigeno. Por un lado, durante la
etapa de crecimiento en glicerol la pgi increment6 de manera directa al kia en los
tratamientos del DCAL (Tabla 10). Del mismo modo ocurrié para los resultados obtenidos
en el DCA2 con respecto a Pg/V. Si bien, hubo diferencia en la velocidad de crecimiento
durante el lote en glicerol en todos los tratamientos, al final de esta etapa siempre se produjo
similar concentracion de biomasa, con un Yxs i promedio de 0.6 g/g; dicho rendimiento es
caracteristico de P. pastoris (Looser et al., 2015). El valor mas alto de pgi alcanzado con
un k,a de 154 h'' y una Pg/V de 2 WI/L, es 45% menor al valor maximo reportado para cepas
Mut® de 0.18 h%, en cultivos sin CLO (Cos et al., 2005).

Asi mismo, la ecuacion de regresion (10) propuesta considera valores de k.a para
un rango de Pg/V de 1 a 2 W/L. Asi pues, a partir de esta ecuacion para alcanzar valores
de pmeon de 0.02 ht caracteristicos de cepas Mut®, se estima la necesidad de un k.a de

hasta 200 hl. Podria esperarse que, a partir de este k.a no se presenten condiciones
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limitadas de oxigeno en el cultivo y la produccién de la rDEX podria incrementarse. Al
mismo tiempo, para lograr valores de k.a mayores de 200 h! puede ser necesario un
incremento en Pg/V, lo cual podria suponer el uso de condiciones de operacién que no son

factiblemente escalables.

Sin embargo, cuando se utiliz6 un k,a de 240 h la pweon alcanzé valores cercanos
a los caracteristicos de cepas Mut®; pero la produccion de rDEX no fue mayor a la obtenida
con el tratamiento C con un k.a de 154 h (Tabla 12). La disminucién en la produccién de
rDEX bajo estas condiciones se atribuye al incremento a la densidad celular que parrafos
adelante se discute. Con estas condiciones los cultivos también se alcanzaron CLO, aun
con el incremento en la Pg/V. Entonces, la ecuacién (10), aplica para cultivos donde las
condiciones de operacion estén limitadas a las de gran escala, y se mantengan condiciones
limitadas de sustratos (metanol y oxigeno). De esta manera, el disefio de condiciones de
operacién para obtener rangos de k.a suficientes para los requerimientos de las células,
permite determinar la cantidad de energia para la agitacién y aireacion donde se eviten
gastos innecesarios para la produccion de proteinas recombinantes de interés comercial

con P. pastoris.

Si bien entonces, durante el crecimiento exponencial en la etapa de lote con glicerol
se alcanzaron CLO (Figura 8), al parecer la falta de oxigeno no afect6 las rutas anabdlicas
de la célula, pues bajo diferentes niveles de entrega de oxigeno el mismo rendimiento en
biomasa fue obtenido. Precisamente una de las ventajas de P. pastoris es ser una levadura
Crabtree negativa, por lo que requiere de minimas cantidades de sustrato para cubrir los
requerimientos de energia de mantenimiento; asi mismo, no hay produccién de
subproductos de la fermentacion como etanol, &cido acético y otros &cidos orgénicos, por
lo que el sustrato consumido en su mayoria se convierte en biomasa (Prielhofer et al., 2015).
Los rendimientos de biomasa con respecto al sustrato obtenidos indican que esta energia

de mantenimiento no se incrementd debido a la falta de oxigeno.

En lo que respecta a la pmeon l0s valores mas altos obtenidos estan alrededor de
0.01 h'* (Tabla 11). Aunque los cultivos a 2 L estuvieron limitados en oxigeno, éstos lograron
alcanzar velocidades similares de crecimiento de cultivos con una cepa Mut® con un nivel
de OD controlado a 30%, donde se ha reportado una pveon de hasta 0.012 h! (Pais et al.,

2003). De la misma manera, la velocidad de consumo especifica de metanol (gs) observada
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en los bioprocesos a 2 L ha sido reportada para cepas Mut® para un rango de pmeon de
0.004-0.01 h, mostrando cierto grado de independencia con respecto a este parametro,
alcanzando valores de 0.02-0.03 g/g*h (Kupcsulik & Sevella, 2004). Esto coincide con los
resultados obtenidos en los diferentes tratamientos experimentales a 2 L. Entonces, los
bioprocesos realizados con un kia adecuado y dentro de los limites de operacion
encontrados a escala industrial, fueron suficientes para alcanzar un crecimiento

caracteristico de la cepa durante el crecimiento en metanol.

En cuanto a la produccion de rDEX y biomasa, los resultados muestran una relaciéon
positiva con ambos criterios de escalamiento kia y Pg/V (Tabla 11). Sin embargo, el mayor
efecto se observo con los tratamientos del DCAL (Figura 10 b y c); debido a que los
experimentos del DCA2 se realizaron con k.a constante, 33% inferior al maximo usado en
el DCAL. Como se aprecia en la Figura 10 b y c, existe una relacién positiva entre el k.a
con la pmeon, con la produccién de rDEX y con la productividad (con una Pg/V constante de
2 WIL).

El efecto del k.a fue mayor en la produccién de dextranasa recombinante que el
efecto de la Pg/V (Figura 11). Esto se debe a que, en la fermentacion el transporte de
oxigeno de la fase gas a la liquida es el fenémeno limitante. Inclusive, en las Figuras 11 d
y e, cuando el k,a disminuye a 93 h (tratamiento E), se observa que la produccion de la
dextranasa disminuye hasta en 18% con respecto al tratamiento previo (D). Por otro lado,
el incremento de la produccién de rDEX del tratamiento D al F, aunque tienen igual k.a, se
debe a la mejora en el grado de mezclado en el fermentador al incrementar el suministro

de potencia (Tervasmaéki et al., 2018).

De esta manera, los resultados muestran que fueron seleccionados los criterios de
escalamiento adecuados para el bioproceso de produccion de rDEX, ya que describen el
fendmeno de transporte limitante para éste. Al mismo tiempo, la Figura 10 presenta un
comportamiento similar al mostrado en la Figura 2, dénde la concentracién relativa del
producto incrementa de manera asintética o parabdlica con respecto a k.a y/o Pg/V
(Quintero Ramirez, 1981). Sin embargo, en este caso los resultados obtenidos no alcanzan
a describir completamente el comportamiento de la produccién de la rDEX frente al k.a, ya
gue se requiere aumentar los valores experimentales de este criterio de escalamiento.

Dicho aumento en kia limitado a una maxima Pg/V de 2 WI/L, puede realizarse
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disminuyendo el tamafio de burbuja en el difusor de aire y/o incrementando la presién en el

biorreactor para solubilizar més oxigeno (Liu et al., 2016).

Como se ha recalcado, en los experimentos a 2 L fueron establecidas condiciones
de operacion encontradas en bioprocesos de escala comercial, al limitar la Pg/V a 2 WIL,
no enriquecer la aireacion con oxigeno puro y mediante el uso de un medio de cultivo
definido. Asi pues, bajo estas condiciones los bioprocesos estuvieron limitados en oxigeno
(Figura 8) porque tanto en la etapa de lote como de lote alimentado la VCO fue igual a la
VTO, como ha sido descrito en otros cultivos sumergidos (Anderlei, Zang, Papaspyrou, &
Bichs, 2004). Considerando los resultados obtenidos con el mayor k,a alcanzado y la Pg/V
mas alta (tratamiento C), la maxima produccién y productividad del cultivo fue de 97.34 +
0.52 U/mL y 973.37 = 5.19 U/L*h (Tabla 11). Para la misma cepa empleada en esta
investigacion, se ha reportado una produccion y productividad maxima de rDEX de 304
U/mL y 2394 U/L*h respectivamente, en bioprocesos de 5 L con un medio complejo a base
de melazas de cafa de azUcar, con una alimentacion de metanol continua de hasta 3.5
g/L*h (Roca et al., 1996). No se reportaron CLO, ni un nivel de control de OD. Mientras que
con una cepa recombinante Mut*, también expresando una rDEX, en bioprocesos a 3 L con
medio definido y empleando una concentracion constante de metanol de 16 g/L, se alcanz6
una produccion y productividad maxima de 83.9 U/mL y 839 U/L*h respectivamente (Chen

et al., 2008). En este ultimo caso, el OD fue controlado constante a un nivel del 30%.

En comparacién con nuestros resultados, éstos son un tercio a los alcanzados por
la misma cepa Mut® con el uso de un medio complejo (Roca et al., 1996). Las causas en la
caida del rendimiento puede deberse al diferente medio de cultivo empleado, ya que los
medios complejos pueden contener en su formulacion fuentes de nitrégeno organicas que
mejoran la produccién de proteinas recombinantes (Choi & Park, 2006). También se puede
deber a la adicion continua de metanol, que promueve a que se mantenga constantemente
inducido el pAOX1, a diferencia de la adicion por pulsos que puede llegar a no encender
por completo el promotor. Del mismo modo, la cantidad de biomasa generada alcanzé hasta
75 g/L en el previo reporte (Roca et al., 1996), esto representa una caida del 27% con
respecto a los resultados obtenidos en este trabajo de investigacion. Por otro lado, con
respecto a los resultados obtenidos por la cepa Mut® (Chen et al., 2008) y en comparacion
con los obtenidos en este trabajo, la produccion de rDEX increment6 en un 16% con el uso

de CLO y limitacion de metanol (Figura 9).
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En este mismo sentido, la gr mas alta alcanzada en los bioprocesos de 2 L fue de
20 U/g*h; la cual es 120% mayor en comparacion con la cepa Mut* (Chen et al., 2008), y al
mismo tiempo 48% menor a la reportada previamente para la misma cepa Mut® (Roca et
al., 1996). Estas diferencias en gp afecta la produccion de rDEX entre los tres trabajos aqui
discutidos. Ademas, los resultados aqui expuestos indican que estadisticamente se tiene la
misma gp en todos los tratamientos, debido a que en el caso de cepas Muts, gr es
principalmente influenciada por la disponibilidad de metanol a través del pAOX1, el cual es
altamente inducido a bajas concentraciones de metanol (<0.5 g/L), lo cual denota
condiciones limitadas para el crecimiento celular (Kupcsulik & Sevella, 2004). Como se
observa en la Figura 9, el metanol se mantuvo en concentraciones menores de 0.5 g/L bajo

las diferentes condiciones de operacién durante la etapa de lote alimentado.

Por otro lado, cuando se estudié la produccién de rDEX con condiciones de
operacién mas alla de los 2 W/L (Tabla 12), la produccién de biomasa increment6 hasta en
20 g/L mas al final del periodo de fermentacion, en comparacién con los bioprocesos donde
se operé con la limitacién de 2 W/L. Durante la etapa de lote con glicerol, la pei alcanzada
en los tres tratamiento (G, H e |) fue de 0.14 + 0.02 h%, el cual es un valor cercano a la
velocidad méaxima reportada de 0.18 h! (Cos et al., 2005). La producciéon de biomasa al
final del lote con glicerol fue igual a la producida en los tratamientos anteriores con una
Pg/V maxima de 2 W/L (Figura 11). Sin embargo, la produccién maxima de rDEX disminuy6
hasta en un 50% con respecto a la obtenida con el tratamiento C (Tabla 11). Cémo se ve
en la Figura 11, la etapa de induccion en estos tratamientos se prolongd hasta 79 h y

también se desarrollaron bajo CLO.

La reduccién en la produccion puede estar atribuida en el incremento del estrés del
cultivo que origina lisis celular, fendbmeno que puede conducir a la degradacién de la
proteina recombinante debido a la alta densidad celular alcanzada (Ahmad, Hirz, Pichler, &
Schwab, 2014). Ademas, las CLO también repercuten negativamente en la produccion de
proteinas recombinantes cuando se tienen CADC (Lee et al., 2003). Como se ha propuesto
previamente, para este tipo de cultivo se recomienda mantener condiciones saturadas de
metanol en el medio (Khatri & Hoffmann, 2006a), y segun la estrategia de alimentacion
empleada (Figura 4), ésta no permite la acumulacién de metanol en el medio de cultivo.

Ademas, los resultados sugieren que con el uso de la estrategia de fermentacion aqui
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implementada mantener una concentracion de biomasa seca menor a 80 g/L mejora la

produccion de la rDEX (Figura 8 yFigura 11).

Como se aprecia en la Figura 15, la electroforesis de muestras de un caldo de cultivo
de una fermentacion con un k.a de 240 h, muestra otras bandas de proteinas de menor
peso molecular en los carriles de corrida. Estas proteinas pueden provenir de la ruptura
celular. Pues en comparacion con el gel de electroforesis de caldos de cultivos de matraz
(Figura 5), este ultimo muestra que no hay produccién de otras proteinas por la levadura
recombinante durante la induccion con metanol. Ademas, a diferencia de los cultivos en

fermentador, los cultivos en matraz tienen una densidad celular mas baja.

Con los bioprocesos a 2 L realizados a escala laboratorio, usando las condiciones
maximas de operacion encontradas a escala comercial y con condiciones limitadas de
oxigeno se obtuvieron bioprocesos robustos y mas sencillos de ejecutar que los protocolos
generalmente establecidos para P. pastoris (Barrigon, Montesinos, & Valero, 2013; T.
Charoenrat et al., 2005; E. R. Jiménez et al., 1997). Con una generacion moderada de
biomasa se tienen una menor demanda de oxigeno, facilita los procesos de recuperacion
de las proteinas recombinantes, conducen a una menor generacion de calor, y se pudo
mejorar en 1.2 veces la produccion de rDEX en comparacion con una cepa Mut*. La
simplicidad de bioprocesos, menos demandantes en recursos energéticos y de equipo de
operacion, son de gran interés para su explotacion a escala industrial y comercial, al permitir

generar productos mas rentables.

Debido a que el ki a describe el fendmeno de transporte limitante para el bioproceso,
se realizé el escalamiento manteniendo k a constante de 154 h, ya que represento la mejor
condicion para la produccion de rDEX en los bioprocesos a 2 L. Los resultados obtenidos
muestran un escalamiento exitoso en la etapa de lote con glicerol, al mantenerse la ycii y el
Yxs ci €n todas las escalas (Tabla 13). Sin embargo, durante la etapa de inducciéon con
metanol se observd una disminucion en la produccién de biomasa en comparacion con la
obtenida en las fermentaciones a 2 L (Figura 13a). En los bioprocesos a 10 y 30 L también

se alcanzaron CLO durante los periodos de crecimiento en glicerol y metanol.

A pesar de mantener la velocidad de crecimiento en los bioprocesos escalados, se

logré apreciar una reduccién en la produccién de biomasa que pudo tener un efecto
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significativo en la produccién de rDEX en los bioprocesos a 10 y 30 L (Figura 13). La
produccién maxima de rDEX disminuy6 en un 40 y 35% en los bioprocesos de 10y 30 L
respectivamente, con respecto a los bioprocesos de 2 L. Mientras que la productividad
maxima también se vio mermada al llegar a 654 y 626 U/L*h a 10 y 30 L respectivamente,
gue representa una disminucion del 35% con respecto a la obtenida a 2 L (Tabla 13). Dado
gue el consumo de metanol especifico se mantuvo entre las tres escalas, el rendimiento

Yps también cay0 para los bioprocesos en 10 y 30 L, en comparacion con el logradoa 2 L.

Debido que en los biorreactores de 13 y 42 L no fue posible establecer una
alimentacién de metanol como en los bioprocesos a 2 L (Figura 4), se optd por usar una
alimentacion continua basada en la pveon Y Qs (Figura 12). Este modo de alimentacion de
metanol pudo ser la causa por la cual se obtuvo una disminucion en la produccién de la
rDEx a 10 y 30 L. Como se aprecia en la Figura 14, hubo periodos durante la etapa de
induccién que el metanol alcanzé concentraciones superiores a 0.5 g/L. Una de las
desventajas de los regimenes de alimentacion de metanol basados en ecuaciones
exponenciales es que tienden a la acumulacion del metanol en el medio de cultivo si no se
cuentan con un buen sistema de retroalimentacion entre la velocidad de alimentacién y la
concentracion en el medio del metanol (Potvin et al., 2012). Esto representa otra ventaja de

la configuracién usada en los bioprocesos a 2 L para la alimentacién de metanol (Figura 4).

Si bien las velocidades especificas y los rendimientos de biomasa para ambos
sustratos fueron estadisticamente iguales entre las tres escalas, estas acumulaciones
momentaneas de metanol pudieron inhibir la generacién de biomasa en los bioprocesos a
10 y 30 L. Esta inhibicién en la produccion de biomasa claramente conduce a una baja en
la produccion de la rDEX. En contraste con los cultivos en matraz, donde se tuvieron bajas
densidades celulares (Tabla 8), y probablemente no se presentaron CLO; en los cultivos en
fermentadores las altas densidades celulares y las CLO, pueden requerir de condiciones
limitadas de metanol para la expresion adecuada del pAOX1. Dicho fendmeno ha sido
previamente expuesto para la produccion de una peroxidasa también en una cepa

recombinante Mut® (Dietzsch et al., 2011a).

Los resultados obtenidos en las tres escalas del bioproceso aqui evaluadas indican
gue la produccion de rDEX bajo CLO tiene un mejor rendimiento cuando el metanol se

encuentra en concentraciones limitadas. Mientras que para CLO se ha establecido que la
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productividad del producto de interés se puede ver mejorada usando condiciones saturadas
de metanol (T. Charoenrat et al., 2005; Gurramkonda et al., 2009; Khatri & Hoffmann,
2006a); nuestros resultados obtenidos claramente muestran lo contrario.

Una teoria que puede explicar la disminucion en la produccion de rDEX en los
cultivos de 10 y 30 L tiene que ver con el mal plegamiento de la proteina recombinante
secretada al medio. Esto se debe a los altos niveles de expresion que puede alcanzar el
pAOX1 en presencia de exceso de metanol, la sobreproduccion de la proteina
recombinante satura las vias de modificacién postraduccional en el reticulo endoplasmatico
(RE) y aparato de Golgi, derivando en una reducida produccion de la proteina recombinante
funcional (Puxbaum, Mattanovich, & Gasser, 2015). La sobreproduccion de la proteina
recombinante y la saturacion de la capacidad de plegamiento y secrecion del RE resulta en
la acumulacién de proteinas mal conformadas sin actividad. La sobrecarga del RE por
proteinas mal conformadas conduce a la activacion de la ruta de respuesta a proteinas mal

conformadas y a la degradacién de las mismas.

La sobrecarga de las vias de modificaciones postraduccionales son producto de
diferentes condiciones, como cambios en las condiciones ambientales, altos niveles de
osmolaridad, alta temperatura y la induccion con metanol, asi mismo, este fendbmeno es
mas comun en cultivos con fermentadores donde se utilizan condiciones de operacién de
produccion (Puxbaum et al., 2015). Aunado a esto, la limitacion de oxigeno conduce a un
desbalance del estado Redox en el RE, limitando su capacidad reductiva para la formacion

de puentes disulfuro en las proteinas correctamente plegadas.

En cultivos donde se us6 un el promotor de la FLD (pFLD1), el cual tiene el mismo
mecanismo de induccion que el pAOX1, para la produccion de una lipasa recombinante se
observé que cuando los cultivos se desarrollaron bajo condiciones limitadas de crecimiento
la produccion de la proteina recombinante fue mejor que en cultivos donde se usaron
condiciones de exceso de la FCE (Resina et al., 2007). Los autores concluyen que bajo
condiciones de exceso de carbono para la inducciéon del promotor, la eficiencia en el
plegamiento adecuado de la proteina (mas no la transcripcion), es el mayor cuello de botella
en la produccion extracelular de lipasa correctamente plegada (Resina et al., 2007).Esto

puede explicar porque en los cultivos a 2 L se presenté una mayor produccion de actividad
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dextranasa que en los cultivos de 10 y 30 L, ya que en los primeros se observaron

condiciones limitadas de metanol (Figura 9Figura 14).

Este mismo fendmeno puede estar asociado con la disminucién en la produccion de
rDEX de los experimentos con alta Pg/V (Tabla 12). Pues la eficiencia de plegamiento de
la ruta secretoria de P. pastoris para las proteinas recombinante también se ve
negativamente afectada por el incremento en la osmolaridad del medio de cultivo (Dragosits
et al., 2010), como fue la alta densidad celular alcanzada en estos experimentos en

comparacion con la densidad celular en los cultivos con Pg/V de hasta 2.0 W/L.

Como se aprecia en la Figura 13c, la cinética de acumulacién de proteinas en el
medio es igual entre las tres escalas del bioproceso ejecutadas. Este comportamiento
puede corresponder a lo expuesto anteriormente; en los cultivos de 2 L la rDEX excretada
al medio en su mayor parte corresponde a la proteina correctamente plegada con actividad;
mientras que, en los cultivos de 10 y 30 L la proteina en el medio de cultivo contiene una

fraccion de rDEX sin actividad.

Durante el escalamiento se logré mantener constantes los parametros cinéticos del
cultivo; sin embargo, la ligera disminucion de la produccion de biomasa y la acumulacion
de metanol mermaron la produccion de la rDEX. En este sentido, un escalamiento exitoso,
puede lograrse manteniendo k.a constante entre las escalas (Gill et al., 2008), y aun bajo
CLO la produccién de la proteina recombinante puede mantenerse usando condiciones
limitadas de metanol. En este caso, una estrategia facil, rapida y econémica puede ser el
uso de un control de lazo cerrado como el usado en las fermentaciones a 2 L (Figura 4), o
bien, en el caso de suministros continuos de metanol como las usados en los cultivos a 10
y 30 L, se pueden emplear sistemas de monitoreo de metanol en linea para evitar la

acumulacién y mantener una concentracion constante limitante del metanol.

Por otro lado, en los experimentos de medicion de actividad dextranasa en caldos
incubados a 30 °C de fermentaciones a 2 L (Tabla 14), se puede apreciar que no existe una
disminucion importante en la actividad dextranasa, salvo en la muestra 2. Esta misma
muestra se obtuvo de un cultivo con un k.a= 240 h?, del cual se presenta la electroforesis
de muestras obtenidas a diferente tiempo de fermentacién (Figura 15). Se aprecia con el

avance en el tiempo de induccién, comienza a aparecer un barrido de bandas en los carriles
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de corrida, debido a proteinas de diferentes pesos moleculares presentes en el caldo. Al
mismo tiempo, la banda atribuida a la rDEX incrementa su densidad. Las diferentes
proteinas que se aprecian en los carriles de corrida de las muestras pueden corresponder
a proteinas mal plegada o degradadas que son excretadas al medio (Puxbaum et al., 2015).
Y aunque no se ha caracterizado que la cepa empleada en los cultivos secrete otras
proteinas al medio, salvo la rDEX como resulto en el gel de la Figura 5 (Roca et al., 1996);
es posible que en los cultivos con alta densidad celular y donde se acumula el metanol, la

levadura puede secretar otras proteinas al medio.

A manera de resumen, se establecieron los criterios de escalamiento que describen
el fenébmeno de transporte limitante para el bioproceso de produccién de dextranasa
recombinante con P. pastoris, que son el kia y la Pg/V. Ambos criterios fueron analizados
en bioprocesos a escala laboratorio, pero limitados a condiciones de operacién encontradas
en procesos de escala industrial, de manera que se pudiera observar los resultados

esperados de la produccion rDEX ya en un proceso a escala comercial.

Estas condiciones limitadas de operacion fueron mantenidas en un escalamiento, y
los resultados muestran que la produccion de proteinas recombinantes bajo el pAOX1
requiere de condiciones limitadas de metanol para mantener la productividad aun cuando
se tienen condiciones limitadas de oxigeno, contrario a lo que indica la literatura sobre este
tipo de cultivos. En los bioprocesos a 2 L fue posible producir rDEX con rendimientos 1.2
veces superiores a los obtenidos por una cepa Mut* en bioprocesos no limitados con
oxigeno ni metanol. Sin embargo, los resultados obtenidos fueron un tercio a los reportados

previamente por la cepa en un medio complejo.

El proceso de fermentacion empleado a 2 L, el cual se escal6 a 10y 30 L, representa
varias ventajas para ser aplicado a escala comercial en especial para la alimentacion de
metanol. Esto debido a (i) una menor demanda de metanol en comparacion de otros
métodos de suministro, (ii) no requiere de la alimentacién de oxigeno puro, (iii) se generan
cantidades moderadas de biomasa que puede facilitar la recuperacién de los productos
secretados al medio, (iv) los gastos energéticos para la agitacién estan dentro de los valores
reales encontrados en biorreactores de gran volumen y (v) se evita el empleo de equipo

especializado para el monitoreo directo del consumo de metanol.
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Estas condiciones de operacién pueden ser aplicadas en productos recombinantes
donde no se justifican elevados gastos energéticos como enzimas de alta produccion donde
el valor de mercado no es alto, que puedan ser aplicadas en el sector agroindustrial
principalmente; asi mismo, cuando se requiera obtener alguna proteina recombinante de
interés como una primera posibilidad de proceso de produccién y no se tenga la posibilidad
de una fuerte inversion inicial de capital para equipo sofisticado. Este proceso en lote
alimentados también puede ser extrapolado para la produccion de proteinas recombinantes
de interés farmacéutico debido a la estandarizacion del proceso y uso de medio de cultivo

definido.

Los bioprocesos en donde las necesidades energéticas y de consumo de oxigeno
puro pueden ser evitados para la produccion de proteinas recombinantes con Pichia
pastoris, son de gran interés para establecer unidades de produccién a escala industrial y
mejorar la rentabilidad del producto de interés. Esto puede impulsar el uso de dicha levadura

para la produccion comercial de proteinas de gran utilidad en diferentes areas de aplicacion.

8. CONCLUSION

A escala laboratorio en cultivos de 2 L se produjo dextranasa recombinante bajo
diferentes condiciones de operacién encontradas en bioprocesos de escala comercial,
alcanzando un rendimiento 1.2 veces mas altos a los obtenidos con una cepa Mut*, con

cultivos que presentaron condiciones limitadas de oxigeno y metanol.

En cultivos con densidades celulares superiores a 60 g/L las condiciones limitadas
de oxigeno y metanol no mejoraron el rendimiento de la rDEX, por lo que se sugiere limitar

la densidad celular para estas condiciones limitadas de cultivo.

Al tratarse de un bioproceso aerdbico el rendimiento de la produccién de la
dextranasa estuvo limitado por la velocidad de transferencia de oxigeno, dicho fenédmeno
es descrito el criterio de escalamiento ki a. Asi mismo, debido a que k.a es funcion de Pg/V,
se recomienda ambos como criterios para un proceso de escalamiento exitoso para este

tipo de bioprocesos.

Los resultados obtenidos del escalamiento indican que la produccion de dextranasa

recombinante se ve inhibida por la acumulaciéon de metanol en concentraciones superiores
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a 24 g/L. Por lo tanto, en cultivos limitados de oxigeno no son necesarias condiciones
saturadas de metanol para una induccién adecuada del pAOX1; sin embargo, es importante
mantener una concentracion limitante de metanol en el caldo para mantener el promotor
pAOX1 siempre inducido. Debido a la acumulacién de metanol, el escalamiento del
bioproceso no fue completamente exitoso; aunque se logré reproducir entre las escalas la
velocidad de produccién de biomasa.
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Anexo A. Electroforesis SDS-PAGE vy tincién de plata para proteinas en geles de

poliacrilamida.

I.  Preparacién del gel de poliacrilamida para electroforesis.

Preparar persulfato de amonio (APS) al 10% (p/V) en agua destilada y guardarlo a 4 °C
hasta su uso. Limpiar los cristales con etanol al 70% (V/V). Montar el juego de cristales
grueso y delgado en el soporte de preparacion de geles de acuerdo con el fabricante (Bio-
Rad, EUA). Colocar una marca a 1 cm debajo del peine. Preparar los geles a la
concentracion de acrilamida de acuerdo con la naturaleza de las muestras a separar. Los
geles consisten en dos partes, gel de separacion y gel concentrante. Preparar primero el

gel de separacién segun la siguiente tabla de proporciones:

% de acrilamida 5.0 7.5 10 13.5 16
Agua destilada (mL) 8.52 4.50 4.02 2.85 2.05
Buffer de separacion (mL) 3.75 2.5 2.5 2.5 2.5
Acrilamida (mL) 2.5 2.5 3.33 4.5 5.3
APS 10% (uL) 75 50 50 50 50
TEMED (uL) 7.5 10 10 10 10
TOTAL (mL) 15 10 10 10 10

Composicion por litro del buffer de separacion: Tris base 181.6 g, SDS 4 g y ajustar
pH a 8.8.

Introducir el gel entre los cristales de manera rapida y constante con ayuda de una
pipeta Pasteur, cuidando que no haya fugas por la parte inferior, llenando hasta la sefial
previamente marcada. Agregar agua destilada hasta el borde del cristal delgado para
ayudar a que el gel polimerice a nivel. Esperar a que polimerice alrededor de una hora. Una
vez polimerizado, volcar el soporte para eliminar toda el agua, secar lo que reste del agua

con papel filtro, sin distorsionar el gel.

Preparar el gel concentrante de acuerdo con las siguientes proporciones: agua
destilada (3.5 mL), buffer concentrador (composicion por litro: Tris base 60.55 g, SDS 4 g,
ajustar el pH con HCI concentrado a 6.8) (5.0 mL), acrilamida (1.3 mL), APS 10% (50 pL),
TEMED (10 uL). Colocar el peine y agregar el gel concentrante con cuidado de no hacer

burbujas. Dejar que polimerice alrededor de media hora. Una vez polimerizado el gel, se



retira el peine con cuidado, y los cristales se montan en la cubeta. Secar con papel filtro

cada uno de los pocillos del gel, cuidando de no distorsionar a los mismos.

II.  Preparacion de muestras para electroforesis.

Cargar hasta méaximo 20 yg de proteina de muestra por pocillo. Se completa el
volumen a 30 uL con buffer de muestra (composicion %V/V: buffer concentrador 2.5, SDS
(10% p/V) 4, glicerol 2, bromofenol (0.4% p/V) 0.4, B-mercaptoetanol 1), tratando siempre
gue el volumen minimo de buffer sea la tercera parte del volumen total (10 pL). Colocar
cada muestra en un microtubo, perforar la tapa del tubo con una aguja y colocar en bafio
maria durante 5 min. Después del periodo de desnaturalizacién, proceder a cargar las

muestras en los pocillos del gel.

lll.  Montaje final para separar las muestras en gel de acrilamida.

Mezclar 60 mL de buffer de corrida 5X (composicion por litro: Tris base 15.1 g, glicina
94 g, SDS 5 g, ajustar pH entre 8.3-8.6) con 240 mL de agua destilada. Una vez cargadas
las muestras en los geles, llenar los pocillos vacios con un poco de buffer de muestra y
finalmente agregar con cuidado, el buffer de corrida a cada uno de los pocillos hasta cubrir
el cristal delgado. Finalmente, agregar el resto del buffer de corrida entre los cristales y el
resto, por fuera de ellos. Conectar los electrodos correctamente a la camara de
electroforesis y encender la fuente de poder, con la diferencia de potencial y/o intensidad
de corriente deseada. Comenzaran a resolverse las muestras segun avanza el frente de

corrida que se observa por el avance del colorante en el gel.

V. Condiciones de la electroforesis

El gel de poliacrilamida se utilizé al 10% (p/V) para determinar con cual se obtenia mejor
separacion de las bandas proteicas. La electroforesis fue continua y se realizé en un equipo
Bio-Rad Mini Protean 3 (Bio-Rad, EUA). Se corri6 la electroforesis a 80 volts por 1.5 h o

hasta que las muestran eran resueltas en su totalidad en el gel.



V.  Tincion con plata.

Fijar el gel de electroforesis durante una hora o bien toda la noche con una solucion
de metanol-acido acético-agua (45:10:45), en agitacion. Posteriormente, colocar el gel en
una solucion de etanol-acido acético (10:5) en agitacion durante 30 min. Lavar con agua
destilada 30 min en agitacion. Agregar una solucién de ditiotreitol (DTT) al gel, para lo cual
se disuelve 1.5 mg de DTT en 100 mL de agua, reposar por 30 min el gel con la solucion
de DTT. Enjuagar el gel suavemente con agua destilada. Tefiir el gel con una solucion de
nitrato de plata recién preparada al 0.2% (p/V) en agua desionizada, dejar 30 min en
agitacion. Lavar el gel suavemente con agua desionizada. Revelar con una solucion de
carbonato de sodio al 3% en formaldehido (0.5 mL/L), utilizando un poco de esta solucion
y sustituyendo por fresco en intervalos de 5-10 min.

Detener el revelado con acido acético al 1%.



Anexo B.

PREPARATIVE BIOCHEMISTRY AND BIOTECHNOLOGY
https://doi.org/10.1080/10826068.2019.1591992

Taylor & Francis
Taylor & Francis Group

M) Check for updates

Dextranase production by recombinant Pichia pastoris under operational
volumetric mass transfer coefficient (k, a) and volumetric gassed power input
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ABSTRACT

KEYWORDS
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Most of the reported bioprocesses carried out by the methylotrophic yeast Pichia pastoris have
been performed at laboratory scale using high power inputs and pure oxygen, such conditions
are not feasible for industrial large-scale processes. In this study, volumetric mass transfer (k .a)
and volumetric gassed power input (Pg/V) were evaluated within values attainable in large-scale
production as scale-up criteria for recombinant dextranase production by Mut® P. pastoris strain.
Cultures were oxygen limited when the volumetric gassed power supply was limited to 2kW m >,
Specific growth rate, and then dextranase production, increased as k.a and Pg/V did. Meanwhile,
specific production and methanol consumption rates were constant, due to the limited methanol
condition also achieved at 2L bioprocesses. The specific dextranase production rate was two times
higher than the values previously reported for a Mut" strain. After a scale-up process, at constant
kia, the specific growth rate was kept at 30L bioprocess, whereas dextranase production
decreased, due to the effect of methanol accumulation. Results obtained at 30 L bioprocesses sug-
gest that even under oxygen-limited conditions, methanol saturated conditions are not adequate
to express dextranase with the promoter alcohol oxidase. Bioprocesses developed within feasible
and scalable operational conditions are of high interest for the commercial production of recom-

bioprocess; methanol
utilization phenotype;
oxygen-limited conditions;
recombinant proteins;
scale-up

binant proteins from Pichia pastoris.

Introduction

The process to scale-up bioprocesses to obtain recombinant
proteins can offer an opportunity to analyze and to predict
the microbial physiological response to culture conditions as
an approach to the microorganisms behavior at the produc-
tion scale."! Around 58% of recombinant proteins used in
the industry are obtained by biotechnological processes, and
interest in their commercial applications is growing.?) At
the same time, the industrial biotechnology, more than ever,
requires new efficient and sustainable ways to manufacture
bio-products. Up to date, there are important issues between
cell environment at lab scale and the production scale due
to differences in the way to control bioprocesses at each
scale, causing gross feedstock and poor yields, which is a
barrier of successful scale-up processes.’! Usually, at lab
scale, we can set up specialized technology to a tight biopro-
cess control, which cannot be available at industrial scale.
Due to the complex interaction of physical, chemical, and
biological variables that affect biochemical reactions during
bioprocesses, an accurate analysis of data obtained at bench
scale is critical for a successful scale-up.”! For the sake of

bioprocess performance, it is always important to design the
scale-up process bearing in mind the limiting transport par-
ameter, which is not easy to determine due to the cell’s
rapid environmental response.l”! The most frequent
approach to scale-up processes is using well-known rules of
thumb in which scale-up criteria such as (i) volumetric
gassed power input (Pg/V), (i) volumetric mass transfer
coefficient (kya), (iii) impeller tip speed, (iv) re number, and
(v) dissolved oxygen concentration (DO) are kept constant
at the different scales.”

Several heterologous expression systems are available for
the expression of recombinant proteins; for instance, the use
of methylotrophic yeast Pichia pastoris has increased exten-
sively, especially in pharmaceutical applications.!®”) This
yeast presents certain advantages: (i) it is a Generally
Recognized As Safe (GRAS) microorganism; (ii) it prefers an
aerobic over an anaerobic metabolic pathway, which pre-
vents the production of fermentation metabolites such as
acetic acid and ethanol; (iii) as an eukaryote, it has the cap-
acity to carry out post-translational protein modifications;
(iv) it possesses an efficient protein excretion system,
and (v) it grows at high cell densities in minimal

CONTACT Juan Jauregui Rincon @ jjaureg@correo.uaa.mx e Departamento de Ingenieria Bioquimica, Centro de Ciencias Basicas, Universidad Autonoma de
Aguascalientes. Av. Universidad 940 Ciudad Universitaria, Aguascalientes 20131, México.

© 2019 Taylor & Francis Group, LLC
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defined media.”®! The capacity of P. pastoris to oxidize
methanol through enzymes alcohol oxidase (AOX1 and
AOX2) is used in the construction of genetically modified
strains.”’ The promoter of the AOXI gene (pAOXI) is the
most frequently used gene to control the expression of
recombinant proteins, although other promoters have been
developed.!”!

Methanol feeding is a crucial variable in the production
of recombinant products under pAOXI control, and it can
be accomplished by three different strategies: (i) feedback
control through on-line methanol quantification, (ii) DO ret-
rofitting, (iii) predetermined feed profile based on kinetic
parameters.!'!! Highly productive bioprocesses require high
cell density culture (HCDC) and adequate control of physi-
cochemical variables."”) Indeed, P. pastoris HCDCs are
characterized by their high oxygen demand, especially when
growing on methanol."®) Therefore, the oxygen transfer
capacity of the bioreactor is frequently the limiting rate
determining the yield of the bioprocesses."¥ Commonly,
bioprocesses involving this yeast require pure oxygen supply
to avoid oxygen limitations."”) Oxygen-limited conditions
affect recombinant protein expression negatively.!"?!
However, the use of pure oxygen in HCDC bioprocesses can
be a limiting factor for commercial applications."® Several
proposals have been put forward to overcome such limita-
tion due to bioreactor oxygen transport capacity, for
example: (i) using recombinant strains of the methanol util-
ization slow (Mut®) phenotype,""” (ii) using other promoters
as an alternative to pAOXL,"! (iii) using oxygen-limited fed-
batch bioprocesses,'"™'*) and (iv) operating the reactor at
low cell densities or low tempemtures.[Isl

The scale-up of yeast bioprocesses has been accomplished
by keeping DO, kia, or oxygen transfer rate (OTR) at the
same levels in the different scales.”*?'! To the best of our
knowledge, scale-up of processes to produce recombinant
proteins by P. pastoris have not been undertaken after previ-
ous analyses of the effects of typical scale-up criteria on the
bioprocess, and they remain as specific biotechnological
applications. For example, to scale up the bioprocess to pro-
duce recombinant lipase, pH and temperature were opti-
mized at both lab and pilot scales, and a yu-stat fed-batch
from the laboratory was successfully scaled-up to 800 L.*
The constitutive production of recombinant human chitinase
by continuous culture in 21 L was explored to determine a
scale-up process with constant kja and Pg/V; it was esti-
mated that a kja around 850hr ' and high Pg/V of 8kW
m™? were necessary for a viable scale-up, although no
experimental data of the scale-up process are provided.™*!
Schmideder et al. reported a successful scale-up process
where an OTR value of 230mmol L' hr™' was kept con-
stant and used a Mut” strain; in this case, specific lipase
activity was kept at the 0.01, 2, and 1000 L scales, but the
operational conditions used in bioreactors could be unsus-
tainable at commercial production scale.*") A successful
scaled-up bioprocess to express a recombinant f-xylosidase
was achieved by increasing vessel pressure with biomass-stat
strategy. For 10, 100, and 1000L bioprocesses, volumetric
enzyme activity was improved up to 50% throughout the

process, showing that pure oxygen supplementation can be
omitted for HCDC if bioreactor internal pressure is
increased.”! In these reports, the technical feasibility of the
operational conditions for commercial applications of the
process is not considered by the authors, especially in regard
to the maximum allowed Pg/V in large scale operations of
2kW m 2. Recent works have proposed to move away
from standard cultivation protocols towards the develop-
ment of specific processes based on both particular product-
strain and the characteristics of specific bioreactor systems;
however, these approaches should be applicable and trans-
ferable between different strains and equipment.!'”!

Dextranase enzyme applications include: (i) removal of
microbe-produced gum dextran, which has a negative effect
on sugar recovery in the sugar industry;* (ii) hydrolysis of
high-molecular-weight dextran to produce low-molecular-
weight fractions;?” (iii) oral care products, and (iv) deter-
gents.?® Therefore, the economic outlook of this enzyme is
highly relevant.”®) Dextranase enzyme has been isolated and
expressed in P. pastoris from yeast and mold.”**) However,
no reports of bioprocess scale-ups to produce recombinant
dextranase are available. The objective of the present study
is to analyze and describe the effect of kya and Pg/V on the
production of recombinant dextranase using a P. pastoris
Mut® phenotype at laboratory and bench scale within oper-
ational conditions limited to a maximum Pg/V value of
2kW m ™, a volumetric power supply typically used in large
scale stirred tank bioreactors. This approach may be helpful
to estimate the overall yield of the bioprocess in a scale-up
process to industrial scale.

Materials and methods
Microorganism model and media culture

A Pichia pastoris Mut® phenotype expressing recombinant
enzyme dextranase (EC 3.2.1.11) from Talaromyces miniolu-
teus was used as the model microorganism. This recombin-
ant strain was constructed in the CIGB (La Havana,
Cuba).?”’ All chemical compounds and reagents for media
culture preparation were of chemical grade, and distilled
water was used.

FM22 defined media culture was used for dextranase pro-
duction (composition per liter: 40.0g glycerol, 42.9g
KH,PO,, 11.7g MgSO47H,0, 1.0g Ca,80,2H,0, 14.3g
K>SOy, 5.0 g NH4SO,), which was supplemented with 1mL
L' of PTM4 trace salt solution (composition per liter: 2.0 g
CuSO4-5H,0, 0.08g Nal, 30g MnSO4+H,O, 0.2g
Na;Mo0,;2H,0, 0.02g Hi;BOs, 05g CayS0,42H,0, 70¢g
ZnCly, 22.0g FeSO47H,0, 0.5g CoCly, 1.8g HyS04, 02g
biotin). Fed-batch bioprocesses at 2 and 30L working vol-
umes were started with initial volumes (V;) of 1.8 and 24L
of FM22 media culture, respectively. Table 1 shows the geo-
metrical specifications of the stirred tank bioreactors (STB)
used in the present study.

For inoculum preparation, 1mL P. pastoris cells
(8+0.8 X 10"° c. f. u/mL kept at —80 °C) were thawed in a
bath at 40°C and then poured into a 500 mL shake flask
containing 90mL YPG media (composition per liter: 20g



Table 1. Geometrical specifications and operation conditions for the bioreac-
tors used in lab-scale and scaled-up processes.
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Bioreactor nominal volume (L) 3 42
Liquid volume (L) 2 30
Rushton impellers 2 3
Di (m) 0.045 0.105
Space between impellers 14 Di 1.3 Di
*HUT 20 28
kea (hr) 154 151
N (min~") 900 500
Q (vvm) 20 10

*Ht is tank height.

Table 2. Operational strategy to screen the effect of kia and Pg/V in 2L
bioprocess to produce dextranase.

Treatment N (rpm) Quvm Pg/V (kW m3) ka (hr')?
A 700 0.5 1.95 83.2 (0.15)
B 850 20 1.98 1465 (3.15)
C 900 20 217 1535 (2.25)
D 700 15 1.00 101.7 (4.64)
E 700 1.0 1.50 93.31 (2.83)
F 800 1.0 2.00 100.0 (4.51)

“Mean value (+SD) of three replicates are shown. CRD1 includes treatments A,
B, and C for different k a and constant Pg/V. CRD2 includes treatments D, E,
and F for different Pg/V with constant k a.

glycerol, 20g peptone, 10g yeast extract) for 2L biopro-
cesses. The inoculum was incubated at room temperature
under orbital agitation (125rpm) until an optical density
(600 nm) of 8-10 was reached. The 30L cultures were ino-
culated with a 15L inoculum developed in 2.5L
Fernbach flasks.

Determination of volumetric mass transfer coefficient
(k.a) and volumetric gassed power input (Pg/V)

Characterization of kja and Pg/V of the 3L STB (Applikon,
Delft, The Netherlands) was carried out with 2L of FM22
media culture at different agitation rates (500-1000 min ")
and specific air flow levels (0.5-2.0 vvm) at 30°C. The k;a
measurement was made by dynamic gassing-out in the oxy-
gen absorption modality.”) DO was measured by a polaro-
graphic sensor (Applisens, Applikon). Power consumption
for agitation was determined by measuring the intensity of
voltage and current supplied to the servomotor.**) Power
consumption was also determined under empty conditions
to discriminate power loses due to bearing friction.

Two complete random designs (CRD) were built in order
to conduct independent separate analyses of the effects of
both kja and Pg/V on 2L bioprocesses for dextranase pro-
duction (Table 2). According to the bioreactor performance
within the operating conditions used, the CRD1 included A,
B, and C treatments with kja values of 83, 146, and
154hr", respectively and a similar constant Pg/V of 2kW
m 2. On the other hand, the CRD2 included treatments D,
E, and F with Pg/V values of 1.0, 1.5, and 20kW m™>,
respectively, and similar kya values around 100 hr™' for the
effect of Pg/V on the bioprocess (Table 2). Due to the inter-
dependence between kia and Pg/V, this arrangement
allowed for the observation of the separate effects of each
scale-up criterion on the bioprocess. Experiments for dextra-
nase production were carried out with a maximum Pg/V

Methanol feed
Bi DO = Turn on methanol
IOPERCERS 30% YES pump
No

Turn off methanol
pump

Figure 1. Dissolved oxygen control loop used to feed methanol in 2L biopro-
cesses to induce the production of the recombinant dextranase.

around 2kW m™ in order to maintain the technical feasibil-
ity of the scale-up process up to commercial scale,/”! and to
analyze the expected bioprocess yield at large scale oper-
ational conditions.

The Pg/V in the 42L STB (30 L bioprocesses) was esti-
mated by the Reuss correlation given by Eq. (l),m] and was
kept constant from 2L bioprocesses. Additionally, kja was
determined by dynamic gassing-out with FM22 media at
30°C for a scale-up process at constant k;a.

0.156
— 00312<NDi2>0.0@1 DiN? ( Qg )0.38( T)o.s ,
g= " v < ~o#) \pi) ™

1)
Where: Di: impeller diameter [m]; T: tank diameter [m]; N:
agitation rate [min~"]; Qg volumetric gas flow rate m?s™');
g acceleration gravity constant [9.81ms2]; P, and Pg:
ungassed and gassed power input respectively [W]; v: kine-
matic viscosity [m*s™'].

Bioprocess for recombinant dextranase production in 2L
bioprocesses

Experiments for the 2L scale bioprocess were performed in
a 3L nominal volume bioreactor (Table 1). Bioprocesses
were performed in a fed-batch mode with an intermittent
feeding regime of methanol during the induction phase; at
30°C and pH of 5.5, which was maintained by adding
ammonium hydroxide (28% w/v). In the initial batch stage
(growth on glycerol) cultures were carried out in FM22
medium. Depletion of glycerol was correlated to a decrease
in oxygen demand (instantaneous DO increase). After gly-
cerol depletion, the fed-batch methanol phase (production
phase) was started by adding 0.5% (v/v) of methanol supple-
mented with 5mL L' of PTM4 salt trace solution. After a
period of cell adaptation to methanol and total consumption
of the first methanol pulse, indicated by a second DO
increase, methanol (supplemented with 5mL L™" of PTM4
salt trace solution) was fed by a DO control loop (Fig. 1).
When DO was above 30% (indicating methanol limitation),
the methanol pump was turned on until oxygen demand
increased (decreasing DO below 30%), then the methanol
pump was turned off. With this configuration of methanol
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feeding, the inhibitory concentration was not reached,
because the volume of methanol in each pulse was less than
1 mL. Also, this methanol setup was easy to perform without
specialized equipment. To describe the production of recom-
binant dextranase under large scale operational conditions,
agitation and aeration rate were constant throughout 100hr
of fermentation in bioprocesses. In this line, DO levels were
a function of the oxygen transfer rate achieved by the bio-
reactor at those conditions (Table 2) and the yeast cells oxy-
gen uptake rate. The use of pure oxygen was avoided to
keep the bioprocess within large-scale operational conditions
and technical feasibility. Foam level was controlled by the
addition of antifoam (SAG-710, Momentive, NY).

Determination of biomass, glycerol, methanol, proteins,
and dextranase activity

Samples of 10 mL were collected from cultures every 8 hr and
centrifuged in pre-weighted 2mL microtubes at 9000g for
10 min. Recovered biomass was dried at 70°C for 48hr to
obtain dry weight cell biomass concentration. Supernatants
were used to assess soluble protein, glycerol, and methanol
concentrations, as well as volumetric dextranase activity.
Glycerol concentration was measured by Malaprade and
Hantzsch reactions.*” The intensity of the resulting dye (3,5-
diacetyl-1,4-dihydrolutidine) was directly proportional to gly-
cerol concentration, and it could be measured at 410nm in
the range of 0-10mg mL™". Total protein concentration was
measured by the Bradford method using BSA as a standard
protein. Volumetric dextranase activity was determined based
on the glucose released from a 2.5% (w/v) dextran solution
(Rheomacrodex, Pisa Farmaceutica, Mexico) at 40 °C in acet-
ate buffer 50mM at a pH of 5.0 with a reaction time of
10 min. One unit of dextranase activity was defined as the
amount of enzyme producing one micromole of glucose per
minute, at the conditions above mentioned. Released glucose
equivalents were determined by the reaction with the 3,5-
dinitrosalicylic acid reagent.'zs‘z()]

Methanol was determined using a gas chromatographer
(TRACE 1300, Thermo Fischer Scientific, MA), coupled with
a flame ionization detector. He and N, were used as carrier
gases (35 mLminfl), and H, as ignition gas. Column (TG 5
SILMS, Thermo Fischer Scientific) length, diameter, and film
thickness were 30m, 0.25mm, and 0.25pum, respectively.
Chromatographic grade water was used as a solvent and the
sample was injected at 90 °C at a flow of 24 mL min~". The
sample was kept for 0.5min at 40 °C, and the temperature
was increased using a ramp of 10°C to 100 °C, and finally at
20°C until reaching 200°C. After that, the sample was
retained for 1 min and detector temperature was 300 °C.

Only glycerol consumption and biomass production were
evaluated during the glycerol batch phase (GBP); meanwhile,
dextranase was produced only in the methanol fed-batch
phase (MFBP). Growth, substrate, and product kinetics are
described by Egs. (2)-(4). Initial conditions for fed-batch
equations were those at the end of the GBP.

dxv
. & uxv (2)

dPV

—— = qpXV 3
il (3)
Fy = qsXV (4)

Where: X: dry weight biomass concentration [g L™']; P:
volumetric dextranase activity [U L™']; S: substrate concen-
tration [g L™']; V: reactor volume [L]; : time [hr]; s spe-
cific growth rate [hr™']; gp: specific production rate [U g,
hr™']; gs: specific substrate consumption rate [g g, ' hr™']
and Fy: massic flow rate of methanol [g hr!]

Bioprocess scale-up

The selected conditions of culture after the analysis of the
effect of Pg/V and kja at 2L bioprocesses, were scaled up to
42L nominal volume (B-Braun U30, Diessel Biotech,
Germany) bioreactor (Table 1). This scale-up process was
made to test the selected conditions for the dextranase pro-
duction at 30L bioprocesses. In this case, the methanol feed
was carried out through a pre-established feed profile based
on Eq. (4), which includes the kinetic and stoichiometric
values obtained in the 2L bioprocess as the conditions
selected to scale-up.

Bioprocesses at 2 and 30L scales were carried out by trip-
licate under the selected operational condition. Mean + one
standard deviation was reported. Analysis of variance
(ANOVA) was performed using R software (R Foundation
for Statistical Computing, Vienna, Austria) to assess signifi-
cant differences between treatments.

Results and discussion

Fed-batch process to produce dextranase in 2L
bioprocesses

The yield and performance of the bioprocess for dextranase
production were evaluated in 2L bioprocesses within a
range of kja and Pg/V described in (Table 2).
Representative bioprocess kinetics is presented in Figure 2.
The maximum specific growth rate in glycerol (uaiy)
observed in each treatment was achieved before DO
dropped to zero (Table 3), after that lineal cell growth was
observed. For all treatments in 2L cultures, DO levels
reached values of 0% while yeast cells were growing in both
glycerol and methanol. Also, during cultures, two stages
were observed according to the substrate, with different
lengths in function of the operational conditions through
the 100 hr of fermentation.

In our experiments, productive time (time during metha-
nol feed to induce pAOXI) was started just after glycerol
depletion in the GBP, without the use of a glycerol fed-batch
process frequently used in P pastoris bioprocesses. It was
observed in cultures to take around 7hr to adapt to metha-
nol after the first addition, no matter under which oper-
ational condition the fermentation was performed.
The process here described was easy to execute without the
necessity of pure oxygen supply, which can improve the



implementation of the process at large scale with low costs
of operation.*?

Linear cell growth when DO level is 0% during fermenta-
tion is a characteristic behavior of bioprocesses under
oxygen-limited conditions, therefore it was assumed that
maximum OTR was reached wunder this condition
(Fig. 2)."%*" Some reports have indicated that oxygen-
limited conditions in P. pastoris bioprocesses may be advan-
tageous to produce recombinant proteins under the control
of the pAOXI and for the establishment of large scale
bioprocesses. 333

In Figure 2 each sharp in DO line after glycerol depletion
corresponds to a pulse addition of methanol. As expected,
the period between methanol pulses decreased as biomass
concentration increased. The setup to feed methanol resulted
quite robust during the fermentation, this allowed stable
bioprocesses and kept an adequate supply of methanol to
the cells. Also, it was not necessary to implement complex
techniques and equipment to control methanol concentra-
tion at adequate levels in broth to avoid catabolite repres-
sion, which is an important advantage to be employed at
large scale operations.

120 240

g

=1
8
XV (), PV (U x10%)

Glycerol depletion

% DO, Glycerol (gL1)
8

0 24 48 ” 96
Bioprocess time (h)

Figure 2. A representative kinetic evolution of a bioprocess at 2 L scale for dex-
tranase production (kLa = 153h-1 and Pg/V = 2kW m-3). % DO (continous
line) was used as substrate consumption indicator. The end of glycerol con-
sumption (dashed line) in the GBP was indicated by an instantaneous DO
increase (black arrow). Dry biomass production (filled squares) and dextranase
production (? filed diamonds) kept increasing during MFBP, a characteristic
behavior of growth-associated products.

Table 3. Descriptive parameters of 2 L bioprocesses to produce dextranase.
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At the end of the GBP under all the operational condi-
tions tested the average biomass to glycerol (Yxs ciy) was
0.6gx g " Thanks to this, all cultivations were started at the
same biomass concentration when methanol was fed, regard-
less of operational conditions. In spite of the oxygen limita-
tion reached the average Yyg iy is consistent with previous
reports.!'”7*] The biomass obtained at the end of the GBP
in spite the oxygen limitation could be due to the physiology
of P. pastoris which prefers a respiratory rather than fermen-
tative mode of growth without byproducts formation.'®! In
this line, oxygen-limited conditions in cultures did not affect
the glycerol conversion to biomass, only the specific growth
rate. The highest ugy, achieved with the highest kia was
41% lower than the value reported of 0.18 hr™" for P. pasto-
ris cells in cultures without oxygen limitation. !

In all experiments, kja and Pg/V were considered con-
stant during the fermentation period, since operational con-
ditions remained constant and the viscosity in the broth did
not change significantly (data not shown). Also, coalescence
phenomenon in yeast broth is not considerable with dry cell
concentrations below 150 g L™",*”) in our results maximum
dry biomass concentration achieved was under 70g L™".

Effect of Pg/V and k.a on 2L bioprocesses to
produce dextranase

Specific growth rates and yields from bioprocess performed
are shown in Table 3. At constant Pg/V of 2kW m ™2, the
maximum gy achieved was 0.106 hr! with a kia of
154hr ', Nevertheless, similar Haly values were observed in
bioprocesses in the kja range from 100 to 154hr™' when
Pg/V was kept constant at 2kW m . The specific growth
rate on methanol (pyeon) dropped 75, 85, and 45% in treat-
ments D, E, and F, respectively, in comparison with fi.on
value of 0.02hr™" reported for Mut® single copy strain in
controlled DO cultures.®"!

The increase observed in both g, and pyeon for Pg/V
from 1 to 2kW m~> with the same ka of 100hr™!, could
be associated with an improvement in the liquid bulk homo-
geneity and phase dispersion improving nutrients available
for the yeast cell. It is known that an adequate oxygen sup-
ply does not guarantee proper mixing.”” However, the
decrease in specific growth rates on methanol and glycerol
observed in all the treatments tested (Table 3) compared to

Treatment (Pg/V, ka) Haly HivieoH

Puax Py max q

Results from experiments with different k;a and a constant Pg/V of 2kW m 3 (CRD1)

A (1.95, 83.2) 0.08 (0.01) 0.003 (0.00)
B (1.98, 146.5) 0.10 (0.01)® 0.012 (0.01)°
C(2.17,153.5) 0.11 (0.00) 0.013 (0.001)°

Results from experiments with different Pg/V and similar kja of 100 hr! (CRD2)

23.79 (0.80)°
60.45 (6.19)°
97.34 (0.52)°

24294 (3.93)°
644.52 (34.14)°
97337 (5.19)°

17.43 (245)°
14.89 (2.99)
20.83 (0.23)°

D (1.0, 101.7) 0.08 (0.00)° 0.005 (0.000)° 33.53 (0.18)° 33531 (1.79)° 1615 (0.12)°
E (15 933) 0.06 (0.00)° 0.003 (0.001)° 27.50 (422)° 27713 (3561)° 20.36 (4.32)°
F (2.0, 100.0) 0.1 (0.01)° 0.009 (0.001)? 54.52 (1.82)° 54526 (18.22)° 17.90 (0.44)
Puax, maximum volumetric dextranase activity (U mL- 1); Py max, maximum volumetric productivity (U L "hr 1); qp, spedific production rate [U gy The?); Gly,

refers to GBP, while MeOH to MFBP. Mean values are presented (+SD), n= 3. Different exponent script indicates a significant statistical difference among

treatments in each statistical design with a p-value <0.05.
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Figure 3. The specific growth rate on methanol in function of the kLa within

an operational range of Pg/V from 1 to 2kW m™. Black dots represent experi-
mental data and solid line is the model proposed by the eq. 5.

those previously reported values, demonstrate the oxygen
limitation reached in the bioprocesses. Then, is expected
that the specific growth rate of the yeast in large scale proc-
esses without control of DO levels and a maximum volu-
metric power supply of 2kW m ™ will be lower than those
at lab scale, in which oxygen limitation is avoided.

The scale-up criterion k;a had a greater effect on the bio-
process yield than the Pg/V, as it was determined by regres-
sion models of pimeon versus kia and Pg/V. In this way, an
expression to predict piyeon on function of kja. The k;a val-
ues for Eq. (5) are limited for a maximal power supply of
2kW m . The Eq. (5) can predict a value of pipeon under
operational conditions attainable at large scale and shows a
good description with respect to the experimental values
(Fig. 3). The Eq. (5) is represented within the experimental
data obtained from the 2L bioprocesses from both CRD1
and 2 (Table 3).

tareor = 0.017In(k;a) — 0.07 (5)

The expression proposed by Eq. (5) considers k;a values
attainable in a Pg/V range between 1-2kW m ™. By using
Eq. (5), to reach the maximum pupeon for Mut® strains of
0.02hr™" is necessary a k;a up to 200hr". Then it is sup-
posed, that above a kia of 200 hr!, even limitation of oxy-
gen could be avoided, and the dextranase production could
be improved. To achieve this k;a of 200 hr ™' an increase in
the Pg/V could be considered, even without the supply of
pure oxygen to the culture. Mathematically, specific growth
rates on methanol can be predicted by Eq. (5) from k;a val-
ues of 60 hr ™' up to 200 hr, which corresponds to a max-
imum pyeon of 0.02 hrh Operational conditions designed
to achieve a kpa just sufficient enough for the culture’s
requirements can help to avoid energy waste during agita-
tion and aeration in commercial P. pastoris bioprocesses
producing proteins of economic interest.

As is shown in Table 3 as kja increased dextranase pro-
duction also did. In the same way; for treatments D, E and F,
dextranase production was observed to increase as Pg/V did
(Table 3). These results are in line with those previously
observed for specific growth rates achieved when growing on

methanol. In the case of the CRD2, as the Pg/V increased, the
production of biomass and dextranase also did, probably by
an improvement in bulk media homogeneity, without
improvement in transfer of oxygen. However, highest dextra-
nase production (97.34+0.52U mL™!) was achieved at the
highest kya value used (154 hr!). Maximum volumetric prod-
uctivity was 973.37 £5.19U L™" hr " at 100 hr of fermentation
(Table 3).

The reported gp for dextranase expressed by the Mut®
strain is 37.83 U g, ' hr.1?’) A 45% drop in qp reached at
kia of 154hr™' may be due to the oxygen limitation
observed in our experiments. For a Mut™ strain, qp was
8.94U g ! hr 5P in comparison, qp in our bioprocess is
around two times higher in spite the oxygen limitation. This
result agrees with previously reported results for recombin-
ant lipase production by DO-controlled fed-batch biopro-
cess; it was also found that the Mut® phenotype has higher
specific productivity and specific yield than Mut™ pheno-
type strains.*"!

The increase in the dextranase production with k;a values
from 146 to 154hr ' is associated with the increase in
Uneon between both kja values (Table 3), due to dissolved
oxygen availability in media culture had a positive effect on
the expression of recombinant proteins with the pAOXI sys-
tem.!"”) Experiments with kja values beyond 154hr™' are
needed to observe whether dextranase production increase
linearly with kja, nevertheless the operational conditions for
kpa above 154hr ! will be prohibited at commercial scale.

On the other hand, specific rates of methanol consump-
tion (qs meon) and enzyme production (gp) did not show
difference under different k;a and Pg/V tested (Table 3). In
all cultures, a qs meon of 0.02g g,fl hr! was obtained.
Meanwhile, qp was statically the same in both CRD1 and 2,
with a global mean value of 17.85+3.13U g, ' hr™". These
results are attributed to the deficiency of AOX1 enzyme in
the Mut® strain, which has a limited methanol uptake rate
that i[s ]not affected by the specific growth rate as well
as gp. H

Bioprocess scale-up

Treatment C achieved the highest dextranase and biomass
production levels from treatments A-F in 2L bioprocesses.
Based on these results, a scale-up process was performed
with constant conditions from treatment C to a 42L bio-
reactor (30 L bioprocess). The methanol feed was made by a
pre-established feed profile and data obtained in treatment
C (yeon=001hr' and qs meon=0.02g gx 'hr'),
because in the 42L bioreactor was not possible to set up a
methanol feed configuration as in 2L bioprocesses (Fig. 1).
However, the specific consumption of methanol (coefficient
Vmeon/Vo) during the MFBP was significantly the same at
the three scales performed, which can offer a point of com-
parison between scales (Table 4).

The production of biomass and dextranase obtained in
the scaled-up bioprocesses are shown in Figure 4. GBP
lasted around 24 hr in the 30L process as in 2L biopro-
cesses. Bioprocesses at 30L also reached DO levels of zero
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Table 4. Specific rates and yields from the scaled-up process.

Bioprocess volume Ll HieOH Pumax Py max [+3 Viveno/Vo
21* 0.1 (0.00)* 0.01 (0.00)* 97.34 (0.52)* 973.37 (5.19)* 20.83 (0.23)* 0.12 (0.03)°
30L 0.14 (0.02)° 0.01 (0.00)* 62.64 (10.13)° 626.40 (101.35)° 14.00 (0.67)° 0.14 (0.02)°

*Conditions from 2L bioprocesses with a k.a of 154hr' and a Pg/V of 2kW m > were the basis to scale up. Py, maximum volumetric dextranase activity
(U mL™"); Py yax maximum volumetric productivity (U L™"hr " qp, specific production rate [U g," hr"); Vieon/NVo, relation of methanol added over initial
volume (L L™"). Gly, refers to GBP, while MeOH to MFBP. Mean values are presented (+SD), n = 3. Different exponent script indicates a significant statistical dif-

ference with a p-value < 0.05.
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Figure 4. Kinetic comparison of (a) dry cell biomass production, (b) volumetric dextranase activity production, and (c) soluble protein accumulation in broth
throughout fermentation in the different scales of the bioprocess: 2 L (filled squares), 30L (filled triangles).

percent of saturation during growth on both GBP and
MFBP (data not shown), hence the bioprocess at this scale
was also under oxygen limited conditions. The results shown
that pgly and Yxs qiy were similar between the 2 and 30L
bioprocess, as well pyeon and qg meon Were also equivalent
in both scales (Table 4).

The gp and pnveon are well parameters to compare the
scale up process due to the different methanol feeding mode
used between scales. In this line, scale-up process to 30 L is
not completely successful due to the reduction in qp
achieved, even fiyveon Was kept between 2 and 30L biopro-
cesses. A decrease in biomass production during the MFBP
was observed in the 30L bioprocesses with respect to 2L
cultures (Fig. 4a). This low biomass production could have
resulted in the lower dextranase production (Fig. 4b). With
respect to results obtained in 2L bioprocesses, maximum
dextranase activity decreased by 35% (62.64+10.13U mL™")
in the 30L bioprocesses (Table 4). Additionally, the qp value

decreased by 30% in the 30L bioprocess
140+0.67U g ' hr

In the 2L bioprocesses, methanol was not accumulated
and was kept at a limited concentration (Fig. 5a). Then, the
lower dextranase and biomass production achieved in the
30L bioprocesses can be attributed to the methanol accumu-
lation observed in 30L bioprocesses during certain periods
of the MFBP (Fig. 5b). Methanol accumulation is attributed
to the lack of an automated system to supply methanol to
the culture, like that used at 2L bioprocesses, which keeps
methanol at limited conditions. The methanol accumulation
inhibited yeast growth (and dextranase production) until
methanol concentration decreased to non-inhibitory levels
and enzyme production was restarted as the biomass pro-
duction (Fig. 4a and b). Differences between replicas in
methanol concentration profiles in the 30 L bioprocesses are
associated to the manual care for methanol accumulation
performed based on DO levels during fermentation, without

to yield



8 (& M.A.M.MUNOZ ET AL

(@) 5.0 +

3 B
o o
. N
+ +

Methanol (g L)
g
o

—
o
4
T

o

20 40 60 80
Bioprocess time (h)

100 120

w
o
4
T

Methanol (g L)
g
o

—
o
L
T

0.0 +—a—e———t———y {

Bioprocess time (h)

Figure 5. Methanol accumulation in bioprocesses at (a) 2L, (b) 30L scale. In 2L
bioprocesses, methanol was added by DO control-loop, whereas at 30 L biopro-
cesses used a predetermined methanol feed established as a function of x and
qS. Each marker type represents a different fermentation run at each scale.

an online control loop linked between methanol concentra-
tion in broth and itself supply. Despite the presumable
methanol accumulation in broth in 30 L bioprocesses, spe-
cific growth and substrate consumption rates were similar to
those in 2L, due to Mut® strains do not accelerate its growth
as fast as Mut™ would do in the case of methanol
accumulation.!”!

Methanol concentration is highly relevant for recombin-
ant P. pastoris strains under the control of pAOX1, which is
turned off at concentrations below 0.2g L™, and methanol
inhibits cell growth at concentrations above 2 g L5 Our
results are in accordance with reports on bioprocesses using
controlled DO and methanol feed as a function of qg peoms
where it was determined that high residual concentrations
of methanol are not required for an adequate recombinant
protein production in Mut® strains.”* Also, according to
our results obtained under oxygen-limited condition at the
two scales performed, may indicate that a methanol build-
up has more negative effects than a limited methanol con-
centration for Mut® strains. These results are contrary to
those previously established in other works with oxygen-lim-
ited conditions.”**!

Methanol accumulation can result in cell intoxication due
to the increase in metabolic intermediates such as hydrogen

peroxide and formaldehyde, which may cause cell lysis.!*"!

Cell lysis can release protein products as proteases into the
broth and reduce the dextranase concentration. In MFBP
soluble protein production was similar in both scales
(Fig. 4c). Due to the lower dextranase production in 30L
bioprocesses, is quite possible that in 2L bioprocesses the
main soluble protein fraction was dextranase as opposed to
30L bioprocesses, where other proteins than dextranase
could be released to the broth.

Conclusion

The recombinant dextranase production by a P. pastoris
Mut® strain in bioprocesses with operational conditions
founded in large scale bioreactors results in cultures under
oxygen limited conditions. Due to the methanol feed mode
used in 2L bioprocesses based on oxygen consumption by
the yeast cells, methanol limited conditions were also
achieved. Besides the oxygen limitation, carbon source con-
version into biomass was similar to those values achieve by
Mut® strain in cultures with adequate oxygen supplementa-
tion, meanwhile dextranase qp was two times higher than
that obtained by a Mut" strain. The fed-batch bioprocess
used here avoids the necessity of complex and expensive
equipment for methanol supply, while avoiding methanol
build up. Bioprocesses using P. pastoris to produce recom-
binant proteins without pure oxygen supply and easy to set
up are highly interesting for commercial applications where
the high cost of production is not worthy. To the best of
our knowledge, this is the first study where the effects of
two closely related scale-up criteria in P. pastoris biopro-
cesses have been evaluated at lab scale under operational
conditions attainable at commercial production scale.

The results obtained from the scale-up process indicate
that methanol feed must be limited for the expression of
proteins under pAOXI control even in cultures with oxy-
gen-limited conditions. Even though the production of dex-
tranase decreased in the scaled-up bioprocesses due to
methanol accumulation, the conditions used for the scale-up
process resulted in similar specific growth rate and biomass
substrate yields.
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