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RESUMEN

La levadura Pichia ppastoris es ampliamente utilizada hoy en dia como plataforma de
produccién de proteinas recombinantes (PPR) gracias a sus numerosas ventajas. Por ello, son
muchos los estudios realizados para buscar mejoras de estos procesos. Estas mejoras se pueden
plantear principalmente de dos maneras; realizando estudios sobre cémo mejorar la cepa
utilizando ingenieria genética o buscando nuevas estrategias operacionales para mejorar la

eficiencia del bioproceso.

En estudios previos se ha visto que la aplicacién de condiciones hipdxicas (limitacién de oxigeno)
en cultivos con glucosa como fuente de carbono se ha traducido en un aumento notable de la

velocidad especifica de produccion de proteina (ge), bajo la regulacion del promotor GAP.

En el presente estudio se ha encontrado un maximo de productividad especifica subministrando
una mezcla de aire y nitrégeno con una composicidon de un 10% de oxigeno, alcanzando valores

por encima de 5 veces mayor que en condiciones sin limitacién de oxigeno.

También se ha relacionado los valores de gpr con el cociente respiratorio (RQ), encontrando asi
una manera de optimizar la productividad relacionandola con el estado fisiolégico de los

microorganismos y no con el sistema de operacion.

Destacado:

e Estudio del efecto de la limitacidon de oxigeno sobre la gp.
o Efecto del aumento de la dosis génica en la gp.
e Estudio del cociente respiratorio como parametro de control de la fermentacion.

Keywords: CRL1, cultivo continuo, hipoxia, Pichia pastoris, Pcap, RQ.



1. INTRODUCCION

Los bioprocesos estdn sustituyendo cada vez mas a los procesos quimicos convencionales
teniendo un mayor impacto en la percepcion por parte de la sociedad de esta necesidad. Esto
es debido, entre otras muchas cosas, a su menor impacto ambiental gracias a que la mayoria de
los medios de cultivo se encuentran en medio acuoso, no se suelen necesitar altas temperaturas
ni presiones para realizar las bioreacciones, se reducen los pasos intermedios de éstas, se puede
evitar el uso de catalizadores tdxicos al ser sustituidos por microorganismos y otros puntos

importantes [1].

La gran cantidad de productos “bio” de alto valor afiadido asociados a bioprocesos ha derivado
en que la industria biotecnolégica se convierta en una industria multimillonaria [2], motivo por
el cual, en las ultimas décadas ha habido un gran interés en el estudio de los microorganismos,
encargados de llevar a cabo los bioprocesos, gracias a todos los avances y al completo
conocimiento del genoma de muchos de ellos [3]. Todo esto ha llevado a la posibilidad de
seleccionar el mejor sistema de expresidén en cuanto a parametros de produccién, rendimientos

y costes en funcion del bioproducto [4].

En general se ha visto que las bacterias son excelentes sistemas de expresidn con los cuales se
pueden establecer procesos de bajo coste y alta produccidn. Aun asi, su gran desventaja es la
no capacidad de realizar modificaciones post-traduccionales como por ejemplo la glicosilacion
de proteinas. Por ello, han ganado un papel fundamental las levaduras, que disponen
simultdneamente de ventajas propias tanto de los microorganismos procariotas como de los

eucariotas [5].

Las levaduras han sido, y son, una de las factorias celulares mas utilizadas, y por ende una de las
mas estudiadas para llevar a cabo la produccion de proteinas recombinantes gracias a su eficacia

y versatilidad [6]. Por lo general, tienen la capacidad de crecer hasta altas densidades celulares



en medios de cultivo definidos, hay mucha informacion tanto para su manipulacidén genética
como para manipulaciones post-traduccionales y permiten alcanzar altos valores de

productividad especifica de proteinas recombinantes [7-8].

Entre las levaduras utilizadas como factorias celulares para la produccion de proteinas
recombinantes, una de las mas destacadas es Pichia pastoris, una levadura metilotréfica, capaz
de usar metanol como Unica fuente de carbono aunque también se suele usar otras fuentes de
carbono como glucosa o glicerol. P. pastoris ha sido estudiada durante los Ultimos afios hasta

convertirse en un eficiente sistema de expresion de proteinas recombinantes [8-9].

También cabe remarcar que esta levadura puede llegar a densidades celulares superiores a 100
gramos de biomasa por litro de medio de cultivo, tiene la capacidad de secretar las proteinas de
interés al medio extracelular [10], y presenta bajos niveles de secrecidn de las proteinas nativas
(hecho que facilita mucho su posterior purificacion en las etapas del downstream). Ademas,
dispone de una gran variedad de promotores que se pueden utilizar, c6mo por ejemplo, el
promotor fuerte y regulable de la alcohol-oxidasa Paox: 0 el promotor constitutivo de la

gliceraldehido-3-fosfato deshidrogenasa Pgap. [11]

El promotor Paox: fue de los primeros que se uso para la regulacion de la produccién de proteinas
heterdlogas en P. pastoris, y hoy en dia sigue siendo de los mds usados, ya que se usa el metanol,
inductor de este promotor, tanto como fuente de carbono como inductor para la expresion. Sin
embargo, el uso de metanol tiene ciertas desventajas frente al uso de otras fuentes como
glucosa o glicerol, al ser una substancia inflamable y peligrosa requiriendo de unas condiciones

de seguridad, manipulacién y acondicionamiento de instalaciones nada despreciables. [6].

El promotor constitutivo Psapr ha sido usado cominmente para la expresion de proteinas
heterdlogas utilizando glucosa o glicerol como fuente de carbono [6]. Son varias las ventajas de

este promotor frente al Paox [12-13].



A diferencia de los sistemas regulados por el Paoxi, donde la expresion de la proteina estd
condicionada por la disponibilidad del metanol como inductor del promotor, con la regulacién
del Pgap, la expresion de la proteina ocurre simultaneamente con la crecimiento ya que el Pgap

se encuentra de manera natural dentro de la glicolisis [14].

A parte de la optimizacion de a cepa productora (seleccidn del promotor, ingenieria genética,
etc.), también se puede mejorar la eficiencia de un bioproceso optimizando las condiciones de

operacioén [15].

Cuando se habla de produccién en bioprocesos, el método de operacién mayormente utilizado
por su alta capacidad de produccién y sus altas densidades celulares alcanzadas es el Fed-Batch
(operacion en discontinuo con alimentacion) [16]. No obstante este modo de operacidn es el
mds complejo de operar, asi que si el objetivo es la busqueda de las mejoras operacionales
identificando los rangos 6ptimos de operacién de alguno de los pardmetros para maximizar la
produccién, se puede simplificar notablemente si se realiza en continuo en un quimiostato. Para
ello se debe de llegar a un estado estacionario manteniendo controladas ciertas variables y

modificando el pardmetro el cual se quiera optimizar.

Dentro de las posibles mejoras del proceso, se ha podido comprobar en estudios previos [3] que
disminuyendo la concentracién de oxigeno disuelto en el sistema de un cultivo de P. pastoris
creciendo con glucosa como fuente de carbono, se consigue en un aumento de la expresién de
la proteina de interés a causa de la sobreexpresidén de algunos genes presentes en la ruta de la

glicdlisis y afectados por la disponibilidad de oxigeno en el medio de cultivo.

El objetivo de este trabajo es estudiar el efecto de la concentracion de oxigeno disuelto, desde
cultivos con exceso de oxigeno hasta condiciones de hipoxia fuerte, en varias variables
relacionadas con la produccién y las diferentes productividades. También se estudiara la
evolucion de la producciéon de CO, y de consumo de oxigeno y su cociente respiratorio (RQ) para

intentar encontrar la dependencia entre estos pardmetros y la velocidad especifica de



produccién (ge) tanto de la proteina como de posibles metabolismos producidos al variar las

condiciones de oxigenacidn.

Como el valor de RQ no depende de la capacidad de transferencia de oxigeno del sistema ni de
ninguna otra variable propia de los biorreactores, sino que depende del estado fisioldgico de las

células, puede ser un parametro éptimo para implementar con éxito un cambio de escala.

En este trabajo se va a producir la lipasa procedente de la levadura Candida Rugosa (Crll). Las
lipasas son enzimas que catalizan la hidrélisis de los enlaces éster, aunque también pueden
hacer la reaccion inversa (formacién de los enlaces éster) segin el medio en el que se
encuentren, ya que como en toda hidrdlisis (la reaccion de romper el enlace éster utilizando
agua), si se hace en medio acuoso, se puede revertir la reaccion. El punto fuerte se encuentra
en el poder de obtencién de compuestos épticamente puros gracias a su capacidad

enantioselectiva.

Por lo tanto, la lipasa Crll se va a expresar extracelularmente en P. pastoris bajo la regulacion
del promotor Pgap, utilizando glucosa como fuente de carbono. Se trabajara con dos clones
diferentes, la Single Copy (SC), la cual tiene una copia del gen de la CRL1, y la Multi Copy (MC) la

cual contiene cinco copias del gen.

Todos los experimentos realizados corresponden a réplicas de un estudio previo [17], por lo cual
en este trabajo también se llevard a cabo la comparacion de los experimentos actuales con los
hechos previamente, realizdndose el correspondiente tratamiento estadistico de los datos
resultantes y la reconciliacion de éstos. De este modo, se podra discernir qué aspectos o puntos

pueden ser mas susceptibles o sensibles de cambio dentro de la variabilidad del sistema.

A parte, se han recogido muestras para un futuro analisis transcriptémico de la expresion génica,
que sera de vital importancia para completar un estudio mas amplio y asi poder establecer o

proponer las posibles causas a nivel de expresion de los cambios fisioldgicos observados.



2. MATERIALES Y METODOS

2.1. Microorganismo

La cepa que se utilizd fue la X-33 de P. pastoris utilizando el vector pGAPaA-CRL1 para la
expresion del gen de la lipasa 1 de Candida Rugosa (CRL1) bajo la regulacién del promotor

constitutivo GAP.

Se utilizaron dos variaciones (clones) de esta cepa, la single copy (SC) que tenia una copia del
gen responsable de la expresidn de la proteina, y la multi copy (MC) que tenia cinco copias de

este gen [18].

2.2. Métodos de cultivo

Preparacion del inéculo

El indculo se prepard en matraces Erlenmeyer de 0,5L de volumen a partir de unos criostocks
previamente preparados, los cuales se mezclaron con 75 mL de medio YPG (Yeast extract,
Peptone, Glycerol y se utilizd zeocina como marcador de seleccidn), durante aproximadamente

24 horas, 25°Cy 130 rpm para llegar a la OD de entre 12-15 (la deseada para inocular el batch).

Medios de cultivo

El medio de cultivo del batch utiliza glicerol como fuente de carbono junto a una serie de sales
y acido citrico. El uso de glicerol en el batch se debe a que estudios previos determinaron que
es mejor fuente de carbono que la glucosa [12] en términos de rendimiento biomasa/substrato,

sin formacion de subproductos ni formacidn de agregados de biomasa en forma de granulos.



El medio de cultivo contenia las siguientes cantidades por litro: 1.8 g de acido citrico, 39.9 g de
glicerol, 12.60 g de (NH4)2HPO4, 0.50 g de MgS04-7H,0, 0.90 g de KCI, 0.02 g de CaCl,.2H,0, 4.60

ml de sales traza y 2 ml de biotina (0.2 g/L).

Para ello el medio de cultivo se esterilizé mediante autoclave junto al biorreactor antes de ser
inoculado, y posteriormente se inyectd por el septum, y utilizando como método de
esterilizacién una microfiltracién con filtros de 0.22 um, las sales traza [19] y la biotina ya que

éstas son termolabiles.

El medio para el cultivo continuo en quimiostato (fase continua) se esterilizé mediante un filtro
hidrofilico de 0,2 um Sartopore2 de Sartorious Stedim (Gotinga, Alemania), excepto el
antiespumante (Glanapon) que se esterilizd en autoclave junto con la botella dénde se filtraria

el medio de cultivo, ya que éste era demasiado viscoso.

El medio de cultivo en continuo contenia las siguientes cantidades por litro: 0.918 g de acido
citrico, 50.0 g de glucosa, 4.35 g de (NH4),HPQ,, 0.650 g de MgS04.7H,0, 1.70 g de KCl, 0.01 g de

CaCl».2H,0, 1.62 ml de sales traza y 1 ml de biotina (0.2 g/L).

Tanto en la fase batch como en la fase continua el control del pH se realizé mediante la adicién

de hidréxido de amonio (15% v/v).

Operacién en continuo

Las fermentaciones se realizaron en un reactor de 2L Biostat B Braun Biotech (Melsungen,

Alemania), con un volumen operativo de 1 L.

Las condiciones de cultivo se controlaron y monitorizaron en los siguientes valores: Temperatura
a 25 °C controlada a través de una camisa conectada a un criostato externo. La consigna del pH
fue de 6.00, utilizando la sonda 405.DPAS.SC.K8S de METTLER TOLEDO (Columbus, Estados

Unidos) y hidréxido de amonio (15% v/v). La velocidad de agitacién se mantuvo en un valor fijo



de 700 rpm durante los experimentos en continuo. Este valor se manipuld durante la fase de
batch para controlar el valor de la pO, por encima del 30% de saturacién con aire mediante una
sonda polarimétrica de oxigeno disuelto InPro 6820 de METTLER TOLEDO para asegurar asi que

en ningun momento la levadura se quedase en condiciones de limitacién por oxigeno.

El caudal de gases de entrada se mantuvo constante en un valor de 0.8 L/min. Las distintas
concentraciones de oxigeno fijadas en el aire de entrada para cada uno de los estados
estacionarios (21%, 14%, 12%, 11%, 10%, 9% y 8%), se lograron haciendo diferentes mezclas de
aire y nitrégeno en la entrada. Estos gases se suministraron a través de unos caudalimetros

masicos El-Flow de Bronkhorst (Ruurlo, Paises Bajos).

El biorreactor operd a una sobrepresién constante de 0.2 bares, para intentar reducir asi

posibles contaminaciones.

La velocidad de dilucién (D) se fijé en 0.10 h?, realizdndose la adicién de sustrato mediante una

bomba peristaltica ISM930C de ISMATEC (Wertheim, Alemania).

Los gases de salida pasaron a través de un filtro hidrofébico de 0.2 um de Millipore (Burlington,
Estados Unidos), y por una torre de secado para que se reduciera en lo posible la humedad que
puedieran contener, de ahi finalmente fueron a los analizadores de gases de Bluesens (Herten,
Alemania), donde se midieron las concentraciones de oxigeno, didxido de carbono y la humedad

correspondiente.

Para cada una de las condiciones implementadas, con su respectiva concentracion de oxigeno
en los gases de entrada, se dejo llegar al estado estacionario. Para ello se sacé muestra al tercer,
cuarto y quinto tiempo de residencia (t) [16] y si los valores de concentracion de biomasa y
producto en el medio de cultivo coincidian, asi como las concentraciones de oxigeno y CO2 en
los gases de salida, se consideraba que se habia llegado al estado estacionario. Segun la

velocidad de dilucion (D) implementada el valor de t fue de 10 h.



2.3. Métodos analiticos

Cuantificacion de la biomasa

Para la cuantificacidon de la biomasa, se determind por cuadruplicado el peso seco (DCW) de la
muestra recién sacada del fermentador. Para ello, se utilizaron filtros de fibra de vidrio de 0.22
pum de Millipore (Burlington, Estados Unidos), previamente secados y tarados. Para su uso, estos
filtros se humedecieron con una solucion de NaCl (0.9% v/v). En cada filtro se afiadieron 2 ml de
muestra. Posteriormente se introdujeron en la estufa a 105°C durante 24 horas y seguidamente

en el desecador durante dos horas previamente a su pesada [16].

También, después de cada muestreo se estimé la concentracion de biomasa a partir de la
medida de densidad éptica mediante un espectrofotémetro Lange DR3900 de Hach (Loveland,
Estados Unidos), a una longitud de onda de 600 nm. Aunque es mucho mas fiable y robusto el
valor del peso seco, con la absorbancia se pudo estimar de una manera sencilla y rapida un valor

aproximado de la biomasa para asi poder tener una idea de la evolucion de la fermentacién.

Cuantificacion de la actividad lipolitica

En cada muestreo se centrifugd parte de la muestra a 13400 rpm durante 90 segundos en una
centrifuga MiniSpin® de Eppendorf (Hamburgo, Alemania) y se guardo el sobrenadante a -20 °C.
La cuantificacién de la proteina de interés (Crll) se llevd a cabo determinando la actividad
enzimatica usando p-nitrofenil butirato (pNPB) como sustrato, ya que la lipasa de interés
hidroliza este sustrato dando lugar a un producto cromdéforo. De este modo, se determina la
concentracién de lipasa en funcidn de la actividad lipolitica midiendo el aumento de absorbancia
al poner en contacto la lipasa con el sustrato, a una longitud de onda de 358nm en un

espectrofotometro Specord 200 Plus, Analytic Jena (Jena, Alemania) [21].



Cuantificacién de subproductos y fuente de carbono

En cada cultivo en quimiostato que se llevd a cabo se determind la concentracién de glucosa en
la alimentacién al inicio y final del mismo, para poder descartar posibles cambios en su

concentracion.

Es importante conocer también la concentraciéon de subproductos (etanol, arabitol y acido
succinico) que se pueda generar durante la fermentacidn, ya que a partir de ciertas condiciones

hipdxicas ya empieza a cambiar el metabolismo hacia un metabolismo respiro-fermentativo.

Para ello, se midi6é la concentracién de todos estos componentes mediante HPLC con un
cromatdgrafo liquido HP 1050 de Dionex Corporation (Sunnyvale, Estados Unidos) equipado con
una columna /CSep Eq. 1 7 ICE COREGEL 87H3 de Transgenomic Inc. (Omaha, Estados Unidos) y

una fase mavil de acido sulfurico 8 mM disuelto en agua ultrafiltrada.

Analisis de los gases de salida

Es importante saber la composicién del oxigeno y del diéxido de carbono en la salida para poder
determinar los valores de la velocidad de consumo de oxigeno (OUR), de produccion de diéxido
de carbono (CER) y el coeficiente respiratorio (RQ). Estas composiciones de los gases y su
humedad se cuantificaron a partir del analizador BluelnOne, el cual se calibré después de cada
condicidn, haciendo pasar varias botellas de mezcla de gases con diferentes composiciones de

oxigeno y didxido de carbono conocidas para para poder asi, realizar una recta de calibrado.
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2.4.  Determinacién de los parametros de proceso y cumplimiento de los balances

En este apartado se presentan y definen las variables de proceso de mayor importancia y el

calculo utilizado para asi ayudar a interpretar y obtener mas informacién de los cultivos.

En este estudio se ha realizado el balance de carbono, el cual se puede observar en la ecuacion

1 de una manera simplificada:

S+ Yoy 02 = Yxj X +Ycoy) €Oy +Yp P (1)

awin
[

Donde S es la fuente de carbono, Yis es el rendimiento global del componente respecto al
sustrato (ambos en base a los moles de carbono) y P es el producto de interés (lipasa) o posibles

subproductos.

En la realizacién de los balances de materia, a esta expresion se le puede simplificar el término

Yp/SP ya que el carbono asociado a la produccidon de proteina en comparacién al carbono

asociado al CO, y a la biomasa es despreciable, aunque en las condiciones mds hipdxicas los
rendimientos de los metabolitos pueden llegar a tener una influencia alrededor de un 5% en el
balance (en el caso del etanol), de manera que el balance en C-mol se puede expresar de la

siguiente manera:

1= Ycoz/s + Y+ Y (2)

Siendo P en este caso los subproductos, no la lipasa.

Dos de los principales pardametros en una fermentacién son las concentraciones del O, y el CO;
para poder determinar las velocidades de consumo y produccidon de éstos. De éste modo se
puede definir OUR (Oxigen Uptake Rate) como la velocidad de consumo de oxigeno por parte

de los microorganismos.

11



Cuando nos encontramos en estado estacionario, si se considera que la variacién de oxigeno

disuelto en el tiempo es practicamente cero, se puede calcular la OUR de la siguiente manera:

' 1-X - X - X
OUR = \l/( F e Xent,oz _ Xsort,oz . (( ent,02 ent,CO2 ent,HZO)

€
R 1- Xson,oz - Xson,coz - Xsort,Hzo)

(3)

Dénde: k’: Factor de conversidn (2.677 mol-min-I"*-h%; P: 1.0 atm i T: 273 K) (en condiciones
normales); Vgr: Volumen del reactor (L); Fent: Caudal aire de entrada (L-min™?); Xentco2: Fraccién
molar de CO, del corriente del gas de entrada ( aire ~ 0.0400 %); Xsort,co2: Fraccion molar de CO,
del corriente del gas de salida; Xent,02: Fraccion molar de O, del corriente del gas de entrada (aire
~ 20.97 %); Xsort,02: Fraccion molar de O, del corriente de gas de salida.; Xentn20: Fraccion molar
H,0 del corriente de gas de entrada (= 0 %); Xsort H20: Fraccion molar H,O del corriente de gas de

salida.

Para poder saber la OUR se necesita saber las composiciones (fracciones) del oxigeno en la
entrada (valor fijado) y el de la salida (se obtiene del analizador de gases), al igual que se debe
conocer el caudal de entrada y salida. Normalmente sdlo se mide el caudal a la entrada, por lo

gue se debe encontrar alguna alternativa para poder calcular el caudal a |a salida.

Para ello se utilizara el balance de inertes, considerando que éstos no intervienen en la

biorreaccidn y por tanto su caudal de salida es igual al de entrada.

En la ecuacidn (3) aparece el término de humedad a la entrada (Xent,nz20). Se registré la humedad
de los gases de servicid y al verse la baja influencia de este pardmetro en la ecuacién de la OUR

se decidio no tenerlo en cuenta.

Respecto a la produccidn de diéxido de carbono se calcula la CER (CO; Evolution Rate) como la
velocidad de produccién de CO; a causa del crecimiento y del consumo de sustrato del

microorganismo.
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Este parametro tiene el mismo procedimiento de cdlculo que la OUR pero teniendo en cuenta
gue no es un consumo sino una produccion (Ecuacion 4).

k' 1- Xen _Xen _Xe"
cErR= X .F . XsorT,COZ . ( t,02 t,CO2 t,Hzo) _ xent,COZ (4)

VR (1_ Xsort,oz - Xson,coz - Xson,Hzo)

Tanto la OUR como la CER son velocidades volumétricas totales (teniendo en cuenta toda la
biomasa), estas variables se pasan a velocidades especificas (q) dividiéndose por el valor de la

biomasa (X).

Considerando que el reactor es un tanque agitado ideal, se pueden calcular los siguientes
pardmetros, siguiendo el balance de masa para una operacidon en continuo en el estado

estacionario, a partir de la siguiente expresion:

[ H ] Fsal

qs —FSo+Fsqy S

[ ¢ |xv = Fei 1 (5)
l 4o, | OURYV

lQCOZJ l CERV J

Donde W es la velocidad especifica de crecimiento (h); gs, velocidad de consumo especifico de
sustrato ((Cs-mol/h)/Cx-mol); q;, la velocidad especifica de produccién del componente “i”,
siendo este el producto principal o cualquiera de los subproductos (gi/gXx h); go2, velocidad
especifica de consumo de oxigeno ((mol 02/h)/Cx-mol); qco2, velocidad especifica de produccion
de diéxido de carbono ((mol CO2/h)/Cx-mol); F, caudal de entrada de sustrato (ml/min); Fsa,
caudal de salida (mL/min); X, concentracion de la biomasa (g/L); V, volumen del reactor (L); |,

awn
[

concentracién del componente (g/L) y S, la concentracién de sustrato (g/L) a la salida

(practicamente 0 en todas las condiciones).

Todas estas variables se han transformado a C-mol, dividiendo las concentraciones mdsicas que

aparecen en los balances entre su peso molecular (PM) en C-mol.
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La concentracién del producto de interés se ha dado en unidades de actividad (UA), no siendo
necesario expresarlo en C-mol pues se considera negligible su aportacion a los balances de

materia.

También ha sido realizado el balance redox, el cual muestra como son distribuidos, en la
reaccion, los electrones disponibles entre el substrato, productos, biomasa y oxigeno. Este

numero de electrones es calculado a partir de la valencia de varios elementos [16].

El grado de reductancia (y) es definido como el nimero de electrones disponibles equivalentes
en un componente por mol de carbono.
4 Yx Yp
1=—'Y02/+_'YX/ +—'YP/ (6)
Vs s Vs S Vs S
Por lo tanto, como se aprecia en la ecuacidn 6, se puede expresar este balance electrénico como

una suma de fracciones, siendo estas fracciones los distintos destinos de los electrones del

sustrato (oxigeno, biomasa y productos respectivamente).

2.5. Reconciliacion de datos

Se ha aplicado una reconciliacion de datos a partir de un tratamiento estadistico estandar
utilizando como restriccidon los valores de los balances de carbono y redox. Esta reconciliacién
se ha estimado a partir de los errores de siete velocidades especificas; W, gco2, do2, 9s Y las
producciones de los tres subproductos, cumpliéndose el nivel de confianza de 0,95. Este método

fue descrito con detalle en estudios previos [22,23].
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3. RESULTADOS Y DISCUSION

En el presente trabajo se realizaron una serie de experimentos réplica [17] para confirmar la
robustez de los resultados, al igual que poder encontrar ciertas controversias o puntos mas

sensibles.

A continuacién, en las diferentes figuras se presentan los resultados de los pardmetros mas
importantes en las fermentaciones, priorizando la productividad especifica de la lipasa 1 de C.
rugosa (producto de interés). Estos valores son directamente las medias de las dos réplicas con
su correspondiente barra de error (desviacion), comparando por separado el clon SCy el clon
MC, para poder ver a la vez la influencia de la dosis génica y la fraccidn de oxigeno en los gases

de entrada.

El rango de las diferentes condiciones de oxigeno en el gas de entrada va desde la condicién de
“normoxia” (21%), hasta una condicidon de hipoxia fuerte (8%), analizandose un total de 7

condiciones entre estos valores.

Este rango se ha elegido basdndose en estudios previos [24] en los cuales se comprobd que para
condiciones de hipoxia por debajo del 8%, tanto la produccién de la proteina de interés como la
viabilidad celular descendian drasticamente. Para confirmar este hecho se probd y se confirmé

gue en condiciones tan fuertemente hipdxicas se llegaba al lavado del reactor (D>pmax).

Es importante remarcar que con los datos finales se deben cumplir tanto el balance de carbono
como el balance redox. Los balances se mantuvieron en la gran mayoria de casos por encima del

95% antes de realizar la reconciliacidn, ya indicada en el apartado de materiales y métodos.

Es importante destacar que las velocidades (productividades) representadas son especificas, ya
gue no en todas las condiciones se dispone del mismo valor de biomasa, la cual va disminuyendo

conforme aumentan las condiciones de hipoxia.
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3.1. Evolucion de los principales parametros de cultivo

En la figura 1 se puede comprobar cémo afecta la limitacién de oxigeno a diferentes variables

del cultivo, pudiéndose diferenciar tres zonas con diferente comportamiento [24].
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Figura 1. Evolucidn de la concentracién de etanol (X), pO, (v), biomasa (e) y de la actividad lipolitica (&) en funcidn
de la fraccién de oxigeno del gas de entrada. (A) Clon SCy (B) clon MC. Las barras de error indican la desviacidn entre
las réplicas.

La primera (condiciones del 21y 14%), es aquella zona donde el oxigeno no es un factor limitante
(hecho demostrable con los valores positivos que tiene la p0O.), a la vez que se puede evidenciar
por la no acumulacién de glucosa en el cultivo y la no aparicién de etanol (ambos analizados con
el HPLC). Estos hechos confirman que el estado fisiolégico de los microorganismos sigue siendo
el mismo (metabolismo respiratorio), hecho que se traduce también en la no variacion de la

concentracién de la biomasa (DCW) y en una actividad lipolitica practicamente igual.

La segunda zona se comprende entre la condicién del 14 y 12%, es una zona de transicion entre
el metabolismo respiratorio y el respiro-fermentativo, ya que empiezan a haber ciertos cambios
en las distintas variables presentadas en la figura pero sin demasiada trascendencia. Aunque la
pO; tenga un valor de ~ 0 no tiene porqué significar que haya limitacidon de oxigeno, ya que
puede corresponder perfectamente a una situacion en que todo el oxigeno que entra en el
sistema es consumido por la actividad celular. Sin embargo, se aprecia como empieza a aparecer

etanol y como la actividad lipolitica aumenta ligeramente, al igual que la concentracion de la
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biomasa empieza a descender. Por lo tanto se puede concluir que en esa zona es donde se

empieza a observar una pequeiia limitacidn de oxigeno.

La tercera zona se puede apreciar a partir de la condicién del 11%, cuando de verdad se observa
un gran cambio, aumentando considerablemente tanto la apariciéon de etanol como la actividad,
llegdndose a los maximos de actividad alrededor de la condicién del 10% y llegando en la
condicién mas hipdxica (8%) a concentraciones de etanol cercanas a 7 g/L. La concentracion de
la biomasa, en cambio, sigue disminuyendo aunque con una tendencia mas lineal. Esta condicién
por lo tanto, se puede considerar como una condicién fuertemente afectada por la limitaciéon

de oxigeno.

Entre los dos clones el Unico cambio considerable detectable es el aumento de la actividad

enzimatica, alcanzandose con la MC valores que practicamente duplican los obtenidos con el SC.

3.2. Consumo de sustrato y oxigeno y produccion de didxido de carbono

En la figura 2 se pueden apreciar las velocidades especificas de consumo de sustrato y oxigeno
como también la qcoz. Se puede ver claramente las zonas descritas anteriormente en la figura 1.
En la primera zona donde la pO, es superior a cero se ve, al igual que se veia en la figura 1, como
estas velocidades especificas se mantienen constantes, confirmando que no hay ninglin cambio

fisiolégico celular importante.
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Figura 2. Evolucion de la velocidad especifica de consumo de oxigeno (qo2) (X); de la velocidad especifica de
produccién de didxido de carbono (qco2) (v) y de la velocidad especifica de consumo de sustrato (glucosa) (gs) (®), en
funcidn de la fraccidn de oxigeno del gas de entrada. (A) Clon SCy (B) clon MC. Las barras de error indican la desviacion

entre las réplicas.

En la figura 2 se pueden apreciar las velocidades especificas de consumo de sustrato y oxigeno
como también la velocidad especifica de produccidn de CO,. Se puede ver claramente las zonas
descritas anteriormente en la figura 1. En la primera zona donde la pO; es diferente de cero se
ve, al igual que se veia en la figura 1, como estas velocidades especificas se mantienen

constantes, confirmando que no hay ningin cambio fisiolégico celular presente.

Durante la zona de transiciéon y las zonas mas hipdxicas se ve una tendencia similar que es la

siguiente:

- Elvalor de la qo; se mantiene aproximadamente estable, si bien es verdad que a medida
que se van aplicando las condiciones hay cada vez menos oxigeno disponible, también
hay cada vez menor cantidad de biomasa.

- lLaqcoz cadavez vatomando un papel masimportante en el metabolismo fermentativo,
va aumentando ya que en esta via se produce mas rapido el CO, que por la via
respiratoria. Estas evoluciones de las velocidades especificas del O, y CO, han sido

previamente descritas con mayor detalle [3].
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ap ((Cp-mol/h)/Cx-mol)

- En cuanto a la velocidad especifica de consumo de sustrato, gs, ésta va aumentando
durante las condiciones limitantes de oxigeno ya que como cada vez hay menos
concentracién de biomasa (visto en la figura 1) y la concentracién de glucosa se
mantiene constante, ésta debe aumentar. Respecto a las posibles diferencias entre los

dos clones, no se ve ninglin cambio significativo entre los dos clones SCy MC.

3.3. Produccidn de subproductos

En La figura 3 se muestran las velocidades especificas de aparicién de los subproductos

estudiados (etanol, arabitol y acido succinico).

Se puede apreciar como éstos empiezan a aparecer en la condicién del 12% tanto para el clon
SC como para el MC. En las primeras condiciones en que estos subproductos aparecen, se ve
una predominancia del etanol y el arabitol, siendo este ultimo el que presenta una mayor

velocidad especifica de produccidn hasta la condicidn del 11% para el SCy hasta la del 12% para

el MC.
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Figura 3. Evolucion de la velocidad especifica de aparicién de subproductos “p”; q etanol (A); q arabitol (®) Y O succinico (X),
en funcion de la fraccidn de oxigeno del gas de entrada. (A) Clon SC y (B) clon MC. Las barras de error indican la
desviacién entre las réplicas.
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Aun asi no se ven diferencias significativas en las tendencias de aparicion de estos subproductos

entre las dos clones, mas alld de los valores puntuales ya comentados.

El valor de velocidad especifica de los metabolitos extracelulares como el caso del etanol, suele
ser un buen indicador de la disponibilidad de oxigeno para las células, ya que presenta un

comportamiento practicamente lineal en funcién de las diferentes condiciones de hipoxia [24].

En cuanto al gran error que se aprecia en las dos condiciones mds hipéxicas se puede relacionar
con el hecho que en condiciones con tan bajo porcentaje de oxigeno en el gas de entrada,
minimas variaciones en el grado de hipoxia se traducen a grandes variaciones en la aparicién de

etanol y en la biomasa.

Para el cdlculo de la velocidad de produccion de etanol se tuvo en cuenta el fendmeno de
desabsorcion o stripping, teniendo en cuenta un factor de ~ 10% determinado con anterioridad

para el sistema en estudio y las mismas condiciones de operacién [24].

3.4. Evolucién de rendimiento biomasa/sustrato, actividad lipolitica y coeficiente
respiratorio
Otro pardmetro clave como se ha comentado en ocasiones anteriores es el cociente respiratorio

(RQ), el cociente entre la CER (CO; Evolution Rate) y la OUR (Oxygen Uptake Rate).

CER

RQ = —=
¢ OUR

Este coeficiente es un indicador del estado fisioldgico (metabdlico) de las células, y como ya se
ha comentado, es un buen pardmetro a monitorizar ya que este no depende de las capacidades

de transferencia de oxigeno del equipo ni de ninguna variable referente al fermentador.
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En la figura 4 se puede apreciar la velocidad especifica de produccién de la lipasa, junto al

rendimiento biomasa-sustrato y el cociente respiratorio.
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Figura 4. Evolucidn del cociente respiratorio (RQ) (e®); de la velocidad especifica de produccidn de proteina (qe) (V) y
del rendimiento biomasa/sustrato (Yxs) ( X ), en funcion de la fraccion de oxigeno del gas de entrada. (A) Clon SCy
(B) clon MC. Las barras de error indican la desviacion entre las réplicas.

Al igual que en las demas figuras, se puede apreciar como durante las dos primeras condiciones
apenas hay cambio en las variables representadas. Para la condicién del 12% se empiezan a ver
indicios de cambio. Este punto de cambio coincide con el cambio de metabolismo respiratorio a

respiro-fermentativo.

Se debe tener en cuenta que, durante las condiciones en las que las variables no presentan
cambios significativos, hay cambios en cuanto a la composicion de gases y en la pO, tal y como
se ha visto anteriormente. Cada vez que se aplica una mayor hipoxia la composicién de oxigeno

en el gas de salida es menor, al igual que la pO,.

Tal y como se observa en la figura 1, a medida que se aporta menos concentracidn de oxigeno
en la entrada hay menos biomasa, por lo que hay una disminucién del rendimiento biomasa-
sustrato. Esto hace también que aumente la velocidad de consumo de sustrato (visto
anteriormente), ya que como no hay acumulacién de sustrato y hay cada vez menos biomasa,

ésta, debe consumirlo en mas proporcion.
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En cuanto a la evolucién de la RQ, como cabe esperar, va aumentando a medida que las

condiciones de hipoxia son mas severas, ya que la qo; se mantiene con una cierta estabilidad y

la qco2 va en un claro aumento con cada condicién mas hipdxica, el RQ al ser el cociente de estos

pardmetros también ira en aumento.

En cuanto a la produccion de la proteina de interés (gp) se puede ver como a medida que se va

aplicando una hipoxia mas fuerte va aumentado notablemente hasta llegar a un maximo de

actividad de la lipasa obtenida en la condicién de 10% de oxigeno en el gas de entrada,

alcanzandose valores aproximadamente 5 veces mayor que en condiciones de no limitacién de

oxigeno para el clon SCy unas 2.5 veces mayor para el clon MC. También se puede observar que,

una vez llegado a éste maximo, la gr se mantiene mas o menos constante a medida que se

disminuye mas el aporte de oxigeno (condiciones del 9% y 8% de oxigeno a la entrada).

3.5. Tabla Resumen de los parametros mas destacados

A continuacion se presentan las tablas 1y 2 con los valores medios obtenidos por las dos réplicas

de los pardmetros de proceso mas importantes en funcion de la concentracién de oxigeno en el

gas de entrada, tanto para el clon SC como para el clon MC:

Tabla 1. Valores medios de los pardmetros clave de proceso de las dos replicas para el clon SC.

Condicidn ds Oo2 qco2 ar Yx/s

(% O, gas ((Cs- ((mol ((mol (Crl1 UA/gX | (Cx-mol/Cs- RQ

entrada) | mol/h)/Cx- 0,/h)/Cx- CO/h)/Cx- h) mol)

mol) mol) mol)

21 0.154 0.044 0.055 103 0.643 1.23
14 0.152 0.044 0.054 113 0.644 1.23
12 0.162 0.045 0.056 192 0.650 1.25
11 0.172 0.043 0.057 427 0.600 1.31
10 0.180 0.041 0.058 481 0.567 1.44
9 0.183 0.039 0.058 460 0.556 1.49
8 0.199 0.040 0.065 480 0.483 1.62
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Tabla 2. Valores medios de los parametros clave de proceso de las dos replicas para el clon MC.

Condicidn

ds Jo2 Oco2 ol Y/s
(% O gas ((Cs- ((mol ((mol (Crl1 UA/gX | (Cx-mol/Cs- RQ
entrada) | mol/h)/Cx- 0,/h)/Cx- CO»/h)/Cx- h) mol)
mol) mol) mol)
21 0.146 0.039 0.049 342 0.661 1.26
14 0.145 0.039 0.049 396 0.664 1.26
12 0.156 0.042 0.053 469 0.644 1.27
11 0.164 0.041 0.054 843 0.607 1.33
10 0.174 0.039 0.056 885 0.563 1.44
9 0.195 0.039 0.063 793 0.504 1.61
8 0.204 0.038 0.065 862 0.477 1.74

En estas tablas se puede ver, como se ha ido comentado a lo largo del analisis de los datos

representados graficamente, la semejanza entre todos los valores para el clon SC y el MC. El

Unico cambio significativo es en la gp, como era de esperar, al haber en el MC cinco copias del

gen encargado de expresar la proteina de interés.

3.6 Relacién entre la gp y la RQ

Finalmente se presenta la figura 5, donde se observa la relacidn existente entre la velocidad

especifica de produccién de la cn1, y el RQ.
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Figura 5. Relacidn entre la gp y la RQ, (A) clon SC y (B) clon MC. Las barras de error indican la desviacidn entre las

réplicas.
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El objetivo principal de este estudio era encontrar un pardmetro que no dependiera del equipo
(fermentador) utilizado sino que dependiera del estado fisioldgico de las células, y con el que se
pudiera establecer una relacidn con la productividad especifica maxima. En la figura 5 se
muestra claramente que, para mantener un valor maximo de g se dispone de un amplio rango
de valores de RQ demostrandose que un control de este parametro, en un valor alrededor de
1.5 aseguraria la maxima velocidad especifica de produccidn, siendo ésta practicamente

constante en el rango de RQ entre 1.4y 1.7.
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4. CONCLUSIONES

A partir del analisis y discusidn de los resultados obtenidos se pueden extraer las siguientes

conclusiones.

Ha sido demostrada la influencia de la limitacién de oxigeno (hipoxia) en la productividad
especifica de la lipasa Crl1, obteniéndose valores hasta 5 veces mayor que en condiciones de no

limitacién de oxigeno (normoxia).

También se ha podido comprobar que aumentando la dosis génica del clon se obtiene
aproximadamente el doble de gr que con solo una copia del gen que expresa la proteina de
interés, aunque sin corresponderse con el nimero de copias del gen (5) lo que indica que el
aumento de numero de copias no implica un aumento proporcional de la velocidad especifica

de produccion.

Por lo tanto, se puede confirmar que se ha mejorado la productividad del bioproceso tanto
modificando las condiciones de operacion como aumentando el nimero de copias del gen del
microorganismo. Actuando conjuntamente desde una aproximacion tanto de ingenieria
genética como de ingenieria de bioprocesos, se ha aumentado alrededor de un orden de

magnitud la qe, hecho realmente destacable.

Finalmente hay que destacar que se ha relacionado con éxito el valor del parametro a optimizar,
la gp, con un parametro que no esta relacionado con el sistema de fermentacién, como es el
RQ, hecho que hace posible trasladar esta optimizacién a otros sistemas de fermentaciéon

utilizando este mismo clon de la cepa.
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Ademas, se ha visto que es mucho mas robusto, a priori, trabajar utilizando como variable
controlada el RQ, ya que se tiene un amplio rango de trabajo con el que se podria obtener una
gp practicamente igual y maxima (RQ = 1,4 — 1,7). En cambio, el porcentaje de oxigeno de
entrada es un parametro que no tiene porqué conservar la misma relacién con la gp al cambiar
de equipo o al hacer un cambio de escala, ya que se trata de un parametro que depende

fuertemente del equipo empleado y no del estado fisioldgico de las células.
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