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- N Resumo

Neste trabalho fol possivel estudar o cultivo em aitas densidades celulares
de E._coli fecombénaﬁié em bioreatores identificando importantes parémetros
cinéticos para as fases de crescimento celular e inducdo da proleina
recombinante. Foram estudadas diversas esiratégias de cultivo para obtencéo de
slevadas densidades celulares, no intuilo de desenvolver uma tecnologia de
fermentacio robusta gue permitisse: Elevados niveis de biomassa em peso saco
de células por litro; determinar as condigtes nufricionais gue permitem expresséo
da proteina de fusdo da ordem de 20% ou mais em fermeniacfes com alla
conceniracio de biomassa e determinar a melhor estratégia de fermentacéo para
atingir elevadas concentraces celulares, enfre as quais, balelada-alimentada com
cortes, batelada-alimentada ciclica em dois estagios e fermentacdes com recicio e
microfiliracdo. A cepa utilizada neste estudo foi a £._coli N-4830-1 transformada
com © plasmideo pHis. As fermentactes foram realizadas em bioreatores de
bancada de capacidade 0tit de 4,0 L e 12,0 L {(NBS e Inceltech). Foram medidas
as concentragbes de biomassa, glicose, acetato e proleina recombinante. Os
estudos cineticos das diferentes estratégias mostraram incrementos em biomassa
e em proteina de fusZo, sendo que o melhor resultado foi obtido para
fermentacBes com reciclo total de células, microfiltracdo do meio e alimentagéo
exponencial de nuirientes, as quais obtiveram produtividade celular igual a Pg =
8,437 g/l/h. A concentracio final em peso seco de células foi 173,8 g/L, com
porcentagem de expressdo da proteina de fusdo em 17,8%. OUs incrementos
obtidos em biomassa e em proleina de fusdo, em relacdo a batelada-alimentada
tradicional, foram respectivamente 341 % e 328 %. A iécnica mostrou-se
adequada para remocao de inibidores no meic de cultura permitindo maior
produtividade e, conseglentemente, maior crescimenio celular, sendo até 3.5

vezes superiores acs cultivos em batelada-alimentada tradicional.

Palavras-chave: cultivo em alla densidade celular; microfiltracgo, reciclo
de células, £. coli recombinante.



Abstract

This thesis studied submerged high celi-density cultures (HCDC) of

recombinant Escherichia coli identifying important kinelic parameters on

growth and production phases. Several sirategies to obtain HCDC were
studied aiming o develop a robust fermentation process that allowed: High
cell dry weight per liter; to determine the nutritional conditions to express the
fusion protein in levels up o 20% of fotal protein, and fo determine the best
fermentation technique to reach dry biomass concentration higher that 100,0 ¢/L.
The strain used in this work was E. coli N-4830-1 transformed with the plasmid
pHis. The fermentations were ran out in 4.0 L and 12.0 L bench-top bioreactors
{NES & Inceltech). Total protein concentration, recombinant protein concentration,
cell concentration, glucose concentration and acetate concentration were
analyzed. The kinefics studies demonstrated that biomass and fusion profein were
increased, however the best resulis were performed on a continuous fermentation
with microfiltration, total celi recycle and exponencial feading. The celi productivity
was Pg = 6,437 g/i/h, the final cell dry weight was 173,8 g/L and the
percentage of fusion protein was 17,8 % of total protein. The biomass and
fusion protein increase cobtained were, respectively, 341 % and 328 %,
comparing with fraditional fed-batch fermentation. This technique showed
appropriated fo remove inhibitors of the broth aliowing higher cell
concentration and, consequently, higher produciivity. In this type of culture
sirategy, the final cell concentration was 3.5 fold than one obtained in
traditional fed-batch.

Key words: High-cell-density cuitivations, microfiliration, cell recycle, recombinant
E. coli
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gradiente linear. Vazéc de alimentacdo 500 ml/h. Alimentacio
diluida: Extrato de levedura = 154 g/l e glicose = 3,18 g/l
Alimentac&o concentrada: Extrato de levedura = 11853 o/l ¢
ghcose = 1180 g/l. (A} ConcentracBc de glicose no
fermentador{g/L}, acelalo (g e pesoc seco (gf) versus fempo ()
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no gradients versus tempo (h), (D) Biomassa formada {(g) versus
glicose consumida (g). (E) Peso seco (g/l.) e expressio (%)e
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Figura VHL10 - Fermentac8o com reciclo folal de células acoplada
a sistema de microfitraciio com alimentacdo de nuilrentes com
gradienie linear. Vaz8o de alimentacdo 500 miMh. Alimentacio
diluida: Extrato de levedura = 154 g/l e glicose = 2,63 g/l
Alimentagac concenirada: Extrato de levedura = 120,0 g/L e glicose
= 166,80 g/l. (A) Conceniracéo de glicose no fermentador{g/l),
acetato {(g/L) e peso seco {(g/l) versus tempo (h) em fermeniacio
com cortes (com inducao), (B) Peso seco (g/l) ¢ expressio do
corpo de inclusgo (%) versus tempo (h), {C) Concentracio da
glicose no fermeniador, na saida do filiro & no gradiente versus
temnpo (h}, (D) Biomassa formada (g) versus glicose consumida {g),
(E)} Peso seco {g/L} e expressac (%) e Velocidade especifica de
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Figura VIli.11 Cinéticas de crescimento celular (g/l), de consumo
de glicose (g/L)}, de formacio de acefato (g/l) e concentracido
de glicose no filirado versus tempo (h). Fermenta¢ao com solucéaoc
de nutrientes composta por glicose 10% e exirato de levedura
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Figura VIIL12 Cinélicas de crescimento celular (g/L), de consumo
de glicose (g/l}), de formacdo de acetato (g/l) e concentracio
de glicose no filtrado versus tempo (h). Fermentagio com solucio
de nutrientes composta por giicose 10% e extrato de levedura

Figura VIIL13 - (A) Conceniragdo de glicose {g/l.), acetalo (g/l) e
peso seco {g/L) versus tempo de fermentacdo (h) em uma tipica
fermeniacdo em batelada alimentada para oblencio de insulina
recombinante, utilizando se £_coli. (B) Peso seco (g/l.) e biomassa
{g) versus tempo (h}. {C) Volume no fermentador versus tempo (h).
(D) Velocidade especifica de crescimento versus tempo (h). (E}
Fator de conversao Yxs (Jesiias/Gaiicese). (F) Estabilidade do

plasmiden versus 1empo (B} ... e
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INTRODUCAOC

Os progressos recentes em engenharia genética e biotecnologia permitem
a producaoc de proteinas recombinantes de alto valor agregado utilizando sistemas
de expressdo microbianos. No entanto, para produzir proteinas recombinanies
satisfatoriamente & preciso estabelecer uma integracio efetiva entre diversas
linhas de conhecimenio, entre elas a informacdo genética do microrganismo
hospedeiro, fisiclogia, caracteristicas fisico-quimicas da proleina e dos éacidos
nucléicos, da engenharia bioguimica entre outros (Georgiou e Valax, 1886).

Para um processo industrial recombinante, no qual o produto de interesse
encontra-se na forma de corpos de inclusdo, & preciso a obtencdc de altas
densidades celulares. Usuaimente utilizam-se estratégias de alimentacdo de
nutrientes para alcancar elevadas concentracbes celulares em fermentacbes
(Riesenberg e Guttke, 1988). A estratégia mais utilizada para aicancar aitas
densidades celulares € a utillizacdo do processo fermentaiive em batelada-
alimentada.

Essa tese de doutoramento foi realizada nas dependéncias da BIOMM
S/A, empresa de biotecnologia localizada em Montes Claros no estado de Minas
Gerals, em parceria com o Depariamenic de Processos Biotecnologicos da
Faculdade de Engenharia Quimica da Universidade Estadual de Campinas
{DPB/FEQ/UNICAMP) e teve o objetivo de estudar e desenvolver um processo
robusto para obtencdo de elevadas densidades celulares em fermentacbes
realizadas com Escherichia coli recombinante utilizando como modelo para
proteina recombinante, & pré-insulina humana (r-1H). Atualmente, o processc para
obtencio de proteinas recombinanies no centro de pesguisas da BIOMM S/A
utiliza a téchica de fermeniacio batelada-alimentada cu *fed-baich fermentation”.

Apesar da técnica de fermentacido em batelada alimentada conduzir a um

crescimento celular relativamente alio, situado entre 40-50 g/L. Este valor ainda
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estd aquém do crescimento maximo para culturas de E._coli., situado entre 180-
180 gfi (Nakanc st ai,., 19897, Riémnbegg e Guitke, 1899). A limitagdo no
crescimento em fermentactes batelada-alimentada pode ser resultado de diversos
fatores, dentre eles: a construgio do plasmideo, a cepa hospedeira utilizada, o
meio de pu?téva e a proteina recombinante. Porém o principal fator limitante &
creditado a0 acOmulo de produtos metabdlicos da fermentagio gue produzirem
efeitos inibitGrios, especialmente, o acetato. Duranie a fase de alimentacdo, um ou
mais nutrientes sdo continuamente adicionados ao fermentador em guantidades
limitantes para controlar as condicdes de cultivo, tais como acUmulo de
componentes tdxicos, metabolismo celular e disponibilidade de oxigénio (Yamané
e Shimizu, 1884). Como as taxas especificas de crescimento de culluras em
bateiada-alimeniada sdc geralmente mencres que 3 iaxa especifica de
crescimento maxima do microrganismo em questio, a célula cullivada sob essas
condicbes para alcancar altas densidades celulares temn um comportamento
metabdlico e fisiolégico diferente daquele observado em culturas a baixas
densidades celulares crescidas em frascos Erienmeyer. Essa diferenca
certamente influencia na estabilidade do plasmidec, na sinltese da proteina
recombinante, na eslabilidade da proteina recombinante e, aiém disso, esse
comportamento sugere gque © processo pode fer uma maior influéncia na
recuperacao do produto.

Este estudo visa o desenvolvimento de um processo robusto que propicie
maior produlividade para os processos fermentativos com £, coli recombinanie,
especificamente, para produgio em escala de um modeio de proleina, a pré-
insulina humana recombinante. Em bioprocessos utilizando microrganismos
recombinantes, os objetivos, em geral, s0: elevada estabilidade do plasmideo,
produtividade volumétrica aliada a baixos custos das matérias-primas utilizadas e
eficientes processos de purificacdo. Para alcancar esses objetivos, diferentes
métodos de cultivos foram realizados e serfo apresentados nesta {ese.

Os diferentes métodos de cullive estudados para obtencdo de elevadas
densidades celulares e producao de pro-insulina humana foram:

a) fermentacio em batelada-alimentada,

b) batelada-alimentada repetida com corles ou ciclica em um estagio,
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¢} fermentacio batelada-alimentada ciclica em dois estagios e,

d} fermentacdo com reciclo de células e microfiltracio do meio de
cultura.

Assim, concentrou-se o estudc em parémetros especificos tais como
crescimento celular, viabllidade, estabilidade do plasmideo, formacio do produio.
No intuito de utilizar os processos sstudados para a producio em escala, focou-se

na questdo do aumento de produtividade volumétrica para os diferentes métodos
de cultivo.
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CAPITULO |

OBJETIVO

O advenio da t{ecnologia recombinante confere a diversos
microrganismos, inclusive a bactéria Eschenichia coli a2 capacidade de produzir

produios de alto vaior agregado, entre eles a insulina humana recombinante. kEste
alto potencial reside na capacidade de produzir proteinas recombinantes a partir
de células reengenheiradas.

Producbes em larga escala de produtos terapéuficos recombinantes
necessitam de cultivo em altas densidades celulares para incrementar a biomassa
microbiana obtida e a formac¢do do produio em cuiltivos nos quais a proteina
recombinante & formada em compos de inclusdo. O principal objetive de
fermentacbes seja indusirial cu em fase de pesquisa e desenvolvimento &
maximizar a produtividade volumétrica (gL'h™") para obter a maior quantidade
possivel de produto em um dado volume tende um pericdo de tempo pré-
estabelecide. Sendo assim, altas densidades celulares tornam-se um pré-requisito
para elevadas produtividades. Os objetivos do presente estudo visam o
desenvolvimento de uma tecnologia de fermentacio robusta que permita:

a) Elevados niveis de biomassa em peso seco de células por lifro;

b) Determinar as condigbes nutricionais que permitem expresséo da
proteina de fusdo da ordem de 20% ou mais em fermentacdes com alta
concentracdo de biomassa;

c) Reduggo do tempo de fermentacdo, mantendo niveis elevados de
biomassa e expressiéo de modo fal a aumentar a produtividade do
fermentador.

d} Determinar a melhor estratégia de fermentacio para afingir elevadas
conceniracfes ceiulares, entre elas: fermentacao batelada-alimentada,
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fermentacéo batelada-alimentada com cores, fermentacfes balelada-

alimentada ciclicas e fermentacbes com reciclo e microfiltracio.

Para alcancar esles objetivos uma série de problemas que podem ocorrer

precisam ser estudados e solucionados:

1) Suprimento de quaniiiativos adequados de nuirientes a suspensdes
concentradas de biomassa;

2y Dificuidade em suprir oxigénic em gquantidades adequadas =&
concentractes elevadas de biomassa;

3) Estudo da estabilidade do plasmideo sob as condicBes de fermentacéo,
anies e durante a indugéo;

4} Adesao das células a superficie das membranas, com consegiienie
reducio do fluxo de filtracio e aumento da pressao;

5) Eferto do bombeamento sobre a integridade celular e o cisalhamento
das células;

B) Limitaghes na conceniracio de oxigénio e manutencao da temperatura
durante a fase de bombeamento;

7} Estudo da influéneia do fator de diluicio sobre o crescimento celular;

8) Estudo sobre a composicéo da solucio de alimentacio antes e duranie
a inducdo com a finalidade de obter maior expressac da proteina
recombinante;

9) Minimizar as perdas de nutrientes pela microfiltracio;
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CAPITULD 1

FUNDAMENTACAO TEORICA

.1 ~ Escherichia coli

Até meados dos anos setenta, a Escherchia _coli ndo tinha grande

importancia industrial. Com ¢ advento da tecnologia do DNA recombinante, essa
perspectiva mudou, principaimente, porgue grande parte desta tecnologia foi
desenvolvida com esiudos utiizandp este microrganismo, seus fagos e
piasmiceos. |

A E. coli € o microrganismo mais bem estudado e explorado na atualidade.
O profundo conhecimento da sua fisiologia e organizaggo genética permitiv que
fossem desenvolvidas e aprimoradas diversas técnicas de manipulacdo genética.
Genes esfranhos ac seu genoma podem lhe ser introduzidos em plasmideos e

fagos ou até no seu proprio genoma com relativa facilidade e previsibilidade.

11.1.1 - Estabilidade do plasmideo

A produtividade de um bioreator contendo cepas recombinantes @ afetada
pela taxa em que as células sem plasmideo séc geradas e propagadas. Este
fendmeno foi observado por muitos pesquisadores e € responsavel por
dificuldades no escalonamento requerido para a comercializacdo de produfos
recombinantes (Kumar et al, 1991).

A perda de plasmideos por distibuicBo defeiluosa dos mesmos enfre
células filhas durante a divisdo celular é chamada de instabilidade segregativa.
8
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Outra fonte de instabilidade é originada de mudancgas estruturais como mutacio
pontual, deleclo, insergdo e arranjo do DNA do plasmidec. Este tipo de
insiabilidade recebe o nome de insiabilidade sstutural. As células re;suiiaﬁtess
sem plasmideo ou alteradas estruturalmente, s2o improdutivas (Summers, 1981 &

contribuem para uma menor produtividade do processo.

No intuito de aumentar a esiabilidade do plasmideo, algumas esiratégias
s80 adotadas e podem ser chamadas de métodos seletivos. Estes métodos
incluem a manutencio da pressdo seletiva por incorporacéo de antibidticos no
meio de culiura, complementacao de awwptrofia no microorganismo hospedeiro,
por incorporacao de vetores plasmidiais de marcadores auxotrdficos, represséo de

fagos lisogénicos e incorporacio de proteinas ou RNA suicidas.

MNeste estudo a cepa ulilizada & resistente a fetraciclina e auxotrdfica para

trés aminoacidos, sendo eles, a histidina (His), a valina (Val) e a Iscleucina {Iso).

11.1.2 — Principais aspectos para expressio de genes recombinates em E.

coli

A expressdo de genes heterdlogos @ influenciada por diversos fatores
dentre os quais destacam-se a estabilidade do plasmideo, o nimero de copias do
plasmideo, a forca do promotor, a estabilidade do mRNA, a eficiéncia de
transcricdo e ifraduc8Bo, as modificacfes pés-traducionais, a estabilidade e a
solubllidade da proteina recombinante, bem como a célula hospedeira ¢ as
condigdes de cultivo. (Sawers e Jarsch, 1996).

Processos recombinantes objetivando elevadas guaniidades de proteina
recombinante sio baseados em sistemas de expressdo forles, os quais sdo
regulados ao nivel da transcricao e utilizam promotores de inducio tais como P,
AP e APgr ou o promotor da T7 RNA polimerase (Swartz, 1896; Vicent at al., 1899).
Alguns sistemas de producéo de proleinas recombinantes utilizam a inducio da
oroteina recombinante apds uma fase de crescimento celular durante a qual 2
formacao do produto & nula ou muito baixa (Lin, 2000). Depois de acionado o sinal
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de inducgdo, a taxa especifica de producio alcanca ¢ seu valor maximo por um
periodo curlo de tempo & a sintese do produto continua por algumas horas. Isto é
suficiente para gue a proteina recombinante seja parte significativa da proteina
celular. kEssa elevada sintese da proteina heterdloga também afeta o metabolismo
ceniral, o que eventualimente pode resultar em um actmulo de acetato (Shimizu et
al., 1988; Sesger et al,, 1995).

As condicbes ambieniais para a culiura de microrganismos s30 um ponio
importante para o sucesso de bioprocessos. A limitacao de nutrienies gera siress
nas bactérias, levandc ao aumento de células desprovidas de plasmideos. Varios
relatos indicam que a limitacdo de carbono, nitrogénio, fosforo e outros elementos
podem ser prejudiciais 4 estabilidade do plasmideo {Lima, 1983). A instabilidade
em condicdes nufricionais limitantes pode ccasionar uma redugdo do nimero de
chplas do plasmideo, pois este & particularmente afetado pela limitacdo de fosforo
e magnésio no meic de fermentacdo, enquanto gque a limitagdo de glicose &
amdnia leva a um aumento no namero de copias do plasmideo (Lima, 1993). Em
geral, observa-se que a ulllizacio de meio de cultura complexo, por exemplo, meic
Jung, favorece a estabilizacéo do nimero de copias do plasmidec.

O efelio da temperatura na producdo de proieinas recombinantes
necessita de maiores investigacbes, pois afeta a estabilidade e o namero de
copias do plasmideo. O nivel de oxigénic no meio tem iguaimente grande efeilo no
metabolismo dos microrganismos. De um modo geral, a perda do plasmideo
aumenta com a diminuicao da taxa de oxigenacdo. Um aumento na taxa de perda
do plasmideo pode ser a principal causa para a instabilidade (Kumar ot al, 1681)

1i1.1.3 - Formacéao de acido acético em E, coli

A formacao de acido acético em fermentacbes de Escherichia coli tem

sido estudada por diversos pesquisadores. Este acido € produzido em culturas de
células com altas densidades, inibe o crescimento celuiar e a sintese da proteina
recombinante (Seeger ef al., 1885; Shimizu et al., 1988). O acetato é produzido
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quando a E coli é crescida sob condiches anaerdbicas ou em condigdes limitantes
de oxigénio, porém cultivos de E£_coli em presenca de excesso de glicose, mesmo
gue em condigBes de aerobiose podemn produzir acetato. (Luli e Strohl, 1890;
Holms e el-Mansi, 1988, Kiemann e Strohi, 1894).

O acetato é produzido guando o fluxo de carbono pelo caminho
_metabdlico principal excede a demanda biosintética e a capacidade de geragdo de
energia da célula (Holms, 1986; Holms e el-Mansi, 1988, Lee, 1896, Nakano et al.,
1997). Concentracdes de acetafc acima de 50 g/l reduzem a faxa de
grescimento, o rendimenio em biomassa & a maxima concentragéo atingive!l em
cultivos em aitas densidades celulares {(Luli e Strohl, 1990, Hoims e el-
Mansi 1988). Alem disso, 0 acelato tem efeilo deleterio maior em culluras
recombinanies que em culturas ndo recombinantes (Koh &i al., 1992) e a producéo
de proteinas recombinanies & significativamente reduzida peio seu acumulo
{Shimizu et al, 1992; MacDonald & Neway, 1990}

A formacdo de acetato, bem como, sua atividade inibidora tem sido
avitada com sucesso pelo controle da concentragao da fonte de carbono no caldo
fermentative a niveis limitantes utilizando estraiégias, tais como: a) alimentacéo
exponencial de nutrientes (Yoon et al., 1984), b) conirole da concentragdo de
oxigénio dissolvido (Konstantinov et al., 1980), c¢) peloc monitoramento da
concentracio da fonte de carbono (Luli e Strohi, 1990, Shimizu et al., 1982; Tumer
et al., 1994) e do acetalc (Shimizu et al., 1988). Sob limitagdo da fonte de carbono,
n&éo apenas a formacdo de acetato € suprimida comc as células também
assimilam o acido acético e o converlem em massa celular, resultando em baixas
concentracdes (Shimizu et al., 1992, 1988; Tumer et al., 1994).
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1.2 — Insulina Humana

A insuling humana € produzida nas células B-pancredficas localizadas
dentro do conjunto de células de 100 a 200 um conhecidos como lihotas de
Langerhans. Estes conjunios de células estic dispersos no interior do pancreas
de diversos vertebrados superiores, chegando 2 cerca de 15% da massa do 6rgdo
{Steiner et al., 1985). A insulina tem sido isclada de diferenies espécies de
vertebrados, sendo gue em fodos eles, a moiécula é formada de duas cadeias
polipeptidicas (A e B) ligadas por pontes dissuifidricas.

Como muitos hormonios protéicos, a insulina humana, é sintetizada como
umma proteina precursora malor que a proteoliticamente clivada para gerar o
horménio ativo. Deste modo, a insulina € produzida sob a forma de um Unico
polipeptidic, a pré-pro-insulina, com cadeia de 100 aminoacidos. Os vinte
primeiros aminoacidos formam o peptideo sinal cu seqiiéncia pré da proteina e
tem a fungao de facilitar a entrada da mesma no reticulo endoplasmatico rugoso.
Durante este processc, o peptideo sinal é separado da proteina, resultando na
formacao da pré-insulina (Figura 1l1.1). A molécula resultante € a percursora da
insulina, na gual as cadeias A (21 aminoacidos) e B (30 aminoacidos) estao ligada
pelo peptideo conectante C (35 aminoécidos). Esta adquire sua conformacado com
a formacd@o de duas pontes dissulfidricas e é transportada para o aparelho de
Golgi, onde vai ser empacoiada em granulos de estoque. Durante a formacac e a
maturacdo dos granulos secretdrios, a pré-insulina € clivada por enzimas
protecliticas do tipo da tripsina e da carboxipeptidase B, resultando na liberacio
do peptideo C. As cadeias A e B, a partir deste momento, estio ligada enire si por
pontes dissulfidricas, possuindo também uma outra ponte interna na cadeia A,
formando a moiécula de insulina.
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Figura Hii.1 ~ Molécula de pré-insuling Humana

H1.3 — Cultivo microbiano em altss densidades celulares

Cultivos microbianos em altas densidades sfo requeridos para
incrementar as producbes de biomassa e de formacao do produto, ou seja, a0
alguns dos pré-requisitos para alta produtividade. Normalmente, altas
conceniragdes celulares sfo obtidas em culiuras submersas e as esiratégias
utiizadas incluem a ufilizacde de cepas melhoradas, uso de diferentes
configuracdes de bioreatores e a utilizacde de diferentes estratégias de culiivo,
(Riesenberg e Guthke, 1999).

As primeiras culturas com elevada densidade foram estudadas para
leveduras, cujo interesse variou entre produgao de biomassa, producio de etanol
e ou de proieinas de interesse. Com a descoberia e desenvolvimento da
tecnologia para produgéo de antibidticos, diversas culiuras de mesdfilos foram
desenvolvidas, como por exemplo, o© desenvolvimenic do cultive de
streptomycetes garantindo alta produtividade (Suzuki et al., 1887).

Os processos de cultive em larga escala e o advento da tecnologia do
DNA recombinante tomaram possivel 2 producio de proteinas de zlto valor
agregado em diversos tipos de hospedeiros, destacando-se dentre sles a
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Escherichia coli. Devido ao falo de sua fisiclogia e sua genética molecular serem

bem determinadas, a £ cofl formou-se a pioneira em cultivos a elevadas
concentractes celulares. Diversas revisBes, tais como Riesenberg et al. (1881),
Klemann e Strolh (1984) e Lee (1896) sBo encontradas na literatura que sintetizam
os recentes avancos em areas que englobam desde estratégias moleculares em
conjuntc com tecnclogia de fermentacao para obtencéo de alfas concentracbes de
biomassa. A

Krahe et al. (1998) e Holst et al. {1997) demonstraram gue é possivel
trabalhar com microorganismos extremdfiios em allas concentragbes celulares,
aumentando as possibilidades de pesquisas € producdo de novos farmacos. A
utilizacdc desies microorganismos  exiremdfilos com  elevado potencial
bictecnolégico requer bastanie pesguisa basica para isolamento e cultivo no intuilo

de obler altas concentractes de biomassa ou novos produtos.

Em termos de configuracgo, os tipos de bioreatores usuaimente
empregados neste tipo de cultivo incluem os tradicionais reatores de tangue
agitados (STR) com instrumeniacBo e sistema de alimentacdo de nutrientes
usuais, reatores STR com retencao de células interna ou externamente, reatores
de membrana de didlise, reatores gas-ift, entre outros.

Os reatores de tanque agitados sdc os mais amplamente utilizados, além
de serem mecanicamente conhecidos e bem definidos. Por esses motivos s80
utilizados para fermentacOes robustas em larga-escala, nas quais os subprodutos
nomalmente se acumulam em niveis inibitérios.

O cultivo de Escherichia coli € ¢ sistema procaribtico largamente utilizado

para sintese de proteinas heterdlogas. Uma vez gue o sistema de expressao
esteja construido, a producio de proteinas recombinantes pode ser melhorada
pelo aumento da gquantidade de proteina por célula por unidade de tempo
{produtividade especifica) ou pelo aumento da concentracdo celular por unidade
de tempo (produtividade celular), sendo que a primeira € muito dificil de variar,
pois depende das caracteristicas genéticas da cepa hospedeira e dos plasmideos
nela inseridos. As proteinas recombinantes t&m sido importantes na producio de
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compostos farmacéuticos, além disso, esse mercado tem crescido entre 52 15 %
ao ano (Lee, 1998).

Fermentacdes continuas, ‘bateiada e batelada-alimentada s8o os
principais modos para o cultive de células microbianas com altas densidades. A
producao de proteinas recombinantes para uso terapéutico nas quais as regras de
boas praticas de fabricacdo requerem alla qualidade de produto final e
reprodutibilidade de processamento, tem ulilizado largamente fermentagbes em
batelada alimentada no intuito de atingir alta densidade celular (HCDC - High Celi
Density Culture) aumentando a produtividade do sistema levando a baixos
investimenios e cusfos de produgdo. Geralmente, fermentacbes em batelada
alimeniada alcancam concentracbes superiores a 50,0 g/l de peso seco de
células (Yee e Blanch {(1992) e Riesenberg et al. {1891}).

1.4 — Fermentacio Batelada-alimentada

Técnicas para o cultivo de Lscherichia coli a alias densidades celulares

tem sido desenvolvidas para aumentar a produtividade e, tambem, para promover
vantagens no processo tais como:

- reduzir o volume da cultura,

- methorar o processo de recuperagao das proieinas,
- reduzir o consumo de agua,

- reduzir o consumo de matéria-prima,

- reduzir os custos de producdo e

- reduzir os investimentos em equipamentos.

O processo fermentativo em batelada alimentada é definido como uma
técnica na gual um ou mais nuirientes sao adicionados ao fermentador durante o
cultivo e em gue os produtos al permanecem até o final da fermentacao.

Os processos em batelada alimentada s8c os mals ulilizados para
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obtencio de alias densidades celulares. Essas culturas utilizam inéculos obtidos
com elevadas faxas especificas de crescimento que sdo susientadas por
nutrientes que podem estar presenies no fermentador. Varios regimes de
alimeniacBo de nutrienies podem ser ulllizados até que a fermentacio se
complete. Concentracbes celulares entre 45,0 e 55,0 g/l {pesc seco) podem ser
rotineiramente oblidas em fermentacdes batelada alimentada tanio para E_coll
recombinantes quanto n&o recombinantes, Yee e Blanch (1962) e Riesenberg st
al. (1981).

O desenvolvimenio de processos fermentativos em batelada alimentada
tem liderado o aumenic da produtividade de varias proteinas e produtos néo
protéicos tais como aminodcidos e poli{3-hidroxibutirato), Lee e Chang (1985).
Contudo, esta técnica apresenta diversas limitactes incluindo:

a) limitac&o pela capacidade de transferéncia de oxigénio,
b) formacgao de produtos metabdlicos secundarios inibitorios e
¢) dissipacéo limitada do calor gerado.

A inibicdo do crescimenio celular pode ocorrer quando algumas
substancias, incluindo fontes de carbono e nifrogénio, encontram-se acima de
certos valores, explicando porgue o simples aumento da concentracio dos
nufrientes nos meios de cultura em batelada néo significa aumento no rendimento
para aiias conceniragdes celulares. Riesenberg (1991) apreseniou conceniracbes
inibitérias para o crescmento celular de Escherichia coli de diferentes nuirientes,
enire eles, glicose (50,0 g/L), aménia (3,0 g/L), ferro {1,15 g/L), magneésio (8,7 g/L},
fosforo (10,0 g/L) e zinco (0,04 gfl). No intuito de evitar 2 acdo inibitoria do
excesso de nufrientes, as culiuras em batelada alimentada iniciam com

conceniracdes bem abaixo dos valores inibitérios e a adicdo de nufrientes é
realizada na medida gue for necessaria para a manutencio ou aumento das taxas
de crascimento.
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.4.1 — Desenvolvimento de meios de culturz para fermentacio em batelada
alimentads

Existern trés tipos de meic de cultura: definidos, complexos & semi-
definidos. Os meios de culluras definidos geralmente sac os mais ulilizados em
fermentacéo balelada-alimentada, pois os nulrientes sio conhecidos e podem ser
controlados durante o cultivo, além disso, facilitam o processo de recuperacao de
proteinas recombinantes (downstream). Contudo esfe tipo de meio s6 pode ser
ytilizado em culturas de celulas protofréficas. Para o crescimento celular aicancar
altas densidades, é necessario desenvolver um meio de cultura balanceado gue
contenha iodos nulrientes necessarios para suporiar 8 concentragdo celular
desejada, evitando inibicdes por altas concentracbes de algum nutriente, ou o
inverso, a falta de crescimento devido 2 auséncia de algum elemento essencial ao
metabolismo celular. Também & desejavel que a solucao de alimentacac que sera
adicionada ao meic de cultura inicial seja a mais simples possivel. Hidréxido de
amdnic é freqlientemente ulilizado como fonie de nitrogénio em fermentagdes
batelada alimentada porgue pode ser utilizado também para © controle de pH do
cultivo. Para desenvolver este tipo de meio a abordagem geralmente utilizada é a
gconsideragdc da composicdo massica das células e dos coeficientes de
rendimenio de cada componente do meio. Riesenberg et al (1991) desenvolveu
um meio de cultura definido, no qual a glicose, a amdnia e © Mmagnésio sac meio
inicial em separado, e o utilizou para cultivos em batelada alimentada que
alcancaram 110 g/L. células de £, colj TG1.

Em meios de culiura semi-definidos & complexos, nos guais encontram-se
nutrientes como exirato de levedura e peptonas, a composicio pode variar em
quantidade e gualidade dificultando a reprodutibilidade das fermentagdes. Porém,
em algumas cuituras & necessario a utilizacéo de meios compiexos para estimular
a formacao do produtc efou o crescimento celular, principaimente se as cepas
utilizadas forem auxotrdficas. O desenvolvimento de meios complexos ou semi-
definidos s&o realizados de maneira empirica e/ou com planejamento experimental
entre algumas substincias contidas no meio de fermeniacdo. A ofimizacio de
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quaiquer meio de fermentacdo é um trabalho intensivo, demandando uma série de

combinactes de nuirientes que devem ser {estadas.

ii.4.2 — Concentracio celular maxima para cultivo de Escherichia coli

Diversos célculos foram realizados para estimar a conceniracdo celular

maxima obfida em fermeniador para culiuras de Escherchia coli. Marki et al

{1993) calculou gue em culiura bem compactadas com células de 3,0 pm de
comprimento & 1,0 ym de didmetro, apenas 25 % da culura poderia ser meio de
cultura, Considerando que o peso seco de células estd entre 20 e 25 % do peso
umido e que a densidade do caldo fermentativo € proxima a da agua, segundo ele,
a méaxima concentracac de células para culturas de £ coli estéd enire 16800 e
200,0 g/L de peso seco de células.

A concentracido maxima de ceélulas parece razoave! quando os maiores
valores encontrados para cultura de E. colf encontram-se em 180,0 g/l de peso
seco para cultura cepa E. coli K12 em reator com didlise utilizando como glicose
como fonte de carbono e 190,0 g/l ulilizando glicerol como fonte de carbono
(Nakano et al., 1997), 174,0 g/L. para cultivo de £._cofi W3110 em reator com
didlise (Marlkk, 1983) e 1754 g/l de peso secc de células para £ colf
recombinante produzindo poli(3-hidroxibutirato) ( Lee et al., 1894). A viscosidade
do meic aumenta rapidamente quando a conceniracio celular excede 2000 g/l e
o caldo ceiular diminui bastante sua fluidez em valores acima de 220,0 ¢/L (Mori et
al, 1979}, corroborando a teoria que ¢ concentracéo celular maxima atinge valores
de 200,0 g/L.
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iil.4.3 — Principais problemas para o cultivo em batelada alimentada de
Escherichia coli

Alguns parémefros séo importanies para 0 bom andamento de um culiivo a
altas densidades celulares, entre eles temperatura de cultivo, taxa especifica de
crescimento celular e demanda de oxigénio dissolvido no meio de fermentacio. A
seguir, 0$ principais par@metros serao abordados, e os problemas e solugdes
relacionados a eles serio comentados.

Diversos produtos metabdlicos secundarios s8o formados durante um
cullive de Eschernichia cofi, alguns deles tem efeitos toxicos expressivos quando

atingem delerminadas concentragfes no meio de cultura. O acetalo é o metabdlito
que apresenta um dos maiores efeilos tdxicos e é produzido quando a £ cofi é
crescida em condicdes anaerdbicas ou em condicbes limitantes de oxigénio, e em
condicbes aerdbicas desde que na presenca de excesso de glicose. O acetato &
produzido quando o fluxo de carbono para o caminho metabdiico central excede a
demanda biossintética e a capacidade de geracdo de energia da célula, saturando
o ciclo tricarboxilico efou a cadeia de fransporte de elétrons (Lee, 1998).

Diversos autores, enire eles Luli e Strohl (19980), Holms et al. (1988),
Kilemann e Strohl (1994), Carlsen et al (1990), Han et al. {(1991), reportaram que
altas concentragles de acetato, isto &, valores acima de 5,0 g/L reduzem o©
crescimento celular, o rendimento em biomassa e a maxima concentracéo celular
atingivel em cuituras com allas densidades celulares. Além disso, foi demonsirado
gque o acetato tem efeito deletério maior em culiuras de E._coli recombinantes gue
em culturas nao-recombinantes e que a produgado de produios recombinantes é
significativamente afetada pelo acémulc de acetato. Mesmo assim, o mecanismo
exato deste efeilo prejudicial ndo foi elucidado, é possivel gue o acetato reprima a
sintese do DNA, do RNA, de profeinas ou lipideos {Lee, 1998).

O efeito prejudicial do aceilaio & exacerbado pelo acimulc de sais
resultantes da adicdo de acido e bases utilizados para ¢ controle do pH. Em geral,
a formacdo de acetaio depende do meio de culfura utilizado e da taxa especifica
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de crescimento. Exemplificando, em meios complexos e semi-definidos, o acetato
& formado quando a taxa especifica de crescimento excede 0,20 h'.(Paaime et al,
1880; Kiemann e Strohl, 1994; Meyer e Fieschter, 1985). Ja em meio definido, o
acetaio & formado qaéﬂde a taxa especifica de crescimento excede 0,14 K’
(Fieschko e Ritsch, 1986). Porém, a taxa especifica de crescimento critica para a
formacio de acelato varia com o tipo de meio de cultura ulilizado & com as
diferentes cepas e plasmideocs para um sistema de producio heterdloge.

Em culturas paré obtencdo de altas densidades celular, tais como a
batelada—alimentada, a producdo de acefatc & maior gue em processos em
batelada devido ac maior tempo de cultivo (Lee, 1886). Diversas estratégias para
minimizar & formacBo de acelatc em culturas em balelada-alimentada pelo
contole da taxa especifica de crescimento da cultura foram desenvolvidas. A
maneira mais eficienie de controlar a taxa especifica de crescimento & limitar os
nutrientes necessarios ao crescimento celular, seja a fonte de carbono ou
nitrogénio {(Riesenberg et al., 1891; Paalme et al, 1990; Yoon et ai, 1994;
Klemann e Strohl, 1984)

Em uma abordagem diferente, a concentracdo de acefato pode ser
reduzida pela remoc¢8o do meio de cultura “in sity” utilizando dialise, microfiltracdo
(Landwall e Holme, 1877) efou reciclo de células para o fermentador (Lee e
Chang, 1989). Essa abordagem que tem processos mais dificeis de operar e
escalonar, serd melhor detalhada nos proximos capitulos desta tese.

Alteracbes na composicdo do meio de cultura, principaimente na fonie de
carbonoc utillizada para o cullivo celular podem influenciar na minimizacéc da
formacao de acetato. Holms (1988) e Korz et al (1995) substituiram a glicose por
glicerol, como fonie de carbono, e obtiveram como resuliado concentraches
celulares finais elevadas e reducio na taxa de formacdo de acetalo. Este
comportamento pode ser explicado pela menor taxa de transporie do glicerol para
o interior da ceélula, se comparada a glicose, reduzindo o fluxo de carbono para a
glicolise, o que resulta em menor taxa de formacido deste metabdlito (Holms, 1986;
Korz et al., 1995)}). Contudo esia fonte de carbono ndo & largamente ufilizada para
o cultivo de £, colf devido ao seu custo.
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Alguns autores, entre eles, Han et al {1993}, descreveram que 2 adicdo de
determinados aminoécidos, como glicina e metionina, pode aliviar os efeifos
prejudiciais do acetlato e melhorar a expresséo de proteinas recombinantes.

Cutra importante variavel que pode ser ulilizada para o controle do
metabolismo celular & a temperatura de cultivo. A temperatura ideal para o cullive
da Escherichia coli € 37 *C, com a diminuicdo deste valor para 30 °C, reduz-se a

capacidade de consumo de nulrentes, bem como a taxa especifica de
crescimento, minimizando os efeitos idxicos dos produtos metabdlicos
secundarios, a geracdo de calor pelo metabolismo e a demanda de oxigénio. Este
Ultimo aspeclo pode pemmitir a oblencBo de elevadas densidades celulares

reduzindo a necessidade de enriquecer o ar com oxigénio puro.

Além disso, diversos processos de obtencdo de proteinas recombinantes
utilizarn promotores alivados pela temperatura, ac operar-se o cultivo a baixas
temperaiuras evila-se a formacgao de corpos de inciusdo antes de obfer-se a
concentracio celular desejada. Frente a essas vantagens muitos autores foram
persuadidos a realizar suas fermentagbes com batelada-alimentada a
temperaturas mais baixas que a temperatura olima de crescimenio £ coli (
MacDonald e Neway, 1980; Riesenberg et al., 1991; Lee e Chang, 1989; Korz et
al., 1995)

A oxigenagdo no meio de cultura toma-se limitante em cuituras com altas
densidades celulares devido, principalmente, a baixa solubiiidade do oxigénio em
agua e a elevada concentragio celular que exige aitza demanda de oxigénio. A
solubilidade do oxigénio em agua a 25 °C ¢ 1 aim é aproximadamente 8,0 mg/l.,
mas o suprimento de oxigénic pode ser incrementado com ¢ aumento do fluxo de
ar ou com ¢ aumento da velocidade de agitag@o. Em cultivos com alta densidade
celular € comum a utilizacdo do enriguecimento do ar com oxigénio puro para
prevenir limitacbes pelo oxigénio dissolvido no meio. Porém, essa estratégia traz
algumas desvaniagens, entre elas, o aumento significativo no custo de producio,
pois exige-se um sofisticade sistema de seguranca. Alguns pesquisadores
realizaram cultivos sob condigdes pressurizadas no inluito de aumentar a
solubilidade do oxigénio no meio de cultura (Matsui et al, 1989 e Strandberg e
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Enfors, 1891), porém a pressdes parciais acima de 0,4 atm, o gas carbdnico
expelido pela fermentacio pode ser solubilizado e aumentar & concentrag8o de
acido acético no meio causando efeitos deletérios a culiura.

Como a demanda de oxigénio, o consumgo de nutrientes, a capacidade de
producio da proieina recombinante pelo microrganismo depende da laxa de
crescimento, as estratégias apresentadas acima devem ser combinadas para a
oblencdo de alias concentracbes celulares em  diferenies processos,
principaimente, em cultivos realizados com batelada-alimentada. Deve-se salientar
gue o desenvolvimento do processo batelada-alimentada € normalmenie realizado
de forma empirica & é resuliade da combinacac de diferentes esiratégias de
controle das variavels operacionzais da fermentacio. Em escala industrial, essas
informactes quase sempre sdo determinanies da viabilidade da producio e
constituem segredo industrial e dificiimente sao divuigadas.

A geracao de calor metabdlico em fermentagtes em batelada-alimentada
ou rultivos com elevadas concentracbes celulares pode ser um problema,
especialmente para cullivos em larga escala, nos quais ocorre uma reducdo da
relacdo enire a superficie da jagueta de resfriamento e o volume do fermentador.
As maiores fontes de calor sdo a agitacdc mecanica e o calor metabdlico das
células e esses problemas podem ser parciaimente resolvidos reduzindo a taxa de
crescimento especifica.
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.44 — Estratégias para cultive de Escherichia coli em fermentacbes

bafeiada-plimeniada

O método para adicio de nutrentes € um fator ¢ritico para o sucesso de
fermentacbes batelada-alimentada para cultivo de altas densidades celulares, pols
.afeta a concentraclo maxima de células atingivel, a produtividade celular e a
formacao do produto (Jung et al., 1988). Normalmente as fermentacdes batelada-
alimentada s8c conduzidas limitando-se uma das fontes de nuirientes,

principaimente a de carbono.

Diversas estratéglas de alimentacBo para fermeniagfes batelada-
alimentada podem ser utilizadas para alcancar elevadas concentracfes celulares,
entre elas:

i} taxa de alimentacdo constante de nutrientes (Markl et al., 1983; Jung
et al., 1988);

i) taxa de alimeniacic de nutrientes incrementada gradualmente
{Konstantinov et al, 1991; Paalme et al, 1990;

iy taxa de alimentacdc de nutrientes exponencial (Yoon et al., 1994;
Jung et al.,1988; Yee e Blanch, 1993).

Na alimentac@o de nutrientes com taxa constante, a solucdo de nutrientes
concentrada & adicionada ao fermentador a uma taxa pré-determinada. Neste tipo
de esfratégia, a taxa especifica de crescimento (u) decresce continuamente devido
tanto ao aumento de volume da cultura e da concentragdo celular no fermentador.
Observa-se também que o incremento da concentracBo celular diminui com o
decorrer do tempo {Lee, 1996).

Estratégias que utilizam o incremento gradual da taxa de alimentagdo de
nutrientes podem alingir maiores conceniracdes celulares que aquelas obtidas
com taxas constantes, devido ao suprimento de maiores guantidades de nufrienies
para conceniracbes celulares maiores. A cultura pode crescer exponenciaimente
durante todo o periodo de cullivo se a taxa de alimentacio do substralo limitanie é

21



Capitulo 1l

Fundamentacfo {edrica

adicionada em proporcéo ao crescimento celular (Lee, 19986).

O aumento da taxa de alimentacdo de nuirientes de forma expeaéncéa% fol
desenvoivido de forma a manter a taxa especifica de crescimento constanie. Este
tio de estratégia também tem a vantagem de minimizar a formacéo de acstalo
controlando a taxa de crescimento especifica abaixo de valores gue pm@éséem a
formacao do acetato.

A taxa de alimentacdc gue permile o crescimento celular com iaxa
especifica de crescimenio constanie pode ser calculada usando as equaghes
apresentadas abaixo, que sdo derivadas de um simples balanco de massa
assumindo um rendimento constanite de células com base no substraio (Lee,
1996).

M . (n.1)
L H
=+ X (1) V(1) (liL.2)
xfs
=t x () Vo) explu -1)] (1.3)
xfs
Sendo: M, - taxa massica de alimentacdo da fonte de carbono (gh™),

F - taxa de alimentacao (Lh™),
S — concentracao da solugo de alimentacao {gL™",

Yws — rendimento celular com base na fonte de carbono
(Gesiuia/ Dsubst),

u — taxa especifica de crescimento (h™),
m ~ coeficiente de manutencio (Usussyosisaht™ )
x - concentracio celular (geawel ™)

Y — volume da cultura (L),
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{—tempo de cultura (h)

Aiimentacdo exponencial de nutnentes & um mélodo simpies, mas
bastanie eficaz para o alcance de slevadas densidades celulares em cultura de
cepas de £ coli recombinanies ou ndo-recombinantes, pois a laxa especifica de
crescimento & mantida em valores entre 0,10 e 0,30 b, suficiente para evitar a
formacio de acetalo. Korz et al {1995) atingiu concentractes celulares de 1280
g/l e 1480 g/l. de peso seco, utilizando alimeniacdo exponencial de glicose e
glicerol como substratos respectivamente.

Estratégias mais sofisticadas para alimentacdc de nutrientes foram
desenvolvidas utilizando esquemas de conirole indirelos acoplados a
monitoramento de varios parametros fisicos das fermentacdes, lais como pH {Lee
e Chang, 1993; Lee et al., 1994; Mizutani et al., 1888), oxigénio dissolvido (Mori et
al., 1979} e evolugdo da taxa de emissio de CO, (Paaime et al, 1990).

O método DO-stat &€ baseado na medida do oxigénic dissolvido no meio
de fermentacdo. E sabido que, na auséncia de substrato no meio de cultura hd um
rapido aumento no valor na concentracdo do oxigénio dissolvido, essa medida
acionara automaticamente a adicdo de nuirientes, mantendo a concentracao do
substrato limitante, ou sela, guando o DO aumenta acima de um valor pré-
determinado. Esse método DO-stat balanceado garanite gue o suprimenio de
oxigénio e substrato, prevenindo excesso de nutriente no meio de cultura, controle
a taxa especifica de crescimento e, por conseqiéncia, evite a formacdo de
produtos metabolicos. Porém, este € um método utilizado principalmente em
fermentagbes cujo meio de cultura seja definido. A mudanca na concentracdo de
oxigénio dissolvido (DO) & menor em fermentagbes utilizando meios de cultura
complexo ou semi-definido. Os meios de culfura compiexos e semi-definidos
contém substratos complexos de carbonc e nitrogénio gue sero metabolizados
conjuntamente com ¢ substrato limitante. Isto &, as células metabolizarc os
substratos compiexocs na auséncia do carbohidrato limitante, reduzindo o efeifo na
concentracdo de oxigénio dissolvido.

A segunda alternativa utilizando esquema de controle indireto, o pH-siat, é
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baseada na observacdo de que o pH da cultura sofre mudancas no momento em
que a principal fonte de carbono esgota-se. Quando a fonte de carbono &
exaurida, o pH tende a aumentar devido, principalmente, a §§bera§é@ de ions
amdnia pelas celulas, como resuliado do metabolismo dos composios complexcs
no meio. Sendo assim, este tipo de controle deve ser ulilizado em fermentacbes

em qgue o meio de cullura ulilizado seja semi-definido ou complexo.

Os cullivos de £, coli produzem CO, durante o crescimenio ¢ a taxa de
evolucdo de CO; é proporcional a taxa de consumo do subsirato. Analogamente
ao DO-stat e ao pH-stal, a laxa de evolucdo de CO, pode ser calculado pela
conceniracdo de CO; no gas de saida do fermentador e ulilizado para o controle
da adicdo de nutrientes.

Mais recentemente, alguns pesquisadores tém utilizado métodos diretos
para o confrole da adicac de nuirientes gue consistern em sensores on-line para
medidas de concentracio do subsirato limitante que € ajusiade a um valor pré-
determinado. Essa esfratégia tem permitido ¢ controle mais apurado da faxa
especifica de crescimento.

A seguir, na Tabela lil.1, enconfra-se o0s principais sistemas de
alimentacdo de nutrientes utilizados para fermentactes batelada-alimentada para
o cultivo de £_coli,
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Tabela 1.1 — Métodos de adico de nutrientes para culturas em fermentacdes
batelada-glimentada.

Principals mélodos de glimentacio de nutrienies pars cullives em hatelads alimentada

Sem “Feed back control”

« Allmentacdo constante — alimentacdo de nulrentes 2 uma taxa constante pré-
determinada. A taxa especifica de crescimento diminui continuamente,

= Almentacio incrementads — 2 taxa de alimeniacio de nutrienies sofre um incremento
{gradusl, Gnesr ou em puisos) A diminuicdo da axa especifica de crescimento pode ser
compensada.

« Alimentagio exponencial - =z alimentacic de nulnentes sofre um aumento
exponencial Pode-se slcancar taxss especificas de crescimento constanies.

Com “Feed back control”

Controle indireto

= D Stat - 2 adicdo de nulrientes ocorre quando a conceniragio de oxigénio dissolvido
no meic da fermentacio aumenta, resultade do esgotamento do substralo.

« pil Stat — 2 adicdo de nuirientes ocorre guando ¢ pH aumenia como resultade do
esgotamento do substrato.

+ Evolugiic da iaxs de didxzido de carbono {CER) — é estimada com o uso de
analisadores infravermelhos ou espectrdmetro de massa on-line, & & utilizado para o controle da
adicgo de nulrientes. O CER & proporcional a iaxa de consumo da fonle de carbono. Este método &
freclientements utllizado para controlar a iaxa especifica de crescimento.

« Concentracdo de células — a taxa de zlimentacdo de nuirientes & determinada pela
conceniracgo celular, a qual € medida usando um turbidimeiro laser on-ine.

Controle direto

« Gonirole da conceniracho de subsirato — a alimentacio de nutrientes é controlada
pela conceniracéo da principal fonte de carbono (p.ex. analisador de glicose on-iine para confrolar a
concentracio de glicose no fermentador).
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lil.5 — Fermentacio batelada-alimeniada repetida

Diversas técnicas para o cullivo de microorganismos a alias densidades
celulares t&m sido desenvolvidas para aumentar a produtividade volumétrica,
dentre elas destaca-se o cultivo em baielada-alimentada. No intuitc de melhorar
este desempenho, principalimente olimizandc o ilempo gasic no preparo &
asterilizacho do fermentador, propSe-se a utilizacio de fermentactes batelada-
alimentada repetida, também conhecida como batelada-alimentada ciclica em 1
estagio. A produtividade pode ser aumentada em relagdo ao tempo efetivo de
funcionamento do equipamento, reduzindo os custos de operagdo, 0 consumo de
Agua, vapor e oulras utilidades.

As fermentacBes em batelada-alimentada repetida ou, como também sio
conhecidas, as fermentacbes balelada-alimentada com corles ou baltelada-
alimentada ciclica com um estagio, foram propostas pela primeira vez por Pirt
{1875) como um sistema de cultura intermediario entre as cuituras continuas e as
culturas em batelada alimentada.

Neste estudo, fermentacdes balelada-alimentada repetlida s&o assumidas
com tendo caracteristicas similares as fermentagbes batelada-alimentada
apresentadas no capitulo V desta tese. Porém, nas fermentacfes batelada-
alimentada repetida uma parte do conteldo do reator € retirada periodicamenie e
o restante da cultura € utilizado como ponto de partida para um proxime cultivo em
batelada-alimentada. Essa metodologia garante uma série de beneficios para ¢
inicio de cada fermentacao, entre os guals, o aumento na razéo volume do indcuio
por volume de cultura, ou seja, a conéentrag:éo celular do indculo sera maior que
aguelas obtidas em indculos crescidos em agitadores orbitais. Outra vantagem € a
garantia de que as células estarem em condicbes Stimas de cultivo, pois
parametros como pH, temperatura de cultivo, concentracbes de substrato e de
oxigénio dissolvido no meio s8c controladas.
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Tipicamente um processo em batelada-alimentada repetida consiste em

irés estagios:
i} preenchiments do fermentador com meio de culiurs,
i cultivo em batelada-alimentada e
i coleta do meic de culiura,

Esses ciclos descritos acima s80 repetidos periodicamente. idealmente,
depois que uma operacdo constante & alcangada, as concentragdes celulares e de
substrato serfo iguais no inicio de cada ciclo (Estado estacionario).

No final da primeira fase da fermeniacdo em batelada alimentada parte do
caldo de cultura € retirado assepticamente do fermentador (Vo). Entdo, o meio de
cultura esterilizado coniendo conceniragBo de nulrienies iguais a utilizada no
primeiro ciclo da fermentac8o é adicionada assepticamente (V). O segundo ciclo
da fermentacéo em baielada alimentada repetida & iniciado com o residuo celular
do fermentador funcionando como indculo, que pode ser determinado por X (Ve
Vout)-

Na segunda cultura, assume-se gue © volume da cultura (V) ¢ a
concentrac&o celular (X) aumentardo alé o valor Vi e Xy, respectivamentie, durante
o tempo de fermentacdo t. Depois deste periodo, nova retirada do caldo de cultura
e adicdo de novo meio de fermentacdo esiéreis serdo feiias. Esta mesma
operacdo pode ser repetida n vezes, dependendo apenas da estabilidade do
clone. Os valores de X e V para cada cultivo em batelada alimeniada devem ser
similares ao da primeira cultura.

Para comecar a fermentacio subsegliente em batelada alimentada, os
valores de V;, X, Vo & Vi, devem ser estimados e podem ser obtidos do baiancos
de massa e de volume, como indicado a seguir:

Balanco de voiume:
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Balango de massa:

XV, =XV, =X Vo

[

£
¢
[ERTRT R

EARaE S I

Conecentraclo célula (orh)  Volume culiurs 4L)

JRRE T R

Figura 1.2 — Grafico de conceniragdo celular e volume de cultura versus tempo para uma
farmentacio em balelada alimentada com cortes.

A produtividade volumétrica da fermentacio sera calculada pela equacéo
abaixo:

(. xVoml+x, xV
Z@ pooms TR (1i1.8)

tr+t, D {8, +1,)

i=1

Proscorres =

Para avaliar 2 possibilidade, vantagens e economicidade de utilizar a
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técnica da fermentacdo com cortes no processo fermentativo de producgao da pré-
insulina humans recombinanie, uma série de ensaios foram realizados & serdo

apresentados no capitulo V0L

L8 - Fermentiacao batelada-alimentada ciclica

Os processos fermentatives batelada-alimentada repetida, ou batelada-
alimentada ciclica de um estagio, ou ainda balelada-atimentada com corles,
apresentamn um peguenc incremento na produlividade volumeétrica do processo
guando comparada as fermeniagdes batelads-alimentada. A gqueda na
estabilidade do plasmideo apds a inducdo térmica reduz a eficiéncia do processo,
pois apresenta instabilidade na recuperacio da capacidade fisiologica da célula
hospedeira dificultando a reprodutibilidade dos ciclos. Diversos autores, entre eles
Jung et al (2000), Bentley at al (1980), Kim e Shuler (19390) e Weber & San (1990)
reportaram queda na estabilidade do plasmideo apés a fase de inducéo.

A instabilidade genetica de microorganismos recombinantes € um dos
principais problemas para o aumento de escala dos processos fermentativos, j&
que usualmente as cepas recombinantes sdc mais instaveis guando em condicdes
de expressao que em condicbes de repressdo. Quando os genes clonados s&o
expressos ¢ altas quantidades sdc acumuladas no inferior das céluias, a taxa de
crescimento das celulas portadoras de plasmideo decresce e facilmente as células
nao produtivas tornam-se predominantes.

Um expressive numerc de pesquisadores tém demonstrado que a
separacic enltre as fases de crescimenio celular da célula hospedeira ¢ 2
expressdo génica da profeina recombinante & essencial parza aumentar a
estabilidade e a produtividade do processo.

Sistemas de cultivo continuoc com dois estagios combinando configuractes
nas quais ocolte a separacéc de condigbes de crescimento e exprasséo termo-
sensitiva & um exemplo do uso desta idéia (Rvu et al, 1985, 1988, 1990).

Sendo assim, o cullive de Escherichia coli ulllizando a técnica de batelada-

alimentada ciclica com dois estagios sera estudado para a sinfese de proteinas
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heterdlogas. E£ssa técnica & similar 2 um processo balslada-alimentada repetida,
diferenciando deste na medida em gque a fase de inducio ndo sera conduzida no
mesmo vaso em que sera utilizado na fase de crescimento. Parle do volume
retirado do fermentador deve ser transferida para outro fermentador no qual se
conduzira a fase de inducdo témica.

A produtividade do processo fermentative pode ser incrementada pela
separacic das fases de crescimento celular e expressfc génica e,
conseqientemente, pela 'otimézagéa de cada fase. A separacio dessas diferentes
fases usualmentie é realizada por promotores reguladores através da manipulagdo
das condigbes de cultivo. Dois tipos de regulacdo podem ser enconirados em
processos de producdo de proteinas  recombinantes, um  confrolado
metabolicamente e oulro controlado pela temperatura, sendo que este Ultimo, fem

sido escolhido por diversos pesquisadores e instituigbes comerciais.

Em uma série de trabalhos, Ryu et al (1985, 1988, 1990) utilizaram o
sistema de cultivo continuo em dois estagios para estudar a performance da
fermentacao de £ coli recombinante. Existern dois processos de fermentagéo
batelada-alimentada ciclicos ou repetidos, ¢ primeiro utiliza apsnas um estagic, no
gual todos os processos ciclicos, tais como, o crescimento celular e a inducdo
ocofrem &m um Gnico bioreator. O segundo tipo utiliza dois estagios, ou seja, o
cultivo & realizado utilizando dois bioreatores, um para o crescimenio celular e
cutro para a producdo da proteina recombinante.

O processo em um Gnico estagio apresenta algumas desvantagens devido
a ocoréncia de instabilidade do plasmidec apts a indugdo, interferindo
negativamente na produtividade das fermentagles batelada-alimentada ciclicas
com Unico estagio. Este fato coincide com o relato de outros pesquisadores que
reportaram processos produtivos para proteinas recombinantes utifizando £, coli
como cepa hospedeira (Bentley et al., 1990).

Ja o processo fermentative em batelads-alimentada com dois estagios
permite elevadas taxas de acimulo de biomassa, devido a separacio das fases
de crescimento e indugio. O indculo inicial para cada novo cicle sera realizade
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com células em condigbes ideais de cultivo, em concentracfes elevadas ¢ gue na

pratica extingue a “fase-lag” da fermentagdo do segundo ciclo em diante.

A andlise matematica para u'ma fermentacio baielada-alimentada ciclica
em dois estagios fol apresentada previamente por Curless et al (1881). Neste
modelo dois fermentadores sfo utilizados, um para o crescimentc das células
outro a para producdo da proteina recombinante. Adicbes de nuirientes,
exponenciaimente e a laxas constanies, foram adotadas duranie as fases de
crescimento e inducdo térmica. Os volumes de cultura dos dois estagios para

determinados tempos de indugo (i) séo:

Vy = Vaexp (49 (M)

Vo = Vpexp(u1) (i11.8)
A taxa de alimentacgio exponencial {F) &

F, = i exp(ut) (1.9)

F, = uV, exp(ut) (L0
Calcuic da produtividade volumétrica:

Em uma culiura batelada-alimentada convencional, a produtividade

volumétrica (Pyo) € calculada da seguinte maneira:

D A (11

ol {tm + tm)

Em uma cultura batelada-alimentada repetida, a produtividade voluméirica

no ciclo n {Pyx{n)) é determinada conforme a eguacio abaixo.
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2

2P
@m + Z?md;}

Pwizz =

(i1.12)

A produtividade volumétrica de um processce balelada-alimentada ciclica
de dois estagios com n ciclos (Puwin)) pode ser calculado conforme a egquacao
abaixo:

S @V +B T
P = : (11.13)

(oot St ) (05430 )

Mo caso ideal, no qual 0 processo € infinitamente repelido e tng, Pres2,
Vmaxt @ Vima DErManecem constantes durante todos os ciclos, a equacio acima
pode ser rearranjada da seguinte forma:

b oo BUHRY,

- .14
vok tmd(V;'f' ;,2) ( )

lll.7 - Fermentagdo com reciclo de células e microfiltragédoc tangencial

As fermentacbes conduzidas pela técnica de batelada alimentads
apresentaram um baixc crescimento celular comparando-se com o crescimento
maximo para culturas de £. cofi, que se situa entre 160-200 g/l registrado na
literatura, Markl (1993). Os rendimenios em biomassa obfidos, em média, se
situam enire 40-50 gfi devido, principalimente, ac acimulo de produtos
metabdlicos da fermentacio ou concentracao limitanie de nutrientes essenciais.

A eficiéncia de diversas culiuras microbianas e, aleé mesmo cultura de
células, podem ser aumentadas significativamente com a remocio de metabdlitos
inibidores do crescimento celular (Marki e Porther, 1898). Alguns exemplos desses
processos s80 a producdo de etano!l e acetatobutancl (Dire et al, 1982),
fermentacio de Laclobacilli para producio de acido latico ou fermento (Géatie e
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Gotischaik, 1991 e Havakawa et al, 1990). Em culturas de células, os principais
produtos metabdlicos inibitorios sdo amdnia e lactalo (Lidemann et al, 1894 e
Omase et al., 1894). Oubros exemplos $80 os cullivos em alias densidades
ceiulares de microrganismos extremamente termofilicos, tais como, Pyrococcous
furious {Kengen e Stams, 19894 e Ridiger, 1982). Também, sfo exemplos os

processos para cultivo em altas densidades celulares de Escherichia coli, as quais

sa0 largamente utilizadas para producdo de proteinas recombinantes.

Para as culturas de Escherichia coli em alias densidades, usualmente, sao

utilizados reatores de tangues agitados (STR) com a tradicional instrumentacéo
para alimentacio de substratos e controle dos parametros operacionais
{Riesenberg e Gunitke, 1988). Contudo, alguns ouftos tipos de bioreatores
agitados podem ser utilizados para a oblenco de altas densidades celulares,
entre eles: Tangues agilados com diferenies tipos de retencdo internas ou
externas de células, reatores com didlises por membrana, enire oulros
{Riesenberg e Guntke, 1999).

Para culiuras em reatores STR, o problema do aciGmuio de produios
rmetabdlicos a niveis inibitdrios pode ser resolvido com a froca do meio de cultura,
por meio de, por exemplo, bateladas repetidas. Enquanto meio novo € adicionado
ao reator, o caldo fermentativo € retirado do fermentador.

O cultive continuo com reciclo de células permiie operar em vazdes
especificas de alimentacdo acima da wvelocidade especifica de crescimento
méxima do microrganismo ulirapassando o limite imposto em sistemas continuos
cCoOmunNs em que a vazdo maxima de saida de meio do bioreator € determinada
pela velocidade maxima especifica de crescimento. Portanto, nos sistemas em
reciclo & possivel obter maiores produtividades (Grén et al, 1995).

O processo continuo caracleriza-se principalmente por ser um sistema
que pode operar por longos periodos de tempo em estado estacionario. A
recircuiacdo de células tem como obietivo a obtencio de altas densidades
celuiares no fermentador, no intuito de aumentar-se a produtividade do processo.
O reciclo de células € parficularmente vaniajoso quando a concentracdo do
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substrato tem de ser limitante devido a formacdo de produtos inibitérios e guando
o produto formado ndo estd associado ac crescimento (Zeng, 1989). O reciclo
também pode proteger as células contra chogues de concentracfes iniciais de

substrato inibidor uma vez gue a8 vazao especiiica de diluicio € slevada.

O reciclo de células pode ser intermno ou externo ao bicreator. Quando a
recirculacdo € interna, uma fracio do meio € refirada alravés de uma membrana
permeavel localizada no interior do fermentador. No caso do reciclo externo, o
caldo fermentativo flui afravés de um separador de células, de maneira que uma
corrente de células concentrada retorna ao fermentador, enquanto uma oulra
cormente & relirada isenta de células, normalmente chamada de fillrado ou
permeado. Vérios sistemas podem ser ulllizados para a retencio de biomassa,
tais como cenirifugacdo, sedimentacio, imobilizacBo ou um sistema de filraclo
por membranas. Segundo Pirt (1975), dependendo da disposicao do sistema de
separacio dentro ou fora do bioreator, 0s mélodos podem ser divididos em
sisiemas internos ou exiernocs.

Técnicas de microfiitracdo e ulirafiitracdo sdo aplicadas para separar
componentes inibitorios, os guais sdo majoritariamente de baixo peso molecular,
enguanto retém os microrganismos. Contudo, o fluxo hidraulico através dessas
membranas porosas pode levar ao entupimento ou impregnacgao das membranas
(Beifort, 1989), especialmente no caso de culturas com alias densidades celulares.
Além disso, o bombeamento de culiura através de unidades extermnas causa
estresse as células. Portanic, reatores STR com sisiemas de filiracao internos
parecem ser melhores comparados aqueles de reciclo extemo, segundo
Riesenberg e Guike, 1999.

Alguns pesquisadores utilizaram o sistema continuo com reciclo externo
para obtencdo de alias densidades ceiulares. Lee e Chang (1989) produziu
plasmidecs a partir de E._coli recombinante. Um sistema de producdo de
interleucina humana a partir da £. coli foi empregado por MacDonald @ Neway
{1980). Gron et al (1996) demonstraram que um sistema com reciclo de células
resuifou em malores produtividades na oblencBo de profeinase A por
Saccharomyces gersvisiae quando comparado ac cultive continuo.
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Em contrasie a micro e ulirafiliracdes, as membranas de dialises utilizam
o principio da difus8o, ou seja, a remogao efeliva dos componentes de baixo peso
molecular € realizada pela difusdo alravés de membrana semipermedve! baseada
em um gradiente de conceniraco. A grande vaniagem para a ulilizagdo de
membranas de didlise é que a permeabilidade da membrana nio sofre mudancas
MESmo em Processos com ongo periodo de tempo.  (Os principios basicos das
culturas em dialises, bem como, a teoria basica fol discutida ?0?‘ Shultz e Gerhardt
{1989) e Moser (1985).

Markl et al (1990) propuserarmn uma nova configuracio para o cultivo em
aliz densidade celular, chamado reator de membrana de didlise, o qual opera com
retencio celular total. O sistema consiste em duas camaras cilindricas abertas
alocadas em um dnico vaso. A cmara intema, formada por uma membrana de
didlise, & ajustada intemmamente a camara externa, Figura 1lL.3. Cada camara tem
seus proprios acessdrios de agitacdc e adicho de nulrientes. As vantagens do
reator de membrana de dialise séo a remogéo continua dos compostos inibitorios,
evitando o estresse celular pelo bombeamento das células alravés de um sistema
exierno de filtracdo. Esse fipo de estraiégia tem sido ulilizado com eficécia para o
cultivo de diferentes microorganismos, prolongande a fase exponencial de
crescimento e producio, por intermédioc da remocdo do meic metabolizado e
adicao de meio novo, retendo as células no interior do bioreator.

A aplicagdo do cultive em dislise em processos industriais biotecnologicos
requer a utilizacao de filtros tangenciais externos, pois estes sistemas necessitam
de alta capacidade de transferéncia de massa para a remocao eficiente dos
metabdlitos.

Cultivos em didlise de bactérias aerdbicas com modulos extemnos podem
ser utilizados para além de remover os inibidores, também fornecer oxigénio e
outros substratos, Fucks et al (2002).
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Figura i3 — Biorealor de membrana de didlise, proposto por Mark! ef al {1990} para
cultive de células suspensas com agiftadores..

il1.7.1 — Representacio matematica de um sistema de reciclo células de
filtrag&o tangencial

A Figura Iil4 mostra um diagrama esquematico para um sistema de
recicio com microfiltracgo. As cinéticas para fermentagfes com reciclo podem ser
escritas por intermédio de um balango de massa para o crescimento celular (X), o

substratc (S} e ¢ produio (P). As equaces das taxas sac:

ax_ _ (¢« - BD )x {111.15)

dt

ifg = D(s,-§)- Y,u X (11.16)
3

%é,__: “DP +0,X (H.17)
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Onde,Be D s30 a taxa de sangria e a taxa de diluicdo respectivamente.
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Figura 014 - Diagrama esquematico de sislems de recicic com microfiltracéo

A terceira equacio mostra que em altas concentractes celulares efou com

baixa taxa de diluicdo tende-se a aumentar a conceniracio de produios

metabdiicos (Acetato, principaimente) no interior do fermentador. Caso o reator

esteja operando no modo (B=0) de total reciclo, ndo havera estado estacionaric e

a biomassa (X) tendera a aumentar com ¢ tempo, de acordo com a velocidade do

crescimento celular.
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ill.7.2 — Sisternas de filiracéo tangencial

As filiraches tangencizgis s@o amplamente aplicadas em processos
bictecnoldgicos para separacio de peguenas particulas em suspensao, além da
concentracdo e separacio das moléculas soliveis. Esses processos 80 operados
de maneira gue a solugdo de alimentacdo & bombeada paraielamente a
membrana e apresentam algumas vantagens em relacio aocs sistemas de filiragio
tradicionais, pois conseguem maior quantidade de fillrado devido 2 reducio na
formacdo de deposiios sobre a superficie da membrana. Essa caracteristica
possibilita o trabalho em sistema fechado (Bowen, 1983).

s dois principais tipos de filiracao tangencial com membranas utilizadas
para purificacio de produtos biotecnoitgicos s8o a microfiliracio e a ulirafiliraco.
A escolha de um desses dois tipos de filtracdo depende principaimente do
famanho das pariiculas & serem removidas. A microfiltracde e, em geral
empregada para remover particulas com tamanho entre 0,05 pm e 2,0 pm,
enquanto a ultrafiltragdo remove particuias cujo tamanho variam entre 20 nm e

0,1 um.

Os sistemas de fillragcdo podem ser realizados por diferentes tipos de
filtros, entre 0s quais estao os filtros do tipo cassete, tipo tubular e tipo rotativo.

Os filiros do tipo cassele séo consiituidos de muitiplas camadas,
compostas de folhas de membrana alocadas entre separadores de filtrado e
retentados.

Os sistemas de filtros tubulares sdo utilizados quando s@o necessarias
condictes de escoamento furbulento do fluido em processo. Esses filiros podem
ser feitos de diversos materiais, tais como, cerdmica, polipropilenc ou polietileno.
A grande maioria dos processos biotecnolbgicos que utilizaram esse sistema
demonstraram que € possivel obter fluxes maiores, bem como maiores periodos
de tempo de uso entre os ciclos de impeza.

A grande desvantagem para a ulilizac3o dos sistemas de filtracdo em
processos biotecnologicos € o fendmeno de gel de polarizacao, o qual consiste no
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aumento da concentracdo entre a solugio filtrante e a superficie da membrana
{(Wheelwright, 1896). Camadas densas de parliculas formadas sobre as
membranas & as condigdes de processc limitam drasticamente a separacio de
suspensdes celulares e até enzimas (Kroner et al,, 1884). Segundo Kroner et al
(1984}, o tamanho & a conceniracdo das particulas, a massa das moléculas de
proteina, o pH, a concentragio de sals e a compressibilidade das camadas
‘formadas sob as condicBes fluidodindmicas do processo influenciam de maneira

decisiva no transporie de macro moleculas através da membrana.

A retenc&o das particulas resulta na formacao da iforte sobre a superficie
da membrana, mesmo quandc o fluxo de alimentacBo € mantido a alas
velocidades. Esses depdsitos aumentam 2 resisténcia ao fhowo do fillrado. Na
filtracdo, também ocorre a penelracBo de particulas nos poros da membrana
fitrante levando ao blogueio parcial, com conseqiente perda do fluxo de filirado. O
tipo de blogueio mais prejudicial ccorre guando as particulas €m didmetro
proximo ao didmetro dos poros da membrana, neste caso 0 blogueioc pode ser
completo. Os parametros que infiuenciam no gel de polimerizacdo sao a
velocidade de alimentacao, a presséo, a temperatura, a concentracéo de sdlidos
no meio de aiimentacio, a geometria do filtro e o didmetro do poro. Uma das
estratégias para redugio da formacdo do gel de polarizacao ¢ utilizar membrana
com didmetrc de poros maiores, pois ha uma significativa reducdo na espessura
da camada de gel sobre a membrana. Segundo Riesmeier et al. (1989}, essa
espessura diminui com aumento da velocidade do fluxo de alimentacio tangencial
e eleva-se com 0 aumenio da pressdo transmembranar € com a concentracio
celular.

O fiuxe do permeado ira sempre decrescer ao longo do processo de
filtragdo, mesmo quando todas as oulras varidveis de processo forem mantidas
constanies. Esse fendmeno & chamado de “fouling” e € normalmente causado
devido 4 acdo de espécies especificas contidas no fluido filirante e toma-se
ireversivel duranie o processo. Esse comportamenio claramente prejudicial ao
processo de filtracdo pode ser resultado isolado ou combinado dos seguintes
fatores: a) depdsito ou aclmulo de particulas sélidas na superficie ou no interior
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dos poros ou da membrana, b) precipitacdo de peguenos solutos na superiicie ou
no interior dos poros ou da membrana e ¢) adsorgdo de solufos macromoleculares
na superficie ou no interior dos poros da membrana (Datar e Rosén, 1893).

O aumenio da conceniracao celuiar no fluido de alimeniacBo provoca
gueda no fluxe de filtrado através da membrana, conforme observou Riesmeier
{1987}, ao trabalhar com mddulos tubulares em conceniracdes celulares de 07;
1,1 & 5,0% (viv). Esse comportamenio também foi observado por Kroner et al
{1984). Segundo esles aulores, em filiracles gue objetivem altas densidades
celulares o fluxo do filtrado decresce a medida que se aumenta a concentragdo de
células durante o processo. Esta queda no fluxo é nitidamente observada na etapa
final do processo, quando a conceniracio celular € bastante elevada. De acordo
com Kroner et al (1984), este fato ocorre devido ac aumento da viscosidade do
meio, resultado do aumento da concentracao de células, o que reduz o nimero de
Reynolds (Re) e aumenta a2 resisténeia ao transporie de massa. Aliando-se a
esses fatores, a compactacdo da camada de gel de polimerizagdo que adere
fortemente a membrana.

Segundo Glabizewski (1891), a ampliacio da escala de um sistema de
filtracdo € convenientemente obfida pela simples utilizacac do fluxo e da presséo
transmembranar previamente ofimizados em pequena escala. E fundamental que
algumas condicles sejam mantidas constantes lais como, material da membrana
e a geometria do sistema.

As condicbes de trabalho dos processos de separacdo por membranas
devem ser otimizadas, e 0s seguintes aspectos devem ser considerados fluxo do
filtrado, recuperagdo do produto desejado e regeneracio da membrana.
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CAPITULO W

MATERIAIS E METODOS

V.1 — Cepas e plasmideos

W.1.1 - Cepas

A cepa ullizada neste Wrabstho fol a Escherichia coli K-12 N-4830-1,

fornecida pela Pharmacia (Suécia). A cepa hospedeira é auxoirdfica para os

aminoacidos isoleucina, valina e histidina e contém o gene termo-indutor ¢l %

Tabela V.1 - Caracleristicas da cepa N-4830-1

Ceba Caracteristicas Fonte

N-4830-1 | F Suhisilu'galk8(chid pgL)N*ci® Bam H1 Pharmacia

A cepa foi estocada em glicerol 16% a -70°C.

iV.1.2 — Plasmideo

O plasmideo pHIS é derivativo do plasmideo pLMT8.5 contendo: (i) uma
origem de replicacgdo do pUCS, (i) o gene de resisiénela a fetraciclina do
pRP4, (i) o promotor pL. do fago Lambda, (iv) a regido SD do gene 10 do fago T7,
{v) finalizador de transcricdo independente Rho e (vi) o gene da pré-insulina
humana com insercio (HIS)s (MetAlaHisHisHisHisHisHisMetGlyArgPro-ins).

O gene sintético da pré-insulina foi construido e clonado entre os sitios
Ncol e BamHl do vetor pLMT8.5 para fazer o vetor de expressdo da pro-insulina
humana pHIS. O vetor PHIS foi entdo inserido na cepa hospedeira N-4830-1,
conforme a patente US 6508452 B1. O plasmidec pHIS ulilizado nesta tese esta
listado na Tabela IV.2 e sua construciio é apresentada na figura V. 1.
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Figura V.1 — Mapa da construcio do Plasmideo pHIS
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Tabela V.2 — Caracteristicas do plasmideo pHIS

Plasmideo Caracteristicas Fonte e referéneia
pHIS Tet', Py, Rho, Pl, Met-Ala-His-His-His-His- | Biomm S/A
His-His-Met-Gly-Arg-Pro-ins. USE50045281 patent

1Y.2 — Misios de Cultivo

Os diferentes meios de culiura utilizados neste trabalho para crescimenio
da cepa N-4830 pHIS estdo apresentados & abaixo. A esterilizacio dos meios o
realizada em autoclave por 20 minutos a 121 °C. As solucbes estéreis como
solucdo oligodinamica, soluces de aminoacidos, solucio de tetraciclina, solugbes
de glicose & magnésio foram adicionadas depois da esterilizacBo dos meios de
cultura, de maneira asséplica em fluxo laminar.

As composiches dessas solucGes sdo descritas no item apreseniado a

seguir.

IV.2.1 — Mieio agar - LBA

A composicdo do meio agar - LBA & descrita na fabela 2.3. £sse meio é
utilizado em placas de Petri para os testes de estabilidade do plasmideo e
contagem de unidades formadoras de coldnias.

Tabela IV.3 ~ Composicao do meio LBA,

Componentes g/l
Extrato de levedura 5,0
Peptona de caseina 10,0
Cloreto de sédio 10,0
Agar bacteriologico 15,0

iV.2.2 — Meio “Feed1” — Extrato de Levedura 20%

O meio denominado “Feed 17 consiste de uma solucio de extralo de
levedura 20% (m/v) cuia composico € apresentada na Tabela IV
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Esta solucdo foi ulilizada para adicBo programada de extraio de levedura
em fermentacbes do tipe batelada alimentada, bateladz alimentada repetida e

batelada alimentada ciclica com dois estagios.

Tabela IV.4 — Composiggo do meio Feedt.

Componente {g/L)
Extralo de Levedura 2000
MgS04.7H0 2,8
Tetraciclina 0,004

V.2.3 — Meio “Feed2” — Glicose 70%

A solugdo de glicose 70%, (miv), aqui chamada de FeedZ, feve a
composicao apresentada na Tabela V.5 e foi adicionada em pequenas
gquantidades gquando evidenciada a auséncia de carbohidratos no meio de cultura.

Tabela V.5 — Composicao do meio Feed2.

Componentes {g/L)
Glicose 700
M0S0,4.7H:0 2,8
Tetraciclina 0,004

IV.2.4 — Meio de cultura inicial para fermentadores (Meioc Jung modificado).

A composicdo do meio de cultura inicial ulilizado nas fermentagdes foi
descrita por Jung et al (1988), contendo exirato de levedura, sais de fosfato,
sulfatc de magnésio, acido citrico, solucdo oligodinamica e adicionando-se 0,96
mi/L de solucao aminoacido e §,32 mi/L de solucao tefraciclina.

IV.2.5 — Meio Jung modificado com 40 g/L. de peptona de caseina

O meio utillizade para o crescimento vegetativo e fermentacbes em frascos
tern a mesma composicio de meio Jung apresentado no em V.24, acrescido de

40 g/l. de peptona de caseina.
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IV.2.6 —Solucioc anti-espuma 40 %
Solucho ulilizada para evitar a formac8o de espuma no interior do

fermentador e frascos Erlenmeyers. A conceniracio da solug8o anti-espuma foi
400mi da emulsdo de Simeticone C (Dow Corning) por litre de agua deionizada.

IV.2.7 ~Solugio NH,OH (5N)

Solucde de hidroxido de sddio (5N) ulilizada para manutencio do pH nos

fermentadores.

iV.2.8 ~Solucio ofigodinamica

Composicde de solugio ulilizada para adicdo de micro-elementos

essenciais para o crescimenio ceiular.

Tabela V.6 — Composicdo da solucéo oligodinamica

Componentes g/l
FeS047H.0 15,58
CaCl2H,0 15,58
MnSC4nH0 0,39
AICHBH0 0,39
CoCliB6H.0 1,56
ZnS047H0 0,78
Na;Mo04:2H.0 10,78
CuCl2H,0 0,39

IV.2.9 —Solugdo Aminoacidos
Solugdo de aminoacidos adicionada ao meio de cultura, em virtude da

cepa N-4830-1 ser auwxoirdfica para os amincéacidos valina, histidina e isoleucina.
A composicdo da solugdo de aminoacidos & apresentada na Tabela IV.7.
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Tabela IV.7 — Composigao da solucio de aminoécidos

Componentes g/l
Valing 0.5
Isoleucina 0,15
Histidina 05

I¥.2.10 —Solucio Tetraciclina
Solucio de antibidtico uiilizada como presséo seletiva para os
experimenios em frascos e em fermentadores. Essa solucgo € esierilizada por

filtracdo

Tabela V.8 — Composicio da solucio de tefraciciina

Componentes | g/l
tetraciclina 12,5

Fa

Alcool 95% 500 mL/L

iV.2.11 — Meio de alimentagé@o por gradiente diluido

Nos experimenios com reciclo total de células, microfiltracdo e
alimentagdo por gradiente linear, as concentracbes utilizadas no meio de
alimentacao por gradiente diluido para os sais, acido citrico, solugao aminoacido e
solucdo oligodinamica foram as mesmas usadas na composicdo do meic de
fermentagéo inicial.

As concentracOes de glicose e extrato de levedura sero demonstradas na
Tabela VIIL1.

IvV.2.12 — Meio de alimentacio por gradiente é@ucentrado

Nos experimentos com reciclo total de céluias, microfiitraco e
alimentacdo por gradiente linear, as conceniracBes ufilizadas para os sais, acido
citrico, solugdo aminoécido solucéo oligodinamica foram aumentadas por trés
vezes em relacio aquelas usadas na composicdo do meio de fermentacdo inicial,
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As concentragbes de glicose e extraio de levedura seréo demonstradas na
Tabela VIIL1.

iV.2.13 — Meio alimentacéo do reciclo por pH-stat

Nos experimentos com reciclo iotal de celulas, microfiliracdo e
alimentacéo por gradienie linear, as conceniractes utilizadas para os sais, acido
citrico, soluc8o aminoacido e soluclo oligodindmica foram aumentadas por rés

vezes em relagdo aquelas usadas na composicao do meio de fermentacas inicial.

As concentractes de glicose e axirato de levedura seréo
demonstradas na Tabela Viil.4 e VHLE
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V.3 - Equipamentos

| IV.3.1 — Fermentadores

Os experimentos foram realizados em fermentadores Inceliech com
capacidade 0til de 40 L e 12,0 L e fermentadores BioFio3000 e BioFio IV com
capacidade (til de 4,0 L e 12,0 L, respectivamente.

iV.13.2 - Sistemas de microfiltragéo tangencial

Foram ytilizados nestes experimentos dois sistemas de filtracao:
A}  Sisterna de filtrac8o Filtron.
Esse sistema de filtracdo modelo mini-casseie de 0,30 pm e com
area especifica de 65,0 cm’.

8B} Sistema de fiitracao Frings-Mycrodin
Esse sistema de filiracao modelo tubular ou “hollow-fiber” de 0,22
um de porosidade e com érea especificade 0,2 m?. Autoclavavel a
121 °C.

A limpeza deste tipo de membrana é realizada com NaOH 0,5 Na 40 °C
logo apds o {érmino da operacio.
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V.4 - Métodos
V.41 - Concentracao celular

Densidade otica {(0.D.):
O crescimento celular fol acompanhado pela medida da densidade §lica a
540 nm em especirofotdmetro {Ultrospec 3000, Pharmmacia, Sweden). Utilizou-se
como referéncia sclucfo salina 0.9% (NaCl). As amostras foram diiuidas em
solucdo salina no caso da absorbéncia exceder o valor de 0,800,

Feso seco de células:

O peso seco foi determinado gravimetricamente em amostras de 1,5 mbL
de suspens@o de células. As amostras de suspensio de células foram
centrifugadas em tubos Eppendorf pré-pesados de 2 ml e lavadas uma vez em
solucdo salina 0,9 %. Depois de retirar o sobrenadante, as amosiras foram
secadas a 680 °C por no minimo 24 horas. 1,0 OD (540nm) equivale 2 0,35 g/L de
peso seco de céiuias.

Unidade formadora de colénias (CFU):

As unidades formadoras de colbnias foram analisadas pelo plagueamento
de no minimo irés diluicdes e cada urna delas em ftriplicata em placas de LBA, as
guais foram incubadas de um a trés dias a 30 °C.

iV.4.2 — Estabilidade do plasmideo

Para determinacéc da estabilidade do plasmideo foi ulilizada a técnica da
pressdo seletiva. Amosiras estéreis foram retiradas no tempo desejado e
plagueadas por esgotamento em placas de LBA e incubadas a 30 °C durante 24 a
48 horas. Depois de crescidas, 100 coidnias foram isoladas e repicadas em placas
de LBA com e sem antibidtico. As placas incculadas foram novamente incubadas
a 30 °C durante 24 a 48 horas e, entéo se determina a percentagem de coldnias
resisientes a tetraciclina.
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V.4.3 - Analise de componentes no meio de cultura

IV.4.3.1 —~ Concentracio de glicose

A conceniracac de giicose foi mensurada peio analisador de glicose
¥ S12000 (Yellow Spring Incorporation, USA). As amosiras do meio de fermentacio
foram retiradas e 1.0 mbL fol centrifugado em tubo eppendorf por 3 minutos a
12000 mom. O sobrenadante foi aplicado no analisador e a conceniracdo de
glicose determinada. No caso da concentracic de glicose exceder 10,0 g/l
giluiu-se 2 amosira em solugao salina 0,8%.

IV.4.2.2 -~ Concentracéo de acetato

A concentracao de aceiato fol determinada enzimaticamente com o kit n®
1482681 da Boehringer Mannhein (Alemanha) em microtitulacdo com gualro
paralelas para cada amostra.

As amosiras do meic de fermentégéo foram refiradas e 1,0 mbL foi
cenirifugado em tubo eppendorf por 3 minutos a 12000 rpm. O sobrenadante foi
diluido 10 vezes e analisado pelo kit n° 148261 da Boehringer Mannhein
{Alemanha) e a conceniracdo de acetato determinada. No caso do valor obtido
exceder 1,5 g/l., diluiu-se a amostra 50 vezes em solucdo salina 0,9%.

iV.4.4 — Medidas em linha

V.4.4.1 - Andiise de pH
As medidas de pH foram realizadas com eletrode DPAS da Mettler-Toledo
{USA).

IV.4.4.2 - Analise de oxigénio dissolvide

A concentracao de oxigénio dissolvido no meio de cultura fol determinada
por eletrodo polarogréficos da ingold (USA), acompanhada durante toda a
fermentacéo e registrada pelos programas aplicados a cada fermentacao.
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iV.4.5 — Quantificacdo da proteina de fuséo em géis de SDS-PAGE

Para determinagac da concentrag8c da proteina recombinante como
frag3o da proteina celular foram coletadas amostras em termmpos pré-determinados.
As amosiras de 1,0 mL foram cenirifugadas em tubo Eppendorf por 3 minutos 2 4
°C e 12000 rpm. O sobrenadante fol desprezado e o pellet ressuspendidec em 1,0
ml de tampdo Tris-base 0,1M e, novamente, centrifugado por S minuins a 4 *C e
12000 rpm. O sobrenadante foi novamente descariado e o pellet ressuspendido
em volume determinado de tampéo Tris-Base 0,1M comrespondente aoc volume
100 ul usado para ressuspender uma amostra com 0.D. de 6,25, Transfere-se
50 uyl da amosira ressuspendida e 50 ul de tampdo de lise 2X para ouiro tube
Eppendorf. £ntdo as amostras foram aguecidas em banho-maria por 3 minulos e
entdo aplicadas no gel SDS-PAGE. Os géis correram a 80 V em temperatura
ambienie, entre 10 e 14 horas. Depois da elefroforese, os géis foram colados na
solucdo fixadora durante 1 hora, corados em solucdo corante por 8 horas e
descorados em solucdo descorante durante 1 hora, sempre em agitaco suave.
Os géis foram secados em folha de celofane a 80 °C por 3 horas.

As analises densitométricas das intensidades das bandas nos géis foram
quantitativamente realizadas uiilizando Image Master VDS da Pharmacia (Suécia)
pela comparacdo com curvas padrbes de proteinas com densitometrias
conhecidas adicionadas em cada gel.

IV.4.6 — Quantificacio da proteina total

A quantificac@o da proteina total foi realizada pelo método coloriméirico de
Bradford (1976).

As amostras de 100mi foram misturadas a 800ml da solucio reagente
{contendo 100mg/l. Comassie-Brilliant Blue G-250, 50ml/A acido fosforico 85%
{M#v)) e incubadas por 5 minutos a temperatura ambiente. A absorbancia a 595nm
foi imediata e comparada & curva padrio com soro de albumina bovina como
padrio,
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iV.4.7 - Determinacdo da concentragéo de proteina de fuso

Para o calculo da concentrag@o de Proleina de fusBo obtida numa

fermentacio apods a inducio, foram utilizadas as seguintes equacbes:

PT = % x 0,55 (g/L) . (v. 1)
pF=pr2 (Iv.2)
100

Calculo da Proteina de fusdo {g/L), sendo:

% = Concentracdo de Biomassa celular (Pesc Beco) num determinado

instante § (g/L}

D = percentagern da area relativa detemminada por Densiiometria no
instante L.

PT = proteina total {g/L}

PF = proteina de fusao (g/l)

iV.4.8 — Parametros cinéficos

iV.4.8.1 - Velocidade especifica de crescimento u (h'") e da velocidade de
crescimento dx/dt {g/L..h).

Para determinacdo da velocidade especifica de crescimento () - (h ) e 2
velccidade de crescimente (dx/di) - (g/L.h) em um intervalc de fempo pré-
determinado utilizou-se o seguinte procedimento:

Calcular dx/dt {(g/1..h) com a seguinte expresséo:

dx

= (IV.3)

Caleulo de i (h™), utilizou-se a seguinte expressao:

_Inx,~Inx,

P (IV.4)

Nos guais,
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Xo € ¥ = concentracdo de Biomassa celular (Peso seco) nos instantes §, e t
respectivamente {g/L)

i, &t = tempo inicial e final do intervalo considerado (h)

u = velocidade especifica de crescimento (™)

dx/dt = velocidade de crescimento {g/L.h}

IV.4.8.2 - Produtividade celuiar

Para determinar a produtividade em concentracio ceiular (Px) em um

intervaio de tempo pré-determinado, utilizou-se a equacio abaixo:

X,

P = ] V5
. Ez‘ﬁ +1, @J{ (v:5)

Mo qual,

Py € a produtividade volumétrica (aumento de concentrac3o de Biomassa)
(g/L.h)
Vs é o volume final no fermentador (L),

. € o tempo de preparo e esterilizagio do fermentador (h),

i & o tempo de fermentacio (h)

X; = Biomassa formada (g)

iV.4.8.2 - Fator de conversao

Para calcular o fator de conversao substrato a células (Yx/s) em um
intervalo de tempo pré-determinado, caicula-se os valores de Biomassa seca (g)
no fermentador em cada instante pela equacio:

X=Vxx {iV.8)

Sendo, X = Biomassa {g) no instante considerado
Y = Volume no fermentador no instante considerado

x= Peso seco (g/L) no instante considerado

E depois, calculam-se os valores de Yxs (gfg) nos intervalos pré-
determminados, usando a expressao;
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Yars = 2l (v.7)
ds /dr
integrando-se temos:
Yals = %o (V.8)
S, -8, ‘ ,
Sendo que,

i, = tempo inicial do intervalo considerado (h)

t = tempo final do intervalo considerado (h)

¥, € % = concentracbes de Biomassa celular (Peso seco) nos instantes L, et
respsectivamente (g/l.)

V, e V; = volumes no fermentador nos instantes 1, e t respectivamente (g)

X, 8 X; = biomassa celular Total (seca} nos instanies i, ¢ { respectivamente (g)

Yxs = fator de conversdo de substrato a células, também conhecido como
“Conversion Yield Factor” (g de células produzidas /g de substrato consumido)

8, e 5; = consumos acumuiados (2_S) de substrato (glicose) nos instanfes i, e t
respectivamente (g)

iV.4.8.4 - Balanco de volume na fermentagéo

Para o calculo dos volumes no fermentador num intervaio de tempo pré-
determinado, usando a seguinte férmula:

Vis Vot {(Vatvp + o+ g+ Ve~ vp) (V.9)
Sendo gue,

t, = tempo inicial de intervalo considerado (h)

{ = tempo final do intervalo considerado (h)

Vo & Vi = volumes no fermentador nos tempos 1, e 1 de um inftervalo
considerado (L)

v, = volume de “feeds” adicionado no intervalo de tempo considerado (L)

vy = vpiume de “base” adicionado no intervaic de tempo considerado (L)
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V. = volume de “4cido” adicionade no intervalo de tempo considerado {L

v; = volume de retiradas do fermentador no intervalo de tempo considerado
(L)

vy = volume de “anBiespuma” (AF) adicionado no intervalo de tempo
considerado (L)

ve = volume de culras adicfes feilas no inlervalo de tempo considerado (L),

iV.4.8.5 - Taxa especifica de consumo de glicose.

A taxa especifica de consumo de glicose foi calculada de acordo com a
seguinte equacio.

4 = (é‘i)xzﬁaﬁf_}x (V.10)

dt -t

Sendo,

S = concentracao de substrato (g/L)

x = concentracio de biomassa celular (Peso seco) {(g/L)
gs = iaxa especifica de consumo de substrato.
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V.5 — Metodologia da condugio das fermentacdes

A metodologia utilizada para a condugéo das diferentes esiratégias de
fermentacdes sera apresentada nos ftens abaixo. Metodologias especificas para
determinadas eslraiégias serdo tratadas no respectivo capliulo deste trabalho.

V.51 - Preparo do indculo

Frascos Erenmever 500 mi, contendo 100 mb de meio Jung modificado
foram inoculados com 100 yl de céluias e colocados em agitadores rotativos com
temperatura a 30 °C e velocidade de 250 rpm, onde permaneceram para
crescimento por aproximadaments 14 horas,

i¥.5.2 ~Condicdes de cuitivo da fermentacio

A melodologia ulilizada para ¢ preparc e conducac das fermentagdes &
descrita nos itens abaixo.

iV.5.2.1 - Limpeza do fermentador

Antes do inicio da preparacdc do fermentador, foi efefuada a lavagem com
agua deionizada, por cinco vezes.

IV.5.2.2 - Preparo do Eletrodo de medicio de oxigénio dissolvido.

Desconeciou-se o elefrodo do fermentador, o qual foi desmontado e as
condictes do mesmo verificadas (guamicdes, membrana e ponta de vidro). Ap6s
isso o eletrodo foi lavado e secado cuidadosamente, a seguir foi colocada nova
solugdo eletrolitica, e realizou-se a montagem e conex&o junio ac corpo do
fermentador.
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iV.5.2.3 - Calibracio do eletrodo de pH

O Eletrodo de pH foi calibrado em dois valores de referéncia, e
posteriormente conectado ao fermentador, para logo em seguida adicionar-se ©
meio de cultura.

1V.5.2.4 - Esterilizacio do fermentador e meio de fermentacioc.

Apbs o meio de cultura ser adicionado ao fermentador foi realizada a
esterilizac8o do fermentador & do meio de cultura por 25 minulos, com os
parametros ajustados nos seguinies valores: a) 200 RPM, b) vazio de ar em 2.0
L min, temperatura em 121 °C e press@o em 1,2 Kglom2.

I¥.5.2.5 - Preparo parz o inicio da fermentacgio.

Os parémetros RPM, temperatura, aeracdo, pH, presséo foram ajusiados
para as condicbes desejadas. O eletrodo de oxigénio foi calibrado antes do inicic
da fermentacdo. O eletrodo foi calibrado na auséncia de oxigénio (Zero) e no
maximo da solvéncia do oxigénio no meio de cultura {100%).

iV.5.2.6 — Inoculacgio do fermentador,

A inoculacgo do fermentador foi realizada apds a transferéncia sob fluxo
laminar para frasco Kitasato previamente montado e esterilizado. O indculo
germinado foi entao, transferido em condicBes asséplicas para o fermentador.

iV.5.2.7 - Acompanhamento da fermentagéo
Durante o andamento da fermentacdo foram retiradas amostras a cada

hora, para as andlises necessarias. Foram realizadas as adicfes de nulrientes em

tempo e quantidades programadas de acordo com ¢ sxperimento. Todas as
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anotaches referentes as mudancas acontecidas periodo de fermentacio foram
anotadas em formulario de acompanhamento de fermentacio.

A taxa de Oxigénio dissolvido foi mantida acima do valor especificado para
o experimento (30%j), seja pelc aumento na agitagio, ou pelo aumento na
proporcdo de oxigénio puro na mistura arfoxigénic. Tomando-se o culdade de
adicionar o oxigénio puro somenie quando a agitacio e aeracdo ndo fossem
suficientes para manter a taxa de oxigénio dissolvido no valor especificado.

1V.5.2.8 - Finalizacdo da fermentacéo.

Apds o Brmino da fermentacio, as células foram coletadas, centrifugafas
e lavadas. Depois de descarregado, ¢ fermeniador foi lavado imediatamente com
agua deionizada, e aguecido a 80 °C por 15 minutos. Apds lavagem com agua,
encheu-se o fermentador com solucdo de NaOH 0.5N e o mesmo foi aquecido por
15 minutos a uma temperatura de 105°C. Depois do resfriamento da soda,
descarregou-se ¢ fermentador e iavou-se com agua deionizada por, no minimo, 3
vezes. Caso houvesse incrustacdes, a tampa era retirada e lavada manualments
com bucha & detergente.
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CAPITULO V

FERMENTACAQ BATELADA-ALIMENTADA

V.1 - Estratégia de cultivo das fermentacdes batelada-zlimentada

Os procedimentos para preparacio e conducio das fermentacbes, bem

como os métodos de analise foram apresentados no capliulo 1V, item IV .4,

A estratégia de alimeniacio de nulrientes utilizada nos processos
fermentativos batelada-alimentada consistiam na adicdo de trés diferentes tipos de
nutrientes, sendo eles Feed1, Feed2 e solucdo de NiH,0OH (5N).

O primeiro tipo de alimentacdo denominada de Feed1 consiste na adicdo
programada de uma solucdo de exirato de levedura a 20% e MgS0, 0,28 %. As
vazbes de adicdo da solucido de exirato de levedura 20% foram determinadas de
maneira empirica e incrementadas na medida gue a concentracio celular aumenta
{dados nac mostrados). A composicao do Feed 1 foi apresentada no capitulo IV,
tem IV.2.2.

O segundo tipo de adigdo de nulrientes € uma solucdo de glicose 70%,
chamada neste trabalho de Feed2. A adicfio ¢ feita em glucose-loop (pH-stat), ou
seja, este nutriente € considerado ¢ substrato limitante da fermentacdo e &
adicionado para o acerio do pH sempre que esta varidvel tende a um valor maior
gue 6,80. A adigdo de FeedZ ac meio para a manutencao do pH inicia-se quando
a glicose inicial do meio de cultura for totalmente exaurida. Na auséncia de
giicose, o pH do meio de fermentacio tende a aumentar devido ao metabolismo
dos aminoacidos presentes no exirato de levedura resultando na liberacéo de ions
amonio. Ouilra evidéncia da auséncia de glicose disponivel no meio é o aumento
do oxigénio dissolvido.
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O terceirc tipo de alimentacio foi feito pela adico de solugo de NH.OH
(5N} utilizado, principalmente no comeco do cultivo, antes do término da glicose
inicial do meio de fermentacdo e no caso do pH atingir valores menores que 8,75
durante a fase balelada-alimentada.

O pH do meio de fermentacio ol mantido em 6,80 pela adicéo de NH,OH
{5N) ou solucdo de glicose 70% (“Feed2”), por intermédio de bombas peristalticas.
Cutros valores de pH foram testados e os melhores resultados obtidos neste valor
{dados nao mostrados).

A concentragac de oxigénio dissolvido foi mantida acima de 20%
aumentando-se a veiocidade de agitacdo ou incrementando o ar com OXigénio
puro por intermédio de um misturador automatico de gases para os fermentadores
NBS e, por intermédio de mandmetros para os fermentadores inceliech, nos guais
a mistura de gases foi realizada manualmente. A vazio de entrada de ar foi

megica & manida em 1,0 WUmin.

O volume inicial do fermentador inceltech LH 210 (4.0 Litros) foi de 2,0
iitros, sendo que o volume final obtide permaneceu por volta de 3,0 I O volume
inicial do fermentador BioFio3000 foi 3,0 litros e seu volume final era
aproximadamente 4,0 L. Nos fermentadores Bioflo IV e LH210 (12,0 Litros), o
volume inicial foi de 8,0 litros e o volume final obtido era aproximadamenie 12,0
litros. O incremento de volume foi de aproximadamente 50% em relagdo ao
volume inicial das fermentacdes. A vazao de entrada de ar foi medida por meic de
um rotémetro e mantida em 1,0 L/L/min. A Figura V.1 apresenta o esquema de
montagem experimental dos fermentadores e dos recipientes para adicéo dos
nutrientes.
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Figura ¥.1 - Esquemsa de moniagem dos experimenios em balelada alimentads (FomeniacBo
radicionsl)

As fermentacdes em batelada alimentada apresentam graficos de volume
de cultura e conceniraclo celular versus tempo de cultivo, conforme demonstrado
na Figura V.2. Com a adicio de nutrienies ao fermentador durante o cultive, ©
volume de cultura e a concentracdo celular aumentam para Vi e X;, nos quais &, %

e t, s8o respectivamente {empo de preparo do fermentador, tempo de fermentacéo
e tempo de coleta.
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V.2 — Resultados

(Os resultados obtidos no processo fermentative industrial desenvolvido pela
BIOMM S/A para producio de proteinas recombinantes serfo apresentados neste
capitule. Os dados resuliantes do §¥‘QC@SSQ5 fermentativo foram exaustivamenie
testados em fermentadores de bancada de capacidade de 4 e 12 litros & em

escala pilolo, ou seja, fermentadores de 1500 litfros de capacidade.

Esse modo operacional sera chamado de fermentacio batelada-
alimentada fradicional para sfeitc de comparacio com 0s resultados obtidos nas
diferentes condicbes de cultivos e com as diferentes esiratégias de fermentacio
oo serfe wooosentadas nos capiiulos seguintes desta tese.

Para as fermeniacdes batelada-alimentada tradicional, o pericdc de
crescimento celular foi conduzido a uma temperatura de 30,0 °C, seguida da fase
de inducho da proteina de fusa@o a temperatura de 40,0 °C. O pH do meio de
fermentacdo foi mantide em 6,80 pela adigdc de NH,OH (5N} ou solucdo de
glicose 70% ("FeedZ”), por intermédio de bombas perisialticas. A adicéo da
solucao de extrato de levedura 20% (Feed1) foi, por intermédic de bombas
peristalticas, de maneira semi-continua e com incrementos da vazdo por pulsos
em tempaos pré-determinados.

A Figura V.3 apresenta os resultados oblidos de uma fermentagdo
tradicional tipica em batelada alimeniada. Observa-se que a concentracio de peso
seco de células tende a estabilizar-se no patamar de 50,0 g/l e gue duranie o
periodo de indugdo ndo ha aumento significativo da concentracio celular, apesar
de haver um aumento de volume do fermentado. Esse comportamento pode ser
explicado pelo comprometimento do crescimento microbiano devido ao acamuio
de produtos metabdlicos no fermentador e, também porque, em funcdo da
mudanca genética felta na cepa, a producido da proteina recombinante requer a
utilizacdo dos nuilrientes disponiveis no meic de fermentacdo. Esses falores
reduzem a taxa de crescimento especifica na fase de inducdo, e com aumento de
yolume do fermentador a concentracio celular permanece praticamente constanie
devido a diluicdo.
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A fermentacdo B4-017, apresentada na Figura V.3, demonstra curvas de
cinéticas de crescimento, de consumo de glicose, de formacao de acetato e de
formacao da pro-insulina humana caracteristicas para uma fermentacio com fase
de crescimento a 30 °C e fase de inducdo a 40 °C. A concentracio de glicose é
mantida em nivels proximos a zero por conseqiéneia da metodologia adotada
para adicdc do “FeedZ”, na qual a bomba peristaltica s6 € acionada quando néo
ha glicose presente no meio & desativada guando o pH do meio retoma ao valor
inicial estabelecido em 6,80. A conceniracio de acetalo tende a aumentar no final
da fermentacdo, principalmente durante a inducio a 40 °C. Este acréscimo na
concentrac&c de acelato pode ser alribuido & necessidade de maior energia para
a formacdo da proteina recombinanie e para a manutencao do crescimenio
celular. Essa demanda provavelmente excede a capacidade do metabolismo
oxidativo da £, cofi, forcando o microrganismo a suprir a energia pela sintese do
acido acético, pois essa via € a segunda maior fonte de ATP e NADHZ.

Além das cinélicas de crescimento e de consumo de glicose, 580
apresentadas na Figura V.3 as curvas de peso seco {g/l.), aumenio do volume no
fermentador, biomassa fotal formada e estabilidade do plasmideo. A fermentacdo
B4-017 apresentou concentracio final de células em peso seco de 48,6 gL, a
concentracao de glicose foi mantida limitante, entre 0,0 e 0,1 g/l.. A concentracao
de acetato permaneceu préxima a zero enquanio a temperatura foi mantida a2 30,0
°C, elevando-se a termperatura a 40 °C a sua concentraco atingiu o valor de 1,17
g/L. A estabilidade do plasmideo, até ¢ inicio da indugdo, manteve-se constante
em 100 %, decrescendo com z elevacio da temperatura até o valor de 95 %. A
taxa especifica de crescimento desta fermentacsio foi 0,200 h™', sendo que no
periodo de crescimento a taxa especifica de crescimento foi 0,346 h'eno periodo
de indugdo 0,038 h™. O fator de conversdo de gramas de células por gramas de
substrato (Yxs) durante a fermentacao foi 0,659 Geaias /Dgiicose, S€NdO que na fase
de crescimenio @ na fase de inducdo, os valores obtidos foram, respectivamente,
1,252 e 0,419 Gosiias /Ggiicose- U8 elevados valores do fator de convers@o Yws s80
devido ac metabolismo protéico das fonies de carbono existentes no extrato de
levedura, aiém da glicose consumida. A produtividade em biomassa da
fermentacdo observada foi 2,318 g/fi/h.
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Figura ¥.3 — {A) Concentracio de glicose {g/l}, acetato (g/l) e 0D (540 nm) versus tempo de
fermentacho (h) em uma lipica fermentacio em batelada alimentada para obtencdo de insulina recombinante,
utilizando-se £. cofi. {B) Peso seco (g/L} e biomassa {Q) versus tempo {h}. (C) Yolume no fermentador versus
tempe (h). (D) Estabilidade do plasmideo versus tempeo (h).

A Tabela V.1 apresenia a média dos resuliados apreseniados em
experimentos realizados com temperatura de crescimento a 30 °C e temperatura

de indugdic a 40 °C por 10 horas, A fase de induglo fol iniclada quando a
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densidade o&tica atingiu valores maiores que 100. Observou-se nestes
expernmentos que 2 estabilidade do plasmideo pemanece elevada e que a
concentracio celular auments duranie a fase de indugio por algumas horas.

Tabela V.1 — Média dos dados finsis obtidos em fementagoes bateiaﬁa-
alimentada tradicional.

Ferm | O.D. B.S. Yws eres Y  ing Y o Merase | Wing Lo EX§a Prod.
(540nm) § (g/L} | (GeevBoic) | (gougione) | Sl | (Y TR I(RT) (%) | {oh)
Media | 1418 | 4984 | 1,155 (0,376 [ 0,586 |0,308 0,036 0,186 | 186 |2,201

Estabilidade(%) | Acetato (g/l}

Media 87,0 0,863

A seguir, serao apreseniados os resultados obtidos em experimentos para
avaliacdo dos efellos de par@metros importantes em processos fermentativos
realizados em batelada-alimentada. Tais parameiros sao temperatura de cultivo,
oscilacfes na conceniragao de glicose, oscilagbes na concentracdo de oxigénio
dissolvido, efeitc de diferentes impeliers, efeitos da press@o intema no
fermentador.

V.21 — Efeito da temperatura de crescimento

Nos proximos itens serao apresentados resulfados experimentais obfides
para avaliacdo da influéncia da temperatura de crescimento nos processos
fermentativos em batelada-alimentada para producio de insulina humana
recombinante.

As fermentacdes em batelada alimentada foram feitas em fermentadores
inceltech LH210, com capacidade maxima de 4,0 ou 20,0 litros, em fermentadores
BioFio3000 com capacidade maxdima de 5,0 liros ou ainda em fermentadores
Biofic IV da NBS com capacidade madma de 20,0 litros. Todos os reafores

estavam equipados com coniroladores de temperatura, de velocidade de agitacio, -

de pH e medidores da concentragio de oxigénio dissolvido no meio.




Capituio V
Fermentacao batelada-alimentada

Os experimenios foram reslizados varando-se a temperatura de
grescimento em 30,0 °C, 36,0 °C e 38,0 °C. Como ¢ sabido, a temperatura &tima
de crescimento da £ _coli € 37 °C. O principal objetivo dessa etapa € avaliar o
efeito da lemperatura no crescimenic celular, na oblencdc de biomassa, na

produgio de produtos metabdlicos e na expressao da proteina de fusao.

Todos os experimentos foram realizados mantendo-se a conceniracio de
glicose fimitante, entre 0,0 e 0,1 g/l., mantendo-se o pH em 6,80 & a concentracio
de oxigénio dissolvido acima de 20 % para evitar a formacBo de acelaio em

fungéo de alguma variacio nestes patamares.

A Figura V.4 apresenta as cinélicas de crescimenio celular, de consumo
de glicose e formaco de acetaio para a fermeniacio FGY7 realizada a 30 °C
durante 24 horas. Os resultados obtidos foram 79,7 ¢/l de peso seco de células. A
conceniracdo de glicose fol mantida limitante, entre 0,0 e 0,1 g/L, a concentracio
de acetato permaneceu proxima a zero e a estabilidade do plasmideo ficou em
100 % durante toda a fermentacio. Na temperatura de 30 °C néo ha inducao da
proteina de fuséo.

A maioria dos processos fermentativos para obitencéoc de proteinas
heterblogas utiizando cepas E. cofi recombinanies s@o realizados atingindo
elevadas conceniragtes celulares, para sé assim iniciar-se a indugdo dos corpos
ge inclusdo. A Figura V.4 demonstrou claramente que € possivel atingir
concentracdes celulares maiores que 500 gt a 300 °C em fermentacbes
batelada-alimentada com adicio de substrato via pH-Stat. A velocidade especifica
de crescimento (U}, o rendimento de células por subsirato (Yys) & a produtividade
em biomassa (P) foram, respectivamente, 0,188 h™, 0,792 Gosivias/Ogiicose € 2,490
g/t/h.

g7



Capituio V

Concentragies de giicose (g}

Paso seco (Q/L)

Fermeniacio batelada-alimeniada

F8g7
80 . : ey S0
55- | 280
- 280
. 5o~ :
= 4 240
B2 45 J 270
E]
& 40~ — 200
g
g 35 a\{ o &
- - 180
T 504 b S
2 | 4140 &
g 25+ s 1120 3
B 20- } i
= b 3
8 15 | 1%
s \ Jeo
1,0 - ;
| Jap
2,5 : S0
- Fa——Y -
004 I 7 ¥ i O
4 W 12 4 16 1B I 2 24
Tempo ()
F587
1000 5 : SN .
4 - 1200
: Q)/H 3 1100
100 5 A e
; P
y 200
10

al

3 solonihod

zal.

fonodoad o.d
g 8
(B) esseUIOg

lgénl

8

68



Capitulo V
Fermentacio batelada-alimentada

Feey

180 7 e g
B854 —e—voiume
B0~ e Expwessio
14.5 -
14,0 A
13,5 - P
13,0 o 4
125 - /9 3
12,0 # 7
1.5 - ﬁ/ :
11,6 -
WE - e
10,0

95~ /"/g

.0 ]

85 y“’(@

B0 9-o—a—p-gp

75 7 v Ty 7
G 2 4 6 8 W 12 14 B 18 20 22 25

Tampo (k)

:
@
£,
k4
LI
Wt B d
& it & i O

*,
B
{95) oussaidng o

i3
ey
Loy

Volume no fesmentador (L)

N
b
>

oy
o

A

o

©)

Fes?

10

Estabifidade do plasmidec (%)

D e o
a 2 4 8 2 W0 12 14 % 8 26 22 24

Tempo {h)

(8)

Figura ¥4 — Crescimento de E. coli K-12 N-4830-1 em fermentacdo batelada alimentada a 30 °C
por 24 horas. {A) Concentracio de glicose (g/.), acetato {(g/l) e peso seco (g/l.) versus tempo de fermentacio
{h). (B} Peso saco (g/L) e biomassza {g} versus tempo (h). (C) Volume no fermentador versus tempo (h. (D}
Esiabifidade do plasmideo versus tempo &),

A Figura V.5 apresenta a cinélica de crescimento para fermentacic BF 115
conduzida a 30 °C por 10 horas e a femperatura de 38 °C por 14 horas. Os
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resultados obtidos para concentracao final de peso seco de células foi 42,25 g/l A
glicose foi mantida limitante, enfre 0,0 e 0,1 ¢g/l. e a conceniracdo de acetato
permanacau proxima a zero durante o crescimento 2 30,0 °C e atingiu 0,94 g/L no
final da fermentac8o, indicando gue a esta {emperatura praticamente ndo ha
formacao de acetaic. Além disso, a fermentacBo a 36 °C demonstra gue a
estabilidade do plasmidec permanece elevada, por volla de 100 %. Porém, a
formaco de oroteina recombinanie fol menor que a observada nas fermentactes
padric, ess+ comporiame. . devw-se ao fato de gue a 36 °C a proteina
repressora termo-sensivel continua parcialmenie ativa, pois se encontra em uma
faixa intermedidria de inaltivacdo do gene repressor da inducgo. Sendo gue, sm
analise microscopica, observou-se gue nem lodas as células apreseniam compos
de incluso [resultado nao apresentadol. A percentagem de expressio da proteina
de fusdo foi de aproximadamente 15,0 %. A velocidade especifica de crascimento
(4}, o rendimento de células por substrato (Yys) e a produtividade em biomassa
(P} foram, respecitivamente, 0,171h, 0,344 Gestutas/Ogiicose © 1,308 g/L/h.
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tipica fermentago em batelada alimentada para obtencéo de insuling recombinante, ulifizando-se £ cofl. (B)
Peso seco {(g/l) e biomassa (g) versus tempo {h). (C) Volume no fermentador versus fempo (h). (D)
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A fermentacgo F692 foi conduzida a 30 °C por 2 horas e apés esse
tempo a temperatura foi elevada a 38 °C por 22 horas. A Figura V.6 apresenia as
cinélicas de crescimenio celular, consumeo de glicose, formacic de acetaio,
formacao do produto e volume no fermentador. O resultado observado para
concentracdo final de peso seco de células foi 54,6 g/L. A concentracéo de glicose
foi mantida limitante, entre 0,0 & 0,1 g/L, a concentracéo de acetato atingiu 2,02
g/l no inicio da fermentacao, provavelmente devido ao acimuio de substrato em
conjunto com a elevacio da temperatura, alcancando 1,59 g/l de concentracéo
final de acetato. A alta concentracao final de biomassa mosira que a temperatura
de 38 °C néo afeta o crescimento celular. A express&c de proteina de fusdo obtida
nestas condicdes foi 17,0 % sugerindo que a expressao da proteina de fusdo pode
ser realizada a temperaturas entre 38 °C e 40 °C, com a vaniagem de garantir
valores mais elevados para a estabilidade do plasmideo. A velocidade especifica

de crescimento (y), o rendimento de células por substrato (Yyys) e a produtividade
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voluméirica em biomassa (P} foram, respectivamente, 0,174 W' 0565
Geslutas/Ugiicose € 1,680 g/L/h.

Peso seco {g/lL)

Concentragho de ghcose (g/l) &
concentraclio de acetato (g/l)

Fgaz
15 ' IE— 180
[ e SSHOGR8 E ;;g
13- e G o
: - 150
47 e 303 /Q/Q-@’gl s
913 4130 §F
10 - 120 3
8] /" d10 &
-3 jw s
. 7 O
7 ;/@,9 w0 F
§- 2
; & W =
5 / B0 g
4 Q/ -5 3
3 / 403
& - ap
24 ke
1 410
= e et Bty 4oy % o
o 2 4 6 B W 12 14 16 1B W 22 24
Tempo (h)
o
(=]
=
13
&
[
o
)

~—@-—Biomassa 1 5o
~f— Pas 5eco

LN DL L LA B 1 [ L |
8 10 1z 14 6 18 20 22 24
Tempo ()

B)

73



Capitulo V
Fermentacio batelada-alimentadsa

140 T peT T 7 T 50

A e Expressto - 45
130~ B Y ohime

L - A
12,5 - J
12,8+ - 35

115
$1.0
10,5 -
0,0+
954
804
854
8,04

7.5 L ¥ | T T
4 2z 4 B 8 #m 1z 14 18 W ;m 22 B

Tempo {h)

BB
{9%,) vEssedNs ¥,

Yolume no fermentador (LY
s

e
=3

A
[+

<

(C)

Fe9z

Eslabilidade do plasmides (%)
3
i

D)
Figura V.§ — Fermeniaco com crescimente a 30 °C por 2 horas e inducZo a 38 *C por 22 horas.
{&} Concenitracio de glicose (g/t), acetalo (o) e peso seco {g/h) versus tempo de fermentagdo (h) em uma
tipica fermentacio em balelads alimentada para oblencio de insulina recombinante, uliizando-se £ coll. (B)
Pesc seco {g/) e biomassa (g versus tempo (h). (C) Volume no fermentador o expressdo dz proteina
recombinante versus tempo (h). (D) Estabilidade do plasmideo versus tempo ).

Os experimentos permitem concluir gue a estabilidade do plasmideo pHis
& mantida em valores da ordem de 100% em femperaturas de inducBo mais

74



Capitulo V
Fermentacio batelada-alimentada

baixas na ordem de 38 °C. Ao realizar-se a inducao da proteina de fusdo 2 42,0 °C
geralmente ocorrem perdas do plasmideo pHis, o que pode acarretar em menor
produtividade, devido ao menor nimero de células vidveis aptas a producdo da
proteina de interesse.

A formacio de acelato & fortemente influenciada pelo aumenio da
temperatura de fermentaco, corroborando ¢ trabaiho de Klemann e Strohi (1884).
Contudo observando-se os resullados obtidos na fermentacio a temperaturas de
38 °C, portanto préximas da temperatura 6tima de crescimento da Escherichia coli,

concluiu-se que & possivel haver crescimento celular e boa expressaoc da proteina
recombinante sem a perda de plasmideos, desde que sejam observadas as
seguintes condictes. pH mantido em 6,80, concentracdo de oxigénio dissolvido
acima de 20 % de saturacdo e conceniracio de glicose abaixo de 0,1 g/L.

Contudo, observando os resultados oblidos para a expresséo de proteina
de fusao obtidos na fermentacio a 36 °C, pode-se concluir que a esta temperatura
nao apresentou resuliados satisfatérios para expresséo da proteina de fusio, pois
se encontra em uma faixa intermediaria de desativacdo do gene repressor da
inducdo, sendo gque, em anadlise microscopica, observa-se gue nem fodas as
células apresentam corpos de inclusdo (dados ndo mostrados). A 38 °C, todas as
células apresentam corpos de inclus@o bem definidos, os valores obtidos para
expresséo foram sugestivos, provaveimente devido & estabilidade do clone ser
proxima a 100%. As concentragbes finais de biomassa, em fermentacdes
induzidas a femperaturas mais baixas que 40 °C, foram maiores que a
apresentada na fermentacio conirole. Este comportamento pode ser atribuido a
temperatura tima de crescimento da E. coli ser 37 °C, favorecendo a formacio de
biomassa.

75



Capitulo V
Fermentacio batelada-alimentada

V.2.2— Efeito das osc%iagées na concentracdo de glicose no meio de
fermentacao

Todos 0s experimentos foram realizados em fermentador BioFio IV (NBS)
COMm ca?aciﬁade maxima de 20,0 L. O experimento foi realizado a 30 °C e, depois,
a termo-indugdo foi realizada elevando-se a temperalura de culiivo para 42 °C
durante 8 horas, mantendo a conceniracio de glicose limitante na fase balelada-
alimentada entre 0,0 e 0,1 g/L. A concentragio de oxigénio dissolvido fol maniida
em niveis acima 20% e o pH foi mantido a2 6,80.

A Figura V.7 mostra o resuliado de cultivo de E colf recombinante em allas
densidades celulares em um processo batelada-alimentada. Neste experimento, a
adicdo de glicose foi realizada por puisos na fase de crescimento, causando
oscilacbes na concentracao de glicose na culiura. Na fase de inducdo térmica a
adicdo de glicose foi realizada de maneira que a concentracdo do substraio
manteve-se limitante. As conceniracdes de acetato observadas foram 1,22 g/t na
fase de crescimento, e 5,89 g/L na fase de termo-inducdo. A concentracao celular
alcancou 51,2 g/L. no #érmino da fase de crescimento e recuou a 43,8 g/l no final
da fase de inducao. A estabilidade do plasmideo permaneceu em 100% durante
toda a fase de crescimento e apresentou uma ligeira gueda no final da fase de
indugdo, chegando a 64%. A quantidade de proteina de fusfo encontrada neste
experimento fol 17,3 % da proteina fotal.
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Figura V.7 — Perfil de cullive em balelada-glimentada para alias densidades celulares de £ coff
recombinante. Crescimento a 30 °C por 17 horas adicionando glicose por pulses e induco térmica 2 40 °C
por & horas com adicdo de glicose @imitante. {A) Concentracdo de glicose (gh), acetato {gfl.) e peso seco
{gfL} versus tempo de fermentacdo (hy. (B) Volume no fermentador e expressao da proteina de fuséo versus
tempo (h).

Observou-se que o axcesso de glicose propicia o crescimento celuilar,

aumentando a taxa especifica de crescimenio, contudo acarreiou também a

formacio de acetato. Ao gue tudo indica, com a limitacio do subsirato na fase de
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inducdo diminuiu-se a velocidade de formacgdo do acetato. Por esse fato, pbde-se

observar que a formacio da proteina quase ndo Yol prejudicada.

O experimenio apresentado na Figura V.8 demonstra o resuliado do
cultivo em batelada-alimentada, no qual a adicdo de ghcose inicia-se ac témino
da glicose inicial presente no meio de cultura e foi realizada em puises'durante
foda a fermentacéo, inclusive duranie a fase de inducéo termica, proporcionando
oscilacées na conceniracBo de glicose no meio fermentative duranie todo o
processo. A concentragBo de acetalo foi 0,645 g/l na fase de crescimento,
enquantc gue no final da fase de inducdo térmica alcangou 545 g/l A
concentracdo celular final obtida fol 4552 ¢/l. A estabilidade do plasmideo
permanecey 100 % enguanto o cultive fol mantido a 30 °C e sofreu uma queda no
final da fase de induc8o térmica para 80 %. A porcentagem de expresséoc da
proteina de fusac foi 13,4% da proleina total oblida.

A baixa expressfo da proteina de fusfo pode ser creditada a inibicdo
exercida peio acetato produzido durante a fermentacio em conjunio com o
excesso de glicose na fase indutiva. A alta concentracao de acetato, segundo a
bibliografia, & resultado do excesso de substraio no meio de fermentacéo.
Também, nessas fermentacbes realizadas com excesso de glicose observou-se
um aumento na taxa especifica de crescimento, devido a ndo limitacdo pelo
substrato na fase de crescimento. Ja na fase de inducdo, a taxa especifica de
crescimento diminui drasticamente, como resultado do aumenio da temperatura de
cuiltivo para 42 °C.
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Figura V.8 — Periil de cultivo em batelada-alimentada de £ cofi recombinante. Crescimento a 30°C

por 12 horas e termo-inducBo & 42 °C por 8 horas audicionando glicose por pulsos. (A} ConcentragBo de
glicose {g/), acetato (g} e peso seco (gh) versus fempo de fermentacae (). (B) Volums no fermentador

expressac da proteina de TusBo versus tempo ().
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¥.2.3— Efeito das oscilacdes na concentragéo de oxigénio dissolvido.

Os experimentos foram realizados em fermentador Bioklo IV (NBS) com
capacidade méaxima de 20,0 L. O experimento foi realizado a 30 °C durante 17
horas e, depois, a termo-inducdo fol realizada elevando-se a temperatura de
cultivo para 42 °C durante 8 horas, mantendo a conceniragdo de glicose limitante
na fase batelada-alimentada entre 0,0 & 0,1 g/L. A cenceht{agéo de oxigénic
dissolvido fol mantida em nivels acima de 20% e o pH foi mantido a 6,80.

A Figura V.9 mostra o resultado de cultivo de £.coli recombinante em aitas
densidades celulares em um processo batelada-alimentada. Neste experimento, a
batelada-aiimentada inicia-se ac t&mino da glicose inicial do meio de cullive. A
adicao de glicose fol realizada pelo método pH-Stat, no intulto de manter a fonie
de carbono limitante no meio de cuitura.

A concentracdo de oxigénio dissolvido no meio de fermentacdo sofreu
variactes pela manipulacdo dos fiuxos volumétricos de ar € oxigénio purc em um
misturador de gases. Sob essas condigbes, a concentracdo de acetato alcancou
0,63 g/l. em 17 horas na fase de crescimenio. Enquanto que, na fase de inducio
térmica, a concentracio de acetalo observada foi 2,12 g/l apds 8 horas. A
conceniracio celular aumentou exponencialmente alcancando 450 g/l. A
estabilidade do plasmidec permaneceu em 100% durante toda a fase de
crescimento e apresentou um ligeira gueda no final da fase de inducéo, chegando
a 70%. A quantidade de proteina de fusdo enconirada neste experimento foi 5,2 %
da proteina total.
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Figura ¥.8 — Culiivo batelada-alimentads em alta densidade celular de £ coff recombinante com
adicio limitante de glicose e oscliagbes na concentracio de oxigénio dissolvide no meio de fermentagdo. (A)
Concentraco de glicose (g}, aceialo (o) & peso seco (o) versus tempo de fermeniaco (h). (B) Volume
no fermentador & expressio da proteina de fusdo versus tempo (h).

Figura V.10 mostra ¢ perfil da concentracBo de oxigénio dissoivido no
experimento relatado.
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Figura V.18 — Perfil de concenfracio de oxigénio dissolvido em cultivo batelada-
glimentada de £ coii recombinante, adig&o limitante de glicose. Fermentagdo B4008

Este expenmento demonstrou que oscilacles na conceniracdo do
oxigénio dissolvido no meio de fermentacio influenciam negativamente tanio o
crescimento celular quanto na formacao da proteina de fusdo, deixando evidente
gue o controle acurado do oxigénio dissolvido &€ primordial para o bom éndamenio
do processo fermentativo indusirial. Esse tipo de controle deve ser exercido pela
observacao da agitacao, da aeracdo, de enriquecimento do ar com oxigénio puro e
até pela técnica utilizada para suprimento dos nutrientes.
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V.2.4- Efeito do tipo de Turbina

As fermentacbes com alla densidade sdc freglientemente processos
realizados em sistemas de duas fases gas-liquido com viscosidade crescente
devido ao crescimento celular. Esses processos necessitam de boa mistura para
‘homogenizacao do meic de fermentaciic e para aumentar a capacidade de
transferéneia de massa durante o processc. A turbina modeio Rushion &
universalmente ulilizada em fermentacdes industriais, devido a elevada turbuléncia
que provoca, facilitando com isso a transferéncia de oxigénio. Contudo a turbina
Rushion apresenta alguns inconvenientes, {ais como:

a) Movimento radial do fluide induzinde a formacBo de zonas de
estagnaco.

b) Elevads demanda de poténcia, exigindo instalacdo de molores de
elevada poténcia.

Ao longo da dHtima década, novos tipos de turbina foram desenvolvidos,
exercendo elevada movimentacdo axial do fiuido no interior do reator, isto &,
aumenta-se o efeito de bombeamento reduzindo a formacdo de zonas de
estagnacdo ou de baixa conceniragdo de oxigénio dissolvido. Alguns exemplos
destes tipos de furbina sao as turbinas Scaba, Prochen e Lightnin. A poténcia
absorvida por essas turbinas € sensivelmente menor gquando comparadas a
{turbina Rushion exigindo, portanto, uma menor poiéncia instalada.

Turbina Rushton Turbina Lightnin 315

Figura V.11 — Tipos de turbinas
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Para avaliar o efeifo da ulilizac8o de turbinas Rushton efou Lightnin 315
isoladamente ou em combinac8c scbre s desenvolvimenio do processo
fermentative foram propostos alguns experimentos cujos resultados s&o

apresentados na Tabela V.2.

As fermeniacbes foram conduzidas em igualdade de condigdes,
mantendo-se as caracteristicas e condicdes de operacao apreseniadas para a
fermentacio padrao. As disposicbes das turbinas s&o apresentadas de mansira
gue a turbina alocada na parte superior do eixo encontra-se do lado esquerdo da
sigla. Por exemplo, LLR, significa duas turbinas Lightnin 315 na parte superior &
uma turbing Rushion na parte inferior.

Tabela V.2 ~ Resultado médio do efelip da disposicio das turbinas sobre o
crescimento celular e a expressdo da proteina de fusdo,

Disposicio ; Biomassa Yous Expressao
das {Qcéiuias) (gcéﬁulas i (%)
turbinas Dglicose)
RRR 565,1 0,354 7.5
LRR 574.4 0,341 11.9
LRL 367 .4 0,822 12,0
LLR 4807 0,619 13,7

Esses resultados demonstraram que apesar das {urbinas Rushion
apresentarem melhor transferéncia de oxigénio devido a elevada turbuléncia, as
turbinas Lighinin 315 apresentam resultados melhores sob condicdes de
fermentacio, principalimente quando instaladas na parie superior, pois apresenta
efeitos de menor formac&oc de espuma e de zonas de estagnacio no interior.
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V.2.5- Efeito da presséo interna do fermentador.

Para avaliar o efeilo da press8o em clpula sobre a fermentacao foram
reglizados experimentos de transferéncia de oxigénio empregando a técnica da
oxidacdo do bissulfiic de soédic de Fernstrom e Cooper (1944). Esses
experimentos indicatives foram realizados no fermentador LH210 (12 Lios) da
inceltech com rés turbinas Rushion. Os resuliados obtidos foram apresentados
nas Figuras V.12 e V.13. Pide-se observar que com o aumenio da pressac em
ctpula para 0,2; 0.4 e 0,8 bar a transferéncia de oxigénio foi incrementada em até
3 vezes, superando os 50 mM Ou/L/min.
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Diversas fermentactes foram conduzidas em diferentes condigbes de

pressdo, com € sem enriguecimento do ar com oxigénio € maniendo-se oS

parametros seguidos para conducdo da fermentacio padrao, demonstrou gue, sob

certas condicGes de press3o e concomitanie enriguecimento do ar com oxigénio,

resuliou em significativos aumentos da expressdo da proteina de fuséo.

A Tabela V.3 apresenta os resultados obtidos nos experimentos de

aumento da pressé@o em copula.

Tabela V.3 - Efeiic da pressic em cipula e aeracio com e sem adicdo de
oxigénio puro sobre o crescimento celuiar e a expresso da proteina de fusdo

Pressao Aeracio Biomassa Yus Expressiac
3 2
(Bar) Oxigénio Ar (th'da) (gcf'“'as)l (%)
(Umin) | (Umin) | ‘9euss) | Golicose
0,0 0 10 371,85 0,842 9,7
0.4 g 10 4161 0,529 10,0
0.8 0 10 367 4 0,822 7.7
0,0 5 5 480,7 0,619 19,3
8,4 5 5384 0,563 22,7
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Observando os resuliados apresentados na Tabela V.3, conciui-se que o
enriguecimento do ar com oxigénio puro € fundamental para a expressioc da
proteina de fusdo. Nos experimentos com o aumenio da pressdc em clpula
observa-se gue a pressdo 0,8 bar foi bastante prejudicial a fermentaco tanio no
crescimento celular quantoc na expressio da proleina de fuso, devido ao
desequilibrio no controle do pH. Nestas condigies ocorre a solubilizacdo do gas
carbdnico no meio de fermentacac formando acido carbbnico, o que resultou no
ababamento do pH, reduzindo o consumo de substrato via pH-Stat e a expressioc
da proteina de fusdo. A presséo interna do fermentador pode ser elevada até o

limite de 0,4 bar sem efelio prejudicial ac processo fermentativo.
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CAPITULO VI

FERMENTACAO BATELADA-ALIMENTADA REPETIDA

V1.1 — Estratégia de cultivo das fermentacfes batelada-alimentada repetida

De maneira analoga aos processos batelada-alimentada, as fermentacdes
com cortes foram realizados com trés tipos de adicio de nuinentes, sendo eles:
Feedt que consiz: na adicBo programada de uma solucao de exrato de levedura
a 20% e Mg=C Cesdt coe consiste na adigdo de uma solugio de glicose
a70% e . Lo e e adicdo de solucdo de NH,OH (BN) para acerio do pH.

A adicdo de glicose 70% (FeedZ) foi realizada por glucose-loop (pH-stat),
ou seja, este nutriente foi considerado o substrato limitante da fermentacéo e fol
adicionado para o acerio do pH apds o esgotamento da glicose inicial do meio de
fermentacdo, sempre que esta variavel tendesse a um valor maior que 6,80. As
adicGes de extrato de levedura (Feed 1) obedeceram a Tabela Vi.1

Tabela V1.1 — Vazbes do meio de alimentacdo designado como “feed?1” para os
diferentes fermentadores.

EFT(h) LH210 — 12 Litros Bioflo IV
4 120 mi/h 120 mi/h
6 150 mi/h 150 mi/h
g 210 mL/nh 210 ml/h

As fermeniacbes com cories foram iniciadas como uma fermentacac
batelada-alimentada. Apbés 12 horas de cultivo parte do meio fermentative foi
coletada, de maneira que um litro do meic de cultivo foi deixado no vaso como
inGcuio para a nova etapa do cultivo. Imediatamente apds a retirada do meio, uma
nova guantidade de meio de fermentacio estéril é adicionada ac fermentador
assepticamente, de modo gue ¢ volume inicial do primeire cicle da fermentacio
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seja alingido, bem como as concentragdes iniciais do meio de cultura. Esse

processo & repetido indefinidamente.
Vi.2 — Resultados

As fermentagbes com cortes foram preparadas de modc andlogo as
fermentagbes batelada alimeniada com retomada do processo a cada 12 horas de
fermentacado. A fermentacdo apresentada na Figura V1.1 foi conduzida a 30 °C, ou
seja, somente na fase de crescimento celular, sem promover a inducdoc da
proteina de fuséo. Ao final de cada cicio da fermentacio procedeu-se uma retirada
do caldo de fermentado (corte) e adicBo do meio novo de fermentacio e estéril até
atingir-se o volume do ciclo inicial da fermentacgdo, Iniciando-se assim outra fase
fermentativa.

Os resultados obtidos s8o apresentados na Figura V1.1, Pode-se observar
que existe uma peguena formacdo de acefato e que logo apds o corle a
concentracdo de acetato diminui drasticamente devido a sua diluicdo no novo
meio de fermentacdo. Em conseqiiéncia desta diluicdo, da adicdo de novos
nutrientes, da diminuicio da concentragdo celular e da diluicio de outros produtos
metabdlicos resultantes do ciclo anterior da fermentacio, o crescimento celular foi
retomado sem inibicdo aparente, resultandc em uma curia fase lag. Observa-se
gue o novo ciclo fermentative foi pouco influenciado pelas condicdes do ciclo
anterior. Sugerindo que novas fermentactes podem ser feitas com retiradas de
fermentado e adicdo de meio novo, tornando o processo pseudocontinuo.

Os tesies de estabilidade nao apresentaram variagio significativa para as
amosiras retiradas antes e logo apés o corte reforcando a tese de que sucessivos
cortes ndo prejudicam a fisiologia da bactéria. Para corroborar esta tese, foram
realizados testes em frascos Erilenmeyers com sucessivas passagens. Os frascos
eram inoculados e cresciam durante aproximadamente 14 horas e depois parie de
fermentado era refirada assepticamente do frasco e adicionada a outro frasco com
meio novo, de maneira a reproduzir a fermentacio com cortes. O resultado foi que
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em 8 passagens, sempre a 30 °C, n8o foi observada gueda na estabilidade dos
plasmideos (resultados ndo apresentados).

7 T B
by s 3
s
ey s Ao gl @ ;
= .
U &%) %
o pon gu 45 “gs ! c'ﬂ
= o P = 2 o
(B ~— & w§ E i -3
Eo / o — 10 e “‘ | 2 i
T 8 4 <309 d 3 a8 ] F F
£33 / /e = . | f £ Pd
o3 | S B 1y ;oo
= . j; H f o Fol ; i B | £ =
T 7 x> 43 B i g 18 2

3% % A, ! i ;f' £ Fi) 5,* fw ¥
g, O NVA N / 2 i / ’
22 DR o) hrd &
&g S = & 9
2l IR A et e
= IRV |
g 2 y i P by .13 41
a A 1 T N B LY

Kopde B VAN I

'--":,’;sta‘wf‘%;:‘——i‘i'gé /3 g 61 v 3 T Y 7 T

1 ) 17 4
S 0w o® oW B B B & m 5 0 % W B B OB o4 H
1og &) iogfy

Figura ViI.1- (A) Concentragdo de glicose {g/), acetato (g/l) & peso seco (g/)
versus tempo (h) em fermentac8o com cories, apenas com adicdo de glicose 70%
e 10,0 g/l de YE inicial. (sem induc#o). (B) Peso seco (g/l) versus tempo (h).

OUs resultados experimentais apresentados na Figura V1.2 demonstraram
claramente que, ao refirar apds 12 horas de fermentagdo aproximadamente 8,0 L
de fermentado ( aproximadamente 90% do volume do final do fermentador) e
adicionande 7,0 L de meio Jung novo (80% do volume inicial do novo ciclo
fermentativo), as células enconiravam-se metabolicamente alivas e capazes de
continuar a fase de crescimento. Ou seja, ndo ha variacdo significativa na taxa
especifica de crescimento em cada ciclo fermentativo e, portanto, a velocidade de
formacdo horaria da biomassa tende a manter-se constanie nos diferentes ciclos
fermentativos.
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Tabela V1.2 - Dados experimentais da fermentacdc com cortes a 30°C.

Peso Seco| VYolume | Biomassa | Estabilidade | Tempo de
{g/l) Coletado Coletada g0 fermentacéo
{L.} {g) plasmideo {h)
(%}
1° corie 19,83 7.8 185,1 100 12
2° corie 2376 7.1 1687 100 12
3° corte 25,51 8,5 2188 98 12
4° corte 34,35 9.4 3228 100 12
Total 32,9 863,8 48

A partir dos dados experimentais apresentados, na Tabela V1Z, a
conclusdo mais importante foi & demonstracio da viabilidade da fermentacio de

insulina recombinante com a E.coli utilizando a técnica de corles parciais.

¥1.2.1 — Efeito da fase de indugéo

Os experimentos preliminares das fermentactes batelada-alimentada com
cortes parciais sem indugdo mostraram a possibilidade de obtencéo de um
significativo aumento na biomassa obtida. O rendimentc de processos
fermentativos com  microorganismos recombinantes expressando proteina
guimérica sob a forma de corpos de inclusdo € estritamente ligado a quantidade
de biomassa ceiular obiida, desde que a expressdo da proteina de fusao
acompanhe também a formacao de biomassa.

O principal ponto a ser estudado foi 6 tempo de crescimenio dtimo a 30 °C
e o periodo de inducdo a 42 °C, de tal modo a que o processo fermeniativo seja o
mais produtivo possivel tanto para obtencio de biomassa gquanto para expressao
de proteina de fusdo. No desenvolvimento do processo com cortes, fixamos ©
tempo de fermentagdo em 24 horas para facilitar tanio a comparagdc com ©
processo batelada-alimentada fradicional, guanto a implementacio em processos
industriais.

Varias combinacdes de tempos de crescimento a 30 °C e indugdo & 42 °C
foram estudadas, sendo que a mais promissora foi & combinaco com 7 horas
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para a fase de crescimento, seguida de 5 horas da fase de inducdo e refirada de

80% de volume acumulado, conforme resuliados apreseniados nas Tabelas V1.3,
Vide VL

A Tabela Vi.3 apresenta os resultados experimentais finais obtidos no

primeiro ciclo da fermentacdo balelada-alimentada repstida, enguanic gue 2z

Tabela V1. 4 refere-se aos dados obtidos a0 final do segundo corte.

A Tabela V1.5 demonstra o resumo dos resuliados experimentais das

fermentactes com cortes parciais comparande-as com as fermentacdes padrio

apresentada na Tabela V.2

Tabela V1.3 - Resultados experimentais das fermentacgbes com cortes parciais: 1 “Corte

1° Corte

Horas de culfive | Volume Peso Biomassa | Expressdo Yus uik

{h} Retirado Seco Formada (%} {g/g)

30°C [ 42°C L (g/L) @
F464 7 5 8,3 ‘ 46,2 383.4 21,9 0,673 0,345
F485 7 5 8,3 36.4 302,1 13,8 0,766 | 0,330
F565 7 5 7.9 33,5 2646 13,7 0,503 ; 0,329
F586 7 3 74 30,0 222.5 14,1 0,451 1 0,316
F568 7 7 10,5 41,7 438,0 9.9 0,430 | 0,301
F566 5 7 8,3 22,7 189 6,2 0,479 0,285
F567 5 8 8,1 30,8 281 7.6 0,366 | 0,300
F597 £ 5 8.6 40,8 352,2 7.2 0,480 | 0,287
F564 10 7 11.5 42,5 4886 14,9 0,382 | 0,243
Média 8,9 36,1 324,86 12,1
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Tabela V1.4 - Resultados experimentais das fermentacbes com corles parciais:2 °Corte
2° Corte
Horas de cultive | Volume Paso Biomassa | Dxpressio Yus ER
{h Hetirado Seco Formmada {%) {o/g)
30°C 142°%C (L) L) (g
r464 7 5 10,26 483 474 4 22,3 0,467 | 0,088
F465 7 5 10,87 55,7 605,86 20,4 0,887 | (0,125
585 7 5 13,58 448 606.,0 14,3 0,549 ¢ 0107
F586 7 S 13,82 57,2 794.3 21,2 0,567 | 0,119
F568 7 7 15,36 459 705,3 15,8 0,449 | 0,088
F566 3 7 13,51 38,1 5146 11.9 (3,386 | 0,183
F567 5 8 13,65 35,6 485 4 18,2 (0,352 | 6,004
F597 g 5 11,85 36,5 433,60 18,2 0,723 | 01086
Fo64 10 7 15,22 375 570,0 7,5 0,491 | 0,057
Media 13,12 4415 576,0 16,2

Tabela V1.6 - Resumo dos resultados experimentais das fermentacbes com corles parciais

Horas de cultivo | Volume | Biomassa | Incremenitc | Produlividade incremenio

{h) Retfirade | Formada | em biomassa | Volumélrica Produtividade

30°C |42°C L) (9) (%) {g/Lih) (%}
Controle 17 8 12 64,1 100 2,047 100
F464 7 5 18,56 858,1 140 1,926 101
F465 7 5 19,17 807.7 148 1,973 103
F565 7 5 21,48 870,1 142 1,688 94
F586 7 5 21,23 1016,8 166 1,985 104
F568 7 7 25,86 1143,3 156 1,57S g2
F566 5 7 21,81 703.4 114 1,344 70
F567 5 8 22,75 766.4 125 1,296 69
F597 9 5 20,45 7852 128 1,371 75
F564 10 7 28,72 1058.6 172 1,165 63
Média 22,00 9011 147 1,583 86
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O rendimento médio em biomassa formada nas fermentacbes com cortes
parciais foi 47,0 % maior gue o apresentado na fermentacg@o controle, quando naoc
séo considerados os fempos de preparo do fermentador e de fementégéa, o gue
corrobora os resultados observados na Figura V91, Porém, quando se compara a
produtividade volumétrica oblida nestas fermentacgtes, observa-se que hd uma
diminuicio de 14 %. A produgho de biomassa foi maior devido exclusivamente ao
maior volume de fermeniado no mesmo periodo de fempo e nao devido ao
aumenio da taxa de formacBo de biomassa gue, ao conirario, sofreu leve
diminuicgo. A excegdo a queda da produtividade foi observada nas fermentactes
realizadas com 7 horas de crescimento e 5 horas de inducéo. A média de aumento
de piomassa formada em 24 horas fol aumentada em 48% e a produtividade
volumeétrica manieve-se estavel bm outras palavras, manieve-se a taxa de
formacdo de biomassa e aumentou-se o volume trabalhade no mesmo pericdo de

tempo.

A diminuicac da produtividade volumétrica em fermentagfes bateiada-
alimentada em um Unico estagio foi influenciada pela diminuicdo do valor da taxa
especifica de crescimento observada no segundo ciclo. Essa diminuicgo pode ser
resultado das variagfes bruscas da temperatura de cullivo reslizadas para
proceder a inducao no primeiro cicio e conseqliente reducdo da temperatura para
30 °C no inicio do segundo cicio da fermentaco. Acarretando, inclusive, variacfes
na estabilidade do plasmideo, conforme sera enfatizado mais adiante.

Pode-se observar fambém que os niveis de express@o da proteina de
fusdo sdo mais baixos que os obtidos em fermentacbes batelada alimentada
tradicional, nas quais a fase de inducdo foi realizada por 8 horas e em
concentragbes mais elevadas. Contudo o rendimento em proteina de fusaéo é
aumentado devido ao aumento da biomassa.

A Figura V1.2 mostra o comportamento tipico de fermentacbes com cortes,
e com inducdo a 42 °C. A fase de crescimento foi realizada por 7 horas € a fase de
inducdo por 5 horas, nas mesmas temperaturas ulilizadas para as fermentactes
padrdo. Ao final da primeira inducso foi realizada a refirada de 7,94, deixando-se
1,0 L do caldo fermentativo no bioreaior para inoculo e, imediatamente apés a
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retirada adicionou-se 7,0 L. de meic novo e a fermentacéo foi novamente retomada
com temperatura de crescimento a 30 °C por 7 horas & temperatura de inducdo a
42 °C por 5 horas. Nesie grafico pode-se observar ¢ significative aumenio na
concentracao de acetaio durante a inducio. A justificativa para a maior formacéo
de acetato € a mesma para as fermentacies balelada alimentada tradicional, ou
seja, 0 aumenio da temperatura propiciou a formacéo de acetato, pois 03 oulros
tga@metf@s da fermentacdo pH e conceniracio de oxigénio dissolvido foram

mantidos consianies.

Nesta configuracéo de tempo de crescimento e inducio, respectivamente,
7 & 5 horas, observou-se que o rendimenio em biomassa e ¢ rendimenic em
proteina de fusdo foram incrementados em 48%. Sendo que no primeiro corde
tanto & concentracio celular quanto 2 expressio da proteina de fusdo sio
menores que agquelas oblidas durante o segundo ciclo.
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Figura V12— Ferm. com corles com 7 horas de crescimento e 5 horas de induglo. (A)
Concentragdo de glicose (g/}, acstato (0} e peso seco {g/) versus tempo de fermentacio (h) em
fermentaco com cortes {com indugdo), (B} Volume no fermentador (L) e expressioc da proteina de
fusao (%) versus tempo (h} e {C) Peso seco (g/l) @ biomassa formada (g} versus tempe ().

A decisio de fazer um dnico corle e do tempo de fermentacfo ficar
limitado a 24 horas debou pouca margem de manobra, mas diante dos resultados
oblidos pode-se afirmar que os tempos de cultivo apresentados na Figura VI3
forarmn os que apresentaram os melhores resultados. Porém, as fermentagdes
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feitas com indugBo apresentaram uma fase-lag mais prolongada, devido
provavelmente a queda da estabilidade do plasmideo no final de cada etapa de
.indugdo. Isto se deve ao falo de que as células que inocularam o segundo ciclo da
fermentacdo com cortes sofreram inducdo, afetando a retomada do crescimento
celular devido & necessidade das células se readaptarem as novas condigfes de
culfivo. No caso da fermentacido a 30 °C este comportamento nao fol observado,

ver Figura VL1,

Apesar das vaniagens apresentadas na fermeniacdo com cortes tendo
fase de crescimento com 7 horas e inducdo com 5 horas, a Figura V1.3 demonstra
gue essa estralégia ndo € viavel para mais de 2 ciclos, pois a esiabilidade do
clone € seriamente compromelida, provavelmenie pelas bruscas varnacles da
temperatura de cullivo (fases de crescimento e inducéo), conforme fia evidenciado
na Figura V1.3.D.
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Volume no farmentador (L)

Paso seco (giL)

Fermentacio batelada-alimentada repetida
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Estabilidade do plasmides (%)
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Fermentacio batelada-alimentada repetida

Figura V.3~ Fermeniacic batelads alimentads repelide corfes com 10 horas de
crescimento e 7 horas de indugdo. (A} Concentrac@o de glicose {g/L), acetato {g/l.) e peso seco
(/L) versus fempo de fermentacso {h) em fermentacdo com corles {com inducio), (B) Volume no
fermentador (L) e expressao da proteina de fusfio (%) versus tempo {h), (C) Peso seco (g/h) e
biomassa formada (g) versus tempo (h} e {D} Estabilidade do plasmideo (%) versus tempe (h).

No intuito de contornar este problema e, por consegiiéncia, aumentar a

produtividade em biomassa e em proteina de fusdo propbe-se o estudo das

fermentactes em batelada ciclica, nas quais se ufilizam dois sistemas de

fermentacdo em paraleio, conforme serd demonstrado no capitulo Vil desta tese.
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e

CAPITULO VIl

FERMENTACAO BATELADA-ALIMENTADA CICLICA

Vil.1 - Fermentacdo batelada-alimentada ciclica em dols estagios

Diante dos resultados apresentados no capitulo anterior ficou evidenciado
que 0% processos realizados em batelada-slimentada repetida, ou batelada-
alimentada ciclica de um estagio, ou ainda batelada-alimentada com cores,
apresentaram um pequeno incremenio na produtividade volumétrica do processo
guando comparada as fermentacfes batelada-alimentada. Contudo, 2 queda na
estabilidade do plasmidec apés a indugdo térmica reduziu a viabilidade do
processc ja que apresenta uma instabilidade na recuperacio da capacidade
fisiologica da célula hospedeira dificultando a reprodutibilidade dos ciclos.
Diversos autores, entre eles Jung et al (2000), Bentley et al (1990}, Kim e Shuler
{1890) e Weber et al (1980) reportaram gueda na estabilidade do plasmideo apds
a fase de inducéo.

Um expressivo numere de pesquisadores t&m demonstrado que a
separacao entre o crescimenio celular da célula hospedeira e a expressao génica
da proteina recombinante é essencial para aumentar a esigbilidade e
produtividade do processo.

Sendo assim, o cultivo de Escherichia coli utiizando a técnica de batelada-

alimentada ciclica com dois estagios foi estudado para a sintese de proteinas
heterdlogas. Essa técnica é similar a um processo batelada-alimentada repetida,
diferenciando deste na medida em que a fase de indugdo ndo sera conduzida no
mesmo vaso em que sera utilizado na fase de crescimenio. Parte do volume
refirado do fermentador deve ser transfenda para outro fermentador no qual se
conduzira a fase de inducéo térmica.
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Vil.Z — Estratégia de cullive das fermentacdes batelada-glimentada ciclica
com dois estagios

O processo fermentativo em batelada-alimentada ciclica em dois estagios
& um processo batelada-alimentada modificado. De maneira a separar as fases de
crescimento e de producio da proteina guimérica, devide as condigdes Stimas de

crescimento & inducéo serem usualmente diferentes.

De maneira analoga aos processocs batelada-alimentada, as fermentacbes
ciclicas com dois estagios foram realizadas com {rés fipos de adicéo de nuirientes,
sendo eles: Feed! que consiste na adicdo programada de uma solucio de exirato
de levedura a 20% e MgS0, 0,28 %, FeedZ gue consiste na adicdo de uma
solugéo de glicose 8 70% e o terceiro tipe € a adigdo de sclucdo de NH,OH (5N}
para acerio do pH.

A adicdo de glicose 70% (Feed2) foi realizada por glucose-loop {pH-stal),
ou seja, este nutriente foi considerado o substrato limitante da fermentacdo e foi
adicionado para o acerto do pH apés o esgotamento da glicose inicial do meic de
fermentacdo, sempre que esta varidvel tendesse a um valor maior gue 6,80. As
adicdes de extrato de levedura 20% (Feed 1) obedeceram a Tabela Vii. 1.

Tabeia Vil.1 — Vazbes do meio de alimentacio designado como “Feed1” para os
diferentes fermentadores.

EFT(h)| LH210- 12 Litros Bioflo IV
4 120 mL/n 120 mijh
5 150 mLJh 150 mL/h
9 240 mL/n 210 mL/h

As fermentacBes batelada-alimentada ciclicas em dois estagios foram
iniciadas no Fermentador 1, comc uma fermentacdo batelada-alimentada
tradicional. ApGs um certo periodo de crescimento aproximadamente 1,0 L do
caldo fermentativo %ol transferido para o Fermentador 2 previamente preparado &
contendo meio de cultura estérii no qual seria iniciada nova fase de crescimento.

O Fermentador 1 foi, entdio, induzido e o volume do fermentador foi coletado apts
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o témino da fase de indugio. imediatamente apds a coleta, 7,0 lifros de meio de
cultura estéril foram adicionados ao Fermentador 1 que, neste momento, estaria
pronic para receber 1,0 lfro do calde fermentativo cultivado, na fase de

crescimento, no Fermentador 2.

Aproximadamente 1,0 L do caldo fermenialivo da culiura crescida no
Fermentador 2 fol transferida para o Fermentador 1, ne qual seria iniciada nova
fase de crescimento. O Fermentador 2 foi induzido e o volume do fermentador fol
coletado apés o término da fase de inducgio. Imediatamente apbs a coleta, 7,0
litros de meic de cultura esténi foram adicionados ao Fermentador 2 gue, neste
momento, estaria pronto para receber 1,0 litro do caldo fermentative cultivado na
fase de crescimento- nosiFermentador 1. Esse processo fol repetido
indefinidamente, conforme apresentado na Figura VIL1.

Os fermentadores ulilizados para este tipo de estratégias foram o BioFiolV
(NBS) e 0 LH210-12 L (Inceltech) ambos com volume Gtil maximo de 14 fitros.
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Vi3 — Resuliados

As fermentacdes ciclicas com dois estagios foram preparadas de maneira
‘andlogas as fermentacbes padrao com retomada do processo fermentativo ao final
da fase de crescimentc em cada um dos fermentadores, por intermédio da
transferéncia de 1.0 lilro do fermentado de um fermentador para o oufro gue
autuaria como indculo concentrado do ciclo posterior. O esguema utilizado para a
conducao desse tipo de estratégia de fermentacio foi apresentado na Figura Vil 1.

A fermentacio apresentada na Figura VIL.2 fol conduzida a 30 °C na fase
de crescimento celular e a 42 °C durante a induclo da proteina de fusgo. Cada
fase da fermentacio durou em média 8 horas a 30 °C e 8 horas a 42 °C, ao final
da qual procedeu-se a retirada do caldo de fermentado (corte) e adicdo do meio
de fermentacdo novo e esiéril alé atingir-se o volume inicial da fermentacso,
iniciando-se assim outra fase fermentativa. Antes do inicio da fase indutiva, 1,0
litro de fermentadoe foi assepﬁca'mente transferido para inocular o segundo
fez*méntador, que repetiu os procedimentos realizados para © primeiro
fermentador.

As cinéticas de crescimenio celular, formacio de acetalo, consumo de
subsirato sdo apresentados na Figura VIl.2 e referem-se as fermentacbes FG678
({A) e BF082 (B). Pode-se observar que a formacdo de acelato acontece
principalmente na fase de indugdo, come logo apoés a coleta das células houve a
adicdo de meio novo e posterior transferéncia do indcuio, a concenfracio de
acetato diminui drasticamente devido a sua diluicdo no nove meio de fermentacio.
Em conseqiiéncia do indculo robusto feito ao inicio de cada ciclo, elevadas
densidades ceiulares foram alcancadas em curio periodo de tempo, quando
comparada as fermentacgtes batelada-alimentada tradicionais, permitindo um alto
consumo de glicose e, portanto, altas taxas de acOmuio de biomassa sejam
atingidas. Em um cultivo tipico em batelada-alimentada, grande parte do tempo de
fermentaciio € gasto em conceniracdes relativamente baixas de células e com
taxas pequenas de acomuio de biomassa.

Observa-se que um novo ciclo fermeniative ndo € influenciado pelas

condicdes do cicle anterior. Isto sugere que novos ciclos fermentativos podem ser
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feitos com transferéncia, antes da indugdo, de parte do fermentado como indculo

para o proximo ciclo e a adicdo de meio novo torma o processo pseudocontinuo.
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Figura Vii.2- Cinélicas de crescimento celular (9/4.), consumo de glicose (g/L) & formacéo de
acetato {g/L} versus tempo {h) das fermentacles batelada-alimentada ciclicas em dois estigios
FB78 (A) e B3-082 (B).

A Figura V.3 apresenta as curvas de peso seco de células e biomassa
obtidas nos experimenios F878 e BFO082Z, conduzidos em batelada-alimentada

105



Capitulo Vil

Fermentacio balelads-alimentada ciclica

ciclica em dois estagios. O peso seco médio obtido neste experimento, ao final de

cada ciclo, foi 40,6 g/l. e & biomassa de células formadas 4483 g.
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Figura Vil.3— Curvas de peso seco de células (g/l) & biomassa formada (g) versus tempo (k) das
fermentacbes batelada-alimentada ciclicas em dois estagios F878 (A) e B3-082(B).

O volume de caldo de cultura no fermentador e a cinética de formacéo da

pro-insuling € apresentada na Figura Vil4 (A) e (B). O volume médio coletado
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para esie experimento em cada ciclo foi 10,9 L, enguanto o volume total coletado
foi 108,89 L. A expresséo da proteina recombinante foi, em média, 15,8% para

cada ciclo.
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Os resultados experimentais para cada ciclo fermentativo referentes as
Figuras VILZ, VI3 e VIi 4 esido apresentados na Tabela Vil.2,

Us testes de estabilidade n&o apreseniararm variacéo significativa para as
amostras retiradas antes e logo apds a transferéncia de 1,0 L de fermentado para
inoculacho do oulro fermentador, ou seja, a transferéncia do indculo nao prejudica
a fisiologia da bactéria. Esse resultade corroborou o resullado dos iesies
realizados em frascos Erlenmeyers com sucessivas passagens. Os frascos eram
inoculados e cresciarmn durante aproxdmadamente 14 horas € depois parte de
fermentado era retirada do frasco assepticaments e adicionada a outro frasco com
meio novo, de maneira a reproduzir a fermentacdo com cortes, O resultado foi que
em 8 passagen: o woo s observada queda na estabilidade dos

plasmideos (Resultagos nao apresentados).

Tabela Vil.2 - Resultados experimentais das fermentactes ciclicas em dois estagios

FE678 — BF082
Peso | Biomassa | Volumse Yy uh Expres- | Acetato | Estabill-
Seco Formada | Refirado {a/g) s30 (%) (g/g) dade
(g/L} (9} (L} {%}

F-1C | 32,86 | 331,95 10,2 10455 0,118 18.8 7,876 nd

B-1C | 43,13 | 481,68 10,2 10538 0,118 13,7 8,258 5,0

F-2C | 36,85 | 427,11 115 10450 0,153 17,3 1,944 nd

B-2C | 43,31 | 49235 114 103831 0,189 16,9 3,556 | 88,0

F-3C | 37,10 | 378,20 10,2 10,380 0,116 19.5 8,870 nd

B-3C | 42,77 | 451,88 105 10466 0,126 13,1 7,023 | 98,0

F-4C | 38,56 | 406,73 105 10360 0,100 18,2 9,324 nd

B4C | 47,52 | 572,81 110 10,3551 0,164 18,4 4,100 | 98,0

F-5C | 35,72 | 388,74 10,8 10,2651 0,131 13.3 8,951 nd

B-5C | 48,10 | 551,23 114 10402 0,150 10,1 5,971 nd

Média | 40,57 | 44833 10,8 104080 0,136 15,9 8,690

As tabelas VIL3 e VIL4 apresentam os resultados obtidos com outras duas
fermentagbes ciclicas em dois estagios. Na fermentacdo BF101/F708 foram
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realizados gualro ciclos & na fermentacdo BF102/F702 nove ciclos, sendo

crescidos por 8 horas a 30 °C ¢ induzidos também por 8 horas a 42 °C.

Os valores de peso seco de células (g/l), biomassa formada (g), volume

‘de fermentado retirado em cada ciclo (L), percentagem de proteina de fusio (%),

concentracao final de acetato em cada ciclo (g/L), taxa especifica de crescimento

(h, fator de conversic de substrato a células (Yyus (g/g)) e estabilidade do

plasmideo ao final do ciclo(%) estéo apresentados nas Tabelas abaixo.

Tabela VIL3 - Resultados experimen%ais das fermentacies ciclicas em dols estégios

BF102 -F708

Pesc | Blomassz | Volume Yis TR Expres- | Acetsto | Estabil-

Seco Formada | Refirado {g/a) sé0 (%) Helie) dade

o) (g L) (%)
B-1C | 2143 | 21321 10,0 - - 17,8 3,457 28,0
F-1C | 41,55 | 420,54 18,1 $,599 | (,187 23,5 3,718 4,0
B-2C | 45,860 | 471,87 114 104961 0137 31,8 2,393 14,0
F-2C- | 26,86 | 267,00 9,8 0,423 | 0,106 21,8 5,582 98,0
B-3C | 40,86 | 430,83 10,5 0,410 | 0,151 31,4 4,426 50,0
F-3C | 3647 | 37852 10,4 0,383 | 0,125 25,9 6,095 88,0
B-4C | 51,82 | 567,22 11,0 0,456 1 0,145 23,8 0,177 | 100,0
F4C | 48,72 | 586,32 11,0 0,630 0,138 22,7 1,673 ¢+ 1000
B-5C | 41,32 | 46885 10,4 0,308 | 0,144 25,8 3,679 nd
Media| 3540 | 42272 10,5 0,401 0,126 24,9 2,400 60
Tahelz Vil4 - Resultados experimentais das fermeniacfes ciclicas em dois estégies

BF101 - F708

Pesc | Biomassa | Volume Ys p ™ Expres- | Acetato | Estabili-

Seco Fomada | Retirado {g/g) 880 (%) (g/a) dade

(gl) {9) L (%)
B-1C | 35,88 | 387,00 10,7 - - 10,4 7,167 70,0
F-1C | 30,95 | 403,86 10,0 04531 0,123 18,7 2,918 10,0
B-2C | 38,47 | 39827 10,3 0,397 | 0,143 26,8 3,860 420
F-2C | 37,78 | 44529 11,7 0,491 0,131 21,8 nd 48,0
Média | 38,05 | 40880 10,7 0,447 @ 0,132 19,4 4,906 42.0
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As produtividades volumélricas para fermentagfes batelada-alimentada
ciclica em dois estagios s8o apresentadas na Tabela Vil.4. Pode-se observar gue
a produtividade volumétrica € aumeniada em 37% em relacBo as fermentacbes
em batelada alimentada tradicional

Esse aumentc na produtividade pode ser explicado como efeiio do indculo
concentrado no inicio de cada ciclo, que varia entre 15 e 20 de O.D. (340 nm);
‘pela condicio fisiolégica do indculo, que se encontra em crescimento exponencial
no momento da fransferéncia em meio novo com presenca dos nulrientes
fundamentais ao crescimento celular e pela diluicdo dos produfos inibitdrios. Alias
concentraches celulares em fase de crescimenic exponencial geram elevado
consumo de substralo que, por conseqliéncia, propiciam elevada produgdo em
biomassa.

Tabela Vil.5 ~ Produtividade volumétrica das fermentaces batelada-alimentada em dois estagios.

Fermentacé@o Produtividade volumétrica
{g/Lih}
F678 — BF(082 2,831
BF101 - F708 2,388
BF102 - F709 2,493
Média 2,571
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CAPITULD vill

FERMENTACAO COM RECICLO DE CELULAS E MICROFILTRA
' TANGENCIAL

Vi1 — Hesyliados

Vill.1.1 — Estratégia de cultivo das fermentaces com reciclo total de células
e microfiliracdc - Experimentos preliminares.

Visando & obtencdo de maior crescimenio celular, alguns experimentos
preliminares foram realizados objetivando-se desenvolver a fermentacéo
utilizando-se a técnica da microfiltracéo acoplada ao reciclo de células e compara-
la com resultados obtidos em fermentacSes em batelada alimentada tradicional.
Neste modo operacional, alguns estudos foram feitos com a utilizacdo de modulos
externos, nos quais sio feitas a filtragbes de meio de fermentacdo, no intuito de
diminuir a conceniracdc de produtos inibiidrios e reciclar as ceélulas ao
fermentador. A utilizacgo deste método propiciou um incremento significativo da
concentracio celular. Neste sentido propfs-se a realizacdo da microfiltracac do
meio de cultura durante {oda a fermentacéo.

Todas as fermentacbes com microfiltracdo foram realizadas utilizando os
fermentadores LH210 4,0 Lifros (Inceltech) e BioFio3000 (NBS) acoplados a
unidades de filtracdo tangencial (marca Filtron, mini-kassette de 0,30 um e com
area especifica de 65,0 cm?®), com o qual foi realizada a filtracgo do meio de
fermentacdo na vazdo de 500 mi/h com o reciclo total das células, ou seja, sem a
taxa de sangria. A Figura Vill.1 apresenta o esquema utifizado para realizac8o
desses experimentos.
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Figura VIill.1 — Fermentador com filtrago tangencial e recicio otal de células

Em um primeiro momento, definiu-se uma taxa de diluicao de 0,2 e fez-se
uma adaptagdc das condigBes utilizadas em fermentacSes em batelada
alimentada. Para o sistema de alimentacdo, ufilizou-se uma solucBo de
alimentacao Unica composta de extrato de levedura (3,0 g/l}), peptona de caseina
(4.8 g/L), sais de fosfato, sclugdc oligodinamida, solugéo de aminoacidos, MgSC,
2,8 g/L e glicose 35,0 g/l. As concentracgfes dos sais de fosfato ¢ das sclugbes
oligodinamicas e de aminoacidos sdo as mesmas do meio de fermentacao inicial.

A Figura VIii.2 apresenta os resullados desse experimento. Observou-se
que a concentragao celular ndo ultrapassou os 60,0 g/L, sendo que a partir da 22
horas de cultivo houve aclimulo de glicose & formacao de acetato, que podem ter
sido os responsaveis pela inibicBo do crescimento celular.
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Biomassa (g) versus tempo ().

Os sxperimentos seguintes foram desenvolvidos com a ulilizacgo de uma
solucdo concentrada de glicose “Feed?” (solucBo de glicose 70%) adicionada
através de um “loop” de glicose (pH-stat) e com a adicdo de solucdo de
alimentacédc composta de exirato de levedura 12,0 g/L., peptona de caseina 12,0
g/L, sais de fosfato, solucao oligodindmida e MgSQ, 2,8 g/L).

As Figuras VHL.3 e Vili.4 apresentam os resultados destes experimentos,
nos quais variaram apenas a concenfracio dos componentes da solucdo de
alimentacdo. Em ambos os experimentos a concentragdo celular néo Iuitfapassca
valores acima de 65,0 g/l, sendo que as concentracdes de glicose e acetaio
foram bastante elevadas quando se efetuou a express3o da proteina de fusio.
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Figura Viil.4 — Fermentacio com reciclo total de células acoplada a sistema de microfiitraggo. Alimentacio
com vazao de 500 mi/h, composio por exirato de levedura 12,0 g/l peptona de caseing 12,0 g, &c. citrico,
sais de fosfato & magnésio e glicose 35,0 gl.. Feed? — glicose 70% (glucose-loop) (A} ConceniracBo de
ghicose (gh), acetato (gl). glicose no filtrado {g/l) e densidade dtica (540 nm) versus tempo () {com
inducio), (B) Peso seco (g/h) e biomassa {g) versus tempo (h).

Como o crescimento celular nao alcangou 0s patamares esperados nestas
fermentacdes, as quais foram adaptadas a estratégia de alimentac8o similar a
batelada-alimentada tradicional, oplou-se nos experimentos subsequentes por
fazer uma adapiacio na melodologia de alimentac8o dos substratos, glicose e
extrato de levedura (fontes de C e N). Realizou-se a alimentagao dos nutrientes
por gradiente devido a necessidade de aumentar-se a concentragio de subsirato
durante g fermentacio em funcio das alias conceniractes calulares.
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Vil.1.2 — Estratégia de cultivo das fermentacfes com microfiliragdo
tangencial, reciclo total de células ¢ alimentacio por gradiente linear.

Em virtude dos experimentos preliminares nao terem oblido concentraches
celulares malores que 100,0 g/l de peso seco de céluias, concluiv-se gue a
principal causa foi a falla de micronulrientes em alias concentracbes, & que a

hospedeira ulilizada é profotrdfica.

Mignone e Rossa (1883) desenvolveram um modelo matematico de
alimentacdo de nutrdentes por gradiente linear para fermentactes batelada-
alimentada. Essa técnica permite calcular valores operacionais de vazéo de
alimentacio & a concentracdo do gradiente necessaria para obler um dessjado
rendimento em biomassa, requerendo a taxa de crescimenio especifica desejada
para a fermentacdo (u) e o rendimento celular em funcdo do nutriente limitanie

{Yx/s).

O modelo experimenial utilizado por Mignone e Rossa (1983) é o
apresentado na figura Vill.5: Os vasos C e D sdo geometricamente idénticos e
contém volumes iguais de solugdes concentradas (C) e diluidas (D) de nutrientes.
Ambos os reservatGrios s&o interligados e a solugdo do frasco D € continuamente
homogeneizada por agitacdo mecanica. A bomba P relira nutrientes do
reservatoric D a uma taxa de escoamento constante F. O nutriente do reservatério
D é reposto pelo nutriente contido no reservatorio C, portanto o nivel em ambos os
recipientes € o mesmo a qualquer tempo, e a conceniracdo do meio na saida do
reservatorio D aumenta com o tempo, gerando o gradiente de alimentacao.
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Figura VIiL5 ~ Representacdo esquemalica do sisterna de alimentac3o por gradiente linear.

Na derivagdc do modelo matematico consideram-se verdadeiras as

seguintes premissas:

i) a difusdo dos nutrientes nos iubos de coneccBc em ambos o8

reservatonos € desprezivel se comparada & taxa de escoamento.
i } & densidade das solugles concentrada e diluida é a mesma.
i} no reservatério D ocorre mistura perfeita instanianeamente.
Faz-se entdo o seguinte balanco de massa:

Reservatério de nuirientes concentrado (C).

av,

gt ¢

Reservatorio de nutrientes diluido (D)

. VLD
d=_F+F Vil
dr
Como os reservatorios tm volumes constantes:
ave_d,
7 7 VIL3)
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Combinando as eguaches, temos:

r oL L villa)

v, =v, - (VIiL5)
d /o

Um balango de massa do substrato no reservatdric D € dado por:
S UV,
i—i% =—FS,()+ F.S, (VIIL6)

integrando-se, temos:

F
S.)=5, +—{S. -5
) @+2V (c do}f (VHLTY

do

Para fermentacdes em batelada alimentada (Fed-batch fermentation - FBF),

temos o seguinte balanco de massa:

Biomassa:

d{XV})
ar
Substrato:

(VIL8)

= uXV

V) _ s (n-HY (VIIL9)
dt i Yo

Para estabelecer uma fermentagdo balelada alimeniada com gradiente
linear de substrato & necessario estabelecer valores para F, Sge e S ..

Supondo que no inicio da adicio de nuirientes, a concentracdo do

substrate & igual a zero.
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H, XV,
FS, =ig-g.2 (VHL10)

YX:’S

Para assegurar que ndo havera actmulo de substraio no
reator para tempo maior gue zero, o gradiente deverd ser, em =0, igual ou maior &
maxima variacio na taxa de consumo do substrato.

d(FS, () _d|pX7, exp{pofﬂ VLT
g dr Yyis |

A dimitagdo para as duas equacles anteriores & po<umax,

Combinando-as equaches, iamos

2 2
£ (s, -S@}=M (ViI1.12)
2V, Tyis
Da definigéo de rendimento de crescimento
{Vi1.13)
X, -XV,

g +5 =
R AN )

£ da combinacdo das equacbes acima, chegamos ao valor do fluxo do
gradiente:

b+.Jb? +4u ¥V (ViiL.14)
Fm ﬂo &

2

p = 2V X Ve (VIIL15)
XV, -X,V,

Adaptando o modelc matematico de Mignore fixando a vazdo de
alimentacio e igualando-a vazio do filtrado, podem-se determinar os valores de

Sao & Se. Além disso, calculou-se um gradiente para exirato de levedura, utilizando
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como paramelro a concentragao consumida em fermentacfes batelada alimentada
fradicional.

Foi estabelecida arbitrariamente a vazao de alimentagéo de 500 mi/h com
igual retirada, significando taxas de diluicbes slevadas de D = 0,20 L/h. Pois os
expenmentos com reciclo de ceélulas foram  reslizados em  fermentador
inceltech/LH 210 modelo de 4 litros volume total, contendo 2 litros de meio Jung
modificado inicial e §,5 litros de inéculo crescido overnight.

As fermentacbes foram conduzidas duranie as primeiras 3 a 4 horas em
batelada apenas com acerto do pH. Apds o consumo da glicose inicial do meio,
iniclava a adigio da solucio de slimentacio & o reciclo das céluias, com uma
vazdo de 500mi/h. A figura VLG representa o esguema do sistema de
fermentacao utilizado com microfiliracaio, reciclo total de células e alimentacso de
nutrientes por gradiente linear.

[ {3
" A
4 - Y 2
x ; 3
; ? 1 l Q i 1 i
i i o )
: : a N iy o T .._..,\f":'gi_w
= e ] e e ™
al Pons
0
e £
i3
_/./
\_’_{f
1- Amostrador 8- Bomba peristaltica
2- Eletrodo de pH 9- Membranz fiifrante
3- Eletrodo de Oxigénio Dissolvido 10- 8aida do filirado
4- Saida de ar 11~ Reciclo das células
5 Motor 12- Entrada da solucdo alimentacéo
&- Controlador de Temperatura 13- Frascos para as solucdes de glimentacio.
7~ Termopsr {Diluido e Concentrado)

Figura Vili.8 ~ Esquema do sistema de fermentacio utilizado com microfilfraco, reciclo total de
células e alimentacio de nulrientes por gradientes linear.
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A tabela VIiL.1 mostra a composi¢do da soiucdo de alimentagBo dnica
utilizada em fermentacbes com reciclo.

Tabela VIIL1 — Condiches para as fermentacBes com reciclo total de células por
filtracao tangencial e alimentagao por gradiente linear.

Ferm | Compesicio da solucie slimentacio t Vazdce i Vol Mo | Inicio do
N gL ferment. | reciclo
Frasco de YE Glic. (mifk) @ ®)
Aliment.
1 154 3,158
04-98 500 2,5 4
3951 117,50
1 154 3.15
3499 500 2.5 3
p 1183 1179
i 154 3,15
04100 500 2.3 3
1185 117,9
1 154 2.6
(34-101 500 2.5 3
2 1200 166.4

As Figuras VIIL7, VIILS, VIILY e VIIL.10 apresentam ¢ comporiamento das
fermentacbes com microfiltracio, gradiente linear de alimentaco e reciclo total de
células nas condicdes expressas na Tabela Vil 1. A microfiltracio foi iniciada em
conjunio com a adicdo da glimentag8o em gradienie no momenio em que se
esgotou a glicose presente no realor, aproximadamentie com 3 horas de
fermentacdo. As vazbes de alimentacso do feed e de saida do filirado foram
mantidas constantes em 500 mi/h, permanecendo ¢ volume do fermentador
constante em 2,5L. A taxa de diluicao utilizada foi de 0,2 i

Dos resultados experimeniais observa-se que ¢ crescimento celular
situou-se proximo a 120 g/l durante o periodo de crescimento, de acordo com o
esperado para as concentracbes de glicose utilizadas pelo método do gradiente.
No entanto, com a indugdo a concentragio celular apresentou queda na ordem de
aproximadamente 30,0%. Presume-se que esle falo seja creditado a auséngia de
nutrientes essenciais para a producdo da proteing recombinanie e crescimento
celular.
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Experimentos em frascos foram feitos com amostras retiradas na fase de
inducdo e demonstraram gque as células continuaram vidveis e produtoras de pro-
nsulina.

A concentracBo de glicose manteve-se Dbaixe mesmo guande a
conceniracéo de entrada foi muito elevada, aumentando gradativamente no final
da fermentacio. A conceniracio de acelalo manteve-se em um patamar aceitavel

mesmo para conceniractes celulares elevadas.
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Figura VHL7 ~ Fermentacdo com reciclo iotal de células acoplads a sistema de microfiiiragie com
glimentaco de nuirientes com gradiente finear. Vazdo de gfimentagio 500 mijh. Alimentacioe diluida: Bxralo
de Leveduras = 15,4 g/l ¢ glicose = 3,15 g/L.. Alimentacio concentrada: Exiraio de Leveduras = 39,5 g/l ¢
glicose = 117,0 g/L. {A) Concentracio de glicose no fermentador{g/L}, acetato (gl ) & peso seco (g/l) versus
tempo (h) ern fermentacio com corles {com indugfo), (B) Peso seco (o) e expressio do compo de incluséo
{%:) versus tempo (h). (C} Concentrac®o da glicose no fermentador, na saida do fillre e no gradiente versus
tempo () e (D) Biomassa formada {g) versus glicose consumida (o).

Mo experimento 04-098 a conceniracdo celular obtida foi
aproximadamente 60,0 g/L, sem apresentar acimulo de giicose ou elevada
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formacéo de acetato. Suspeilou-se da limitagdo do crescimento ceiular por

auséncia de microslementos importantes para o metabolismo celular,
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Figura VI8 — Fermentaghc com reciclo iotal de células acoplada a sistema de microfiliragio com
siimeniacao de nuirientes com gradiente linear. Vazio de alimentagio 500 mi/h. Alimentac3o diluida: Extrato
de Leveduras = 154 9. e glicose = 3,15 gil.. Alimentagéo concentrada: Bxtrato de Leveduras = 1185 g/l e
glicose = 117,0 g/b.. {A) Concentragio de glicose no fermentador(g/l), acetato {(g/l) e peso saco {gh) versus
tempo (i) em fermentagdo com cortes {com inducfo), (B) Peso seco (gf} e expressio do corpe de inclusfio
{%) versus tempo (), {C) Conceniracho da glicose no fermentador, na saida do fifiro e no gradiente versus
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Figura VI8 - Fermentacio com reciclo total de células acoplade a sistema de microfiliragBo com
alimentacio de nulrientes com gradienie finear. Vardo de alimentacio 500 ml/h. Alimentacdo diluidar Extrato
de levedura = 154 g/l e glicose = 3,15 gi.. Alimeniacio concentrada: Ddrato de levedwa = 11853 gl e
glicose = 118,0 gh.. {A) Concenirag8e de glicose no fermentador{g/L), acetato (gM ¢ peso seco (gf) versus
tempo (k) em fermentacio com cortes {com inducdn), (B) Peso seco (gl e expressiio do compo de inclusdo
{%;) versus tempo (h}, (C} Concentracic da glicose {gh) no fermentador, na ssida do fillre ¢ no gradiente
yersus lempo (hl, (D) Biomassa formada {g) versus glicose consumida (g}, {E) Peso seco {g/l) e expressic
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Figura VIll.10 —~ Fermentacio com reciclo iotal de céivlas acoplada a sistema de microfifiragdo com
slimentacio de nulrienies com gradiente linear. Vaz3o de alimentacio 500 ml/h. Alimentacio dilvida: Dxiraic
de levedura = 154 g/l & glicose = 2,63 g/L.. Alimentacio concentrada: Exdralo de levedwa = 1200 g/l &
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temnpo () em fermeniacio com corles (com inducBo), (B) Peso seco {g/l) & express8o do corpo de inclusio
{%;} versus tempo (), (O ConceniracBo da glicose no fenmentador, na safda do filro 2 no gradiente versus
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“tempo {hy, {0} Biomasse forhada (g) versus. glicose consumida (g}, (E) Peso seco (gh) & expressao (%)
versus tempo (b e (F) Velocidade especifica de crestimenio (h-1) versus tempo ().

Esses resuliados com recicio iotal de células, microfiliracdo e gradienie
linear de alimentacdo demonstram que foi possivel alcancar uma biomassa de
aproximadamente 1200 g/l significativamente maior de que as alcancadas em
fermentacfes em batelada alimentada ou mesmo nos estudos preliminares com
micro filtracio e reciclo fotal de células.

O gréfico da Figura VLS mostra claramente gue apesar de operar com
reciclo total de células e microfiltracdo, com unidade de diluigao igual 2 0,20 ™,
existern duas condicBes distintas de crescimento celular uma com u= 0,138 h" e
outra com p=0,041 h' significativamente menor. Esta diferenca na velocidade
especifica de crescimento pode ser resultante dos seguintes fatores:

a} Deficiéncia nuiricional demonsirada pela diminuigcdc da velocidade
especifica de crescimento na fase de crescimento ou, quando no periodo indutivo
pela gueda na concentracdo celular.

b} Acimulo gradativo de substancias inibidoras, principalmente no
periodo indutivo.

Alguns experimentos realizados com taxas de diluigio iguais a 0,100 h™
demonstraram a viabilidade da utilizacio do reciclo de células acoplados a
microfiltracdo tangencial com alimentagdo por gradiente linear para obtencdo de
concentracdes celulares proximas a 70,0 g/l. com 22 horas de fermentacdo,
conforme dados demonsirados na Tabela VilL.2. Estes experimentos, no entanto,
apresentaram incremento no voiume do fermentador devido a baixa vazdo de
filtrado, que pode ter sido causada por entupimento da membrana fillrante.
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Tabela VHLZ — Dados finsis pars fermeniacfes com recicle folal de celulas, microfiiracBc e
afimentacBo por gradienie linear com laxas de diluicdo D = 0,100 n*. Andlise do crescimento
cehilar em diferenies compaosicbes do meio de a%imegtagéo.

R T e

Ferm Composicioe 42 solucio Vazae | Vel Final ] Inicie do Pese
N® alimentacio BG reciclo Seco
‘ \ {mih) ferment. {h) Final
Frasco de YE Glie. £ )
Allment.
1 15,4 50
B3-038 300 4.0 30 635,88
Z 1000 150,60
i 13,4 5,0
B3-040 ‘ 360 4.0 3.0 70,62
i 106,0 160,06

Experimentos anteriores mostraram claramente que as células crescidas
em alta densidade celular mantém as suas caracleristicas metabdlicas inalteradas
COMOo a expressdo da proteina de fusBo. Assim, transferindo aliguotas de células
crescidas em alta densidade celular para novo meio {0.D.=5,0) em frascos, elas
nac sd cresceram normaiments como foram também capazes de expressar a
proteina quimérica.

Estes resultados experimentais apresentados nas Figuras VIILS e VIH.10
mosiraram baixa expressa@o da proteina quimérica quando a indugao das céivlas
foi realizada em concentragdes acima de 80,0 g/L.. Este fato ndo fol creditado a
alguma alteragdo fisiologica da cultura, mas sim, as condigdes nutricionais nac
otimizadas do meio para a fase indutiva em tais concentracdes celulares. O
probiema a ser resolvido foi determinar condigBes nutricionais acopladas com
estratégias de alimentacdo que permitissem a obtencio de elevada expressao da
proteina recombinante em fenmentacic com elevada concentrac8o de biomassa
(~100,0 g/L}.
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VillL1.3 — Estratégia de cullivo das fermentacdes com microfiliracio
tangencial, reciclo total de células e alimentagio por pH-Stat.

MNo intultc de melhorar a composicBo do meio nico de alimentagio
propiciando condicbes favoravels para o crescimento celular e para a inducgio da
proteina quimérica em condicbes de sita densidade celular, foi proposta a
" adaptacdo da adicBo dos nutrientes, de forma a obedecer a0 principéé utilizado
para adicdo do substrato ulilizando a técnica de controle indireto pH-stat, na qual a
adicao do substrato & conseqiéncia de variacdes do valor do pH da culiura.

Nas fermentacdes com recicio com alimentacdo por gradiente linear, a
quantidade de subsitralo ol calculada para alcangar concentracfes celulares da
ordem de 1200 g/l. Porém, esse calcuic ndo considerou a guantidade de
substrato necessaria para a producio dos corpos de inclus8o, desta maneira
houve queda na concentracdo celular e baixa expresséo da proteina de fusdo ao
término da fase indutiva. A quantidade de sais de fosfato, solucdo oligodinamica,
exirato de levedura e pepionas utilizadas nas alimentacbes com gradiente linear
foram estimadas em #és vezes as ulilizadas em fermentacdes batelada-
alimentada tradicional.

Para adaptagao do método de conirole indireio pH-stat, utilizou-se uma
solucdo de nuirientes composta por glicose, extrato de levedura, sal de fosfato,
solucao oligodindmica e outros sais que compdem o meio de cultura inicial.

A solucio de nutrientes foi adicionada por bombas peristalticas acionadas
pela variagdo de pH, de maneira analoga & adicio de glicose 70% realizada em
fermentacdes batelada-alimentada tradicional. A retirada do filirado também foi
realizada de maneira similar. Ou seja, as bombas peristélticas para retirada do
fitrado e adicBes de nutrientes foram aciohadas no mesmo momento, de modo
que o volume de meio de cultura no fermentador permaneceu constante. A bomba
de recirculacdo do meio de cullura no sistema de micmﬂitragéb foi maniida
acionada em 30,0 Umin. O recicle de células e microfiltracao iniciaram logo apds o
férmino da glicose inicial do meio de cultura.
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Expernmentos foram realizados com a finalidade de esiudar ¢ crescimento
celular em fermentactes com reciclo, microfiliracéo e adicdo de nulrienies via pH-
stat. Diferenies concentracfes de glicose e exirato de levedura no meio de
alimentacdo foram esiudadas e os resuliados apresentados na Tabela VILZ,
Tabsta VHLE — Dados finals em fermentagles com reciclo iolst de céiulas, microfiltracdo e

almentacdo por mélodo indireto pH-stat Andlise do crescimenio celular em  diferentes
composicdes do meio de slimentacio.

Tempo de

Ferm {Composicio de alimentacio Pose Inicio do | Produtivi
anica {g/L) Seco cultive recicio dade
(g/L) (B} () {(g/Lih)
YE Glie,

B3-043 30 100 67,24 27 ] 2,490
B3.045 30 100 38,88 2 4 2,676
B3-047 120 108 136,13 22 3 6. 188
B3-048 120 1080 124,50 22 4 5,659
B3-068 30 306 36,8 22 g 1,672
B3-069 30 300 8,59 24 8 0,390

Cbservando os dados da Tabela V4, pode-se afirmar que a
configuracdo do meio de nutrientes Gnico composto por glicose 10% {miv) e
exiratc de levedura 12% (m/v) apresentou melhor desempenho para o
crescimento celular. O aumenio na conceniracdo de glicose proporcionou baixo
crescimento celular. Observando-se a Figura VI 11, vé-se que houve acumulc de
glicose durante toda a fermentacdo e, conseqiente formacdo de acido acético.
Além disso, a taxa de diluicao foi exiremamente baixa.

O efeifc da concentracdo do extratc de levedura também pode ser
observado na Tabela VHIL.3. Os experimentos conduzidos com solugBc de
alimentacao Onica contendo 100,0 g/L de glicose apresentaram os resuitados mais
satisfatérios em peso seco de células. Ac ulilizar 30 g/l de exirato de levedura, o
resuliado apresentado foi em media 63,0 g/l. de pesc seco, enguanto que ao
utilizar 120,0 g/l de exirato de levedura, ¢ resultado apresentado foi em média
130,0 g/l de peso seco de células. A produlividade celular considerando o tempo
de fermentacBo foi proxima a 6,0 g/L/h, ou seja, aproximadamente irés vezes

maior que o resuitado obtido em fermentagfes batelada-alimeniada tradicional.
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Figura VIiL11 — Cinéticas de crescimento celular (g/L), de consumo de glicose (g/L), de formacio
de acatsto {g/l} & contentraclo de glicose no fillrado versus tempo (h). Fermentacio com solucdo
de nutrientes composta por glicose 30% e exiraio de levedura 3%.

A Figura VIIL12 mostra as cinélicas de crescimento, consume de
glicose e formagao de acetato, bem como a concentracdo de glicose no filtrado
para a fermentacao B3-047. A concentracao celular final obtida em 22 horas de
fermentacao foi de 136,0 g/, a concentra¢do de glicose permaneceu limitante
durante guase toda a fermentagdo havendo uma elevagdo na sua concentracéo
apenas no inicio do processo, mas ndo houve efeitos deletérios sobre as células.
Nao houve acimulo de acetato durante o cultivo.

No entanto, nestes experimenios ainda ndo foi avaliado o
acompanhamento da expressio da proteina de fus@o nessas condigfes de
fermentacao. Para avaliar este paramefro, preparou-se uma nova série de
experimentos variando as concentracbes de exirato de levedura na solucao de
alimentacdo de adicio de nutrientes.
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Figurs Vili12 - Cinglicas de crescimento celular {g/L), de consumo de giicose (g/L), de formacio
de zeetato (g/L) e concantracio de glicose no filtrado varsus tempo (h). Femmentacdo com solugdo
de nutrientes composta por glicose 10% & exirafo de levedura 12%.

Vili.i.4 —~ Estratégia de cultivo das fermentacfes com microfiitracao
tangencial, reciclo total de células e alimentagdo por pH-Btat. Avaliagie da
fase de induc@o da proteina de fuséo.

Para avaliar a expressdo da proteina de fusio, considerou-se a
concentragdo de dlicose com melhores desempenhos para obtencdo de
densidades celulares elevadas e variaram-se as concentracbes de exirale de
ievedura. Alguns experimentos foram realizados adicionando peptona de caseina
ao meio de cultivo. A fase de crescimento foi conduzida a 30 °C e a inducéio a 40
5C, sendo que esta foi iniciada quando a densidade ofica alcangou 200 OD (540
nm), ou seja, aproximadamente 70,0 g/L. O pH da cultura fol mantido em 6,80 pela
adicao de NH,OH durante ¢ periodo no qual a glicose inicial foi consumida e pela
adicio da solucio de alimentac8o apos este periodo. A concentragio de oxigénio
foi mantida acima de 20 % pelo incremento da agitacao (RPM), pelo aumento da
vazao de ar e pelo enviquecimento do ar com oxigénio dissolvido.
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Para adaptacido do méltodo de conlbrole indireto pH-stat, utilizou-se uma
solucao de nutrientes composta por glicose, exirato de levedura, sal de fosfato,
olucdo oligodinadmica e oulros sais que compdem ¢ meio de culfura inicial. A
solucio de nutrientes Gnica foi adicionada por bombas perisialticas acionadas pela
variacdo de pH, de maneira similar 4 série de expenmenio para avalacdo do

crescimento celular.

Para manier o volume do fermentador conslante, foram utilizadas duas
bombas peristalticas. Sendo que a bomba para adigéo de nutrientes era acionada
para o acerto do pH em 8,80, funcionando como adicdo de uma solugdo acida. A
bomba para retirada do retirada do fillrado era acionada no mesmo instante, de

maneira a compensar o volume adicionado ac fermentador.

A bomba de recirculacdo do meio de cultura no sistema de microfifiracio
foi mantida acionada em 30,0 L/min. O reciclo de células e microfiltracio iniciaram
iogo apds o término da glicose inicial do meio de cultura.

Os resultados referenies a série de experimentos realizada para avaliar a
porcentagem de expresséo sdo apresentados na Tabeia Vill.4. A concentraco de
céluias final, a porcentagem de express@c da proteina de inleresse e a
produtividade celular nos experimentos com reciclo, microfiltracéo e adicdo de
nutrientes via pH-stat esto tabulados. As diferentes concentragtes de glicose e
extrato de levedura no meio de alimentacéo Unico estudadas e os resultados séo
apresentados nas Tabela Vill.4 e VIIL5.

Tabelz VL4 ~ Dados finais pars fermentaches com reciclo fotal de célidas, microfiliracso
alimentacio por método indireto pH-siat. Andlise do crescimento celular e expressio da g}rotema
de fusdc em diferentes composicbes do meio de alimeniacio.

Ferm Composicio da sclucie Peso 7 Expressiic | Tempo de 'X‘empo de | Produtividade
alimentacio (g/L} Seco {%%) coliive (h) | inducfo (/L)

i)

YE | Peptona Glicose L) )
B3-064 160 g 100 98,22 10,9 25 8 3,929
B3-065 100 20 100 1556 14,1 25 g 6,224
B3-066 150 0 100 173.8 17,8 27 10 6,437
B3-667 150 28 160 56,7 16,3 27 10 5,581
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Segundo a Tabela acima, a fermentacio B3-066 apreseniou o melhor
desempenho tanto para obtencio de células quanto paré oroducio da proteina de
fusfo, sendo que este experimento fol realizado com exirato de levedura 2 15%
{mivh.

U efeiio da peptona no meio de alimentacdo ndo foi 8o significativo
quanto o efeito da concentracdo do exiraio de levedura, pois a concentracao
pelylar apresentou aumento da ordem de 70%.

Tabela VI3 — Dados oblidos para fermentacBes com recicio tolal de células, microfitracdo &
alimentacdo por método indireto pH-stat. Andlise das fases de crescimento celular e de inducio da
proteing de fusac,

Ferm 3.5, P.5. Ve e | Yum e | YRSTOT ¢ Borsse Bing Hegial Estab. | Acef
(340mm) § (g1} (BB | Boafad | BB | (B7) @ @% (%} gL}
B3-064 ¢ 2812 | 9822 0,821 0,462 o512 0,246 | D077 | 0,182 89 3982
B3-065 | 4464 | 155581 0,598 0,544 0,584 0,305 | 0032 | 0218 g2 5,627
B3-066 | 4980 | 17376 1082 0,237 0,810 0309 | 0032 | 0207 a8 7,151
B3-067 | 4320 ;150,767 0,883 0,448 0,738 0,293 | 0028 | 0185 96 0,477

As fermentacbes com reciclo tiveram taxas especificas de crescimento
significativamente malores gue as apresentadas nos outros modos de cultivo
{batelada-alimeniada fradicional e batelada-alimentada com um ou dois estagios)
sem, no entanto, apresentar inibicdo pela formacio de acetato ou acimulo de
nutrientes e/ou ouiras substancias.

Outro aspectc imporiante a ser observado nesie tipo de estratégia de
cultive em aitas densidades celuiares foi & manutengdo da estabilidade do
plasmideo em nivels proximos a 100 %. Esse aspecto toma-se importante guando
é lembrada a importéncia da viabilidade celular somado a fransferéncia do

plasmidec das células maes para as células fithas.

Apesar desles resuftados estimulanies, as fermeniacBes com reciclo de
células apresentam alguns problemas que devem ser comentados:

i)  Os sistemnas de filiracdo apresentam dificuidade de manier a vazéo
do filirado devido principalmente ao fendmeno da “gel filiracdo” o qual consiste na
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formacac e compactacao de uma torta enire a superficie da membrana fillrante e
do meio de cultura g ser filtrado.

iy Perdas de nulrientes devidoe a microfilirac@o. Com relacBo a esse
aspecto, & necessario estudar a relacio enire nuirienies consumidos no pmses@
e a guantidade de peso seco de células e proteina de fusao obtidas.

iy Devido ao aumenio da viscosidade do meic de culiura, o recicio de
células torna-se mais dificil, exigindo maior poléncia da bomba de recirculacdo da
solucéo a ser filfrada.

A Figura VIii.13 apresenta os resultados obtidos na fermentacio B3-066,
aguela que apresentou os resultados mais promissores nas diferentes
configuragbes de composicdo da solucdo de alimentacdo Unica. Além das
cindéticas de crescimento e de consumo de glicose, s80 apresentadas na Figura
Vill.13 as curvas de peso seco {g/l), aumenic do volume no fermentador,
biomassa total formada e estabilidade do plasmideo, bem como a cinética de
formacac da proteina de fusdo.

A fermentacho apresentou concentracao final de células em peso seco de
173,8 g/, a concentracio de glicose foi mantida limitante, entre 0,0 e 1,0 gL
durante toda a fase de alimentagdc de nutrientes. A concentragéo de acetato
permaneceu proxima z zero enquanto a temperatura fol manitida a 30,0 °C,
elevando-se a temperatura a 40 °C a sua concentracao atingiu o valorde 7,15 g/l
A estabilidade do plasmideo, durante toda a fermeniagdo, ndo apresentou
variacio significativa e manteve-se proxima a 100 %, mesmo duranie o periodo de
indug3o. A taxa especifica de crescimento desta fermentagao foi 0,207 h™', sendo
gue no periodo de crescimento a taxa especifica de crescimento foi 0,309 h' e no
periodo de inducdo 0,032 h™'. O fator de conversao de céiulas por substrato (Yiys)
durante a fermentacdo foi 0,610 Gesnias /Jaicose, duirante a fase de crescimento e a
fase de inducao, os valores obtidos foram, respectivamente, 0,748 e 0,227 Qeswias
fggiicose- A produtividade em biomassa da fermentacao observada foi 6,437 g/l/h.
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Concantragdes de glicose (g/l.), acetato (i)
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velocidade especiiica de crescimento (W)

Fermentagio com reciclo de células e microfiltracio
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Figura Viit.13 - Cinéticas para fermentacdo com reciclo fotal de células e microfiliracio do meio de
culture utilizando alimentac&o de nutrientes por pH-Stat. {A) Concentracio de glicose {g/1), acetato
{g/L) e peso saco (g/L) versus fempo de fermentacie (h) para obtencdo de insulina recombinante,
utiizando-se £ coll. (B) Pest seco (g/l) e biomassa {g) versus fempo {h). {{} Volume no
fermentador versus tempo {(h). (D} Velocidade especifica de crescimento versus tempo (k). (B}
Fator de convers80 Yys (Josnas/Ogicose) VErSus tempo (h). (F) Estabilidade do plasmidec versus
tempo ().

Do gréfico (D), pode-se distinguir claramente dois valores médios para
velocidades especificas de crescimento referenies &s fases de crescimenio celular
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e de inducdc da proteina de fusdo. Essa diferenca demonstra a inibicgo no
crescimento celular como resposta a inducao da proteina recombinante. Conforme
Lin {2000}, existe competlicBo entre as funcdes de regulacio e manutencio
metabdlicas das células e os nivels de transcrico e traducdo, para as moiéculas
de RNA polimerase, bem como para os fatores de traducao que confribuem para a
expressao do gene recombinante. Essa competicio leva a inibicio do crescimenio
celular na fase indutiva, o que pode ser observado nos diferentes modos de cultivo
durante essa fese. '

Viil.1.5 -~ Analise do processo de microfiltracBo tangencial.

Neste trabalho, optou-se pela ulilizacdo de reciclo exierno de células
através de filtros tangenciais devido a fregliente utilizac8o destes equipamenios
em processos biotecnolbgicos, principalmente agueles de fibra oca e cassetes.
Apesar de amplamente utlfizados, sabe-se que esles processos apresentam
varias caracteristicas indesejaveis, entre eles o “fouling”, a formacéo do gel de
polarizacao e a formacao de espuma (Lee e Chang, 1989; Les, et al., 1994, Lee el
al., 1991; MacDonald e Neway, 1990; Gron et al., 1995; Bowen et al., 1993).

Os sistemas de microfiltracdo tangencial utilizados foram os sistemas
Filtron modelo mini-cassete de 0,30 pym de porosidade e 65 cm® de area
especifica, para os experimentos preliminares e com gradiente de aglimentacdo e o
sisterna Frings-Mycrodin, modelo fubular, de 0,22 um de porosidade e 0.2 m? de
area especifica para 0s demais experimentos.

O sistema Filtron apresentou problemas para manutencao da vazéo de
filtrado durante o final dos ensaios. Outro aspecto negativo deste sistema foi o fato
desta membrana ndo ser esterilizével em autoclave, dificultandc a operacéo de
esterilizacdo. Realizava-se a limpeza da membrana apds o ensaio com NaOH 5N
a 40 °C e uma sanilizacdo quimica com solucdo formol 1% e posterior enxagle
com salina estéril. Neste tipo de sistema ficou evidenciado a formacdo do gel
polimerizaco e, por conseqiiéncia, a diminuicdo da vazdo de filtrado no decorrer

da fermentaco, ou seja, com a elevacio da concentracio celular.
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Para evitar o “fouling” propds-se a utilizacoc de um sistema de
microfilfracio com area de filiracdo maior. Com a uti!izaéée da membrana Frings-
WMicrodyn e mantendo-se a vazao de recirculacic em aproximadamente 10,0 Uimin
foi possivel estabelecer uma boa relacic entre a velocidade tangencial por area
filtrante. Contudo, mesmo com este cuidado, as fermentacbes realizadas com
reciclo fotal de células e microfiifracac do meio de fermentacao apresentaram
relativa dificuidade para a manutencio da vazéo de refirada do filirado, devido ao
aumento da viscosidade do meioc. Este comportamento foi observado por
Reismeier et al. (1987) e Kroner et al. {1887) que observaram em filiragdes, cujo
obietivo foi obter elevada conceniracBo celular, a vazdo do filirado decresce
durante o processo a medida gue a conceniracio de células aumenta. A queda da
vazao foi nitidamente observada na etapa final quando a concentracdo celular
alcanca valores acima de 1200 ¢g/L. De acorde com Kroner et al. (1987) este
comportamentc deve-se ao aumento da viscosidade do meio de fermentacio
devido & elevada concentracdo celular atingida, com conseqgliente redugéo do
nimero de Reynolds (Re) e aumenio da resisténcia ac transporte de massa.
Soma-se a esses fatores, a compaciacao da camada de gel polimerizacdo que

adere fortemente a superficie da membrana, reduzindo a sua permeabilidade.

QOutro parametro importanie para a manutencdc da vazao de filirado fol
evitar a formag@o de espuma. Quando do surgimento de espuma no meic de
fermentacao fez-se a utilizacZo de anti-espumante a base de simeticone, porém
esta substancia adere-se na membrana de fillracao, potencializando o efeito de
“fouling”. Sugere-se, ento, a utilizacio de agentes anti-espumantes soldveis, tais
como polipropilenoglicol P2000, apesar do seu alto cusic. Para reduzir a
formacdo de espuma o retorno do meio de fermentacdo ac bioreator foi feito por
intermédio de um tubo de inox no interior do caido de fermentacio, evitando que o
liquido fosse lancado do topo do fermentador sobre liquido interno causando
menos turbuléncia e conseqiientemente menor formacao de espuma.
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CAPITULO IX

DISCUSSAQ DOS RESULTADOS

Neste trabalhc fol possivel estudar o cullivo de Escherichia  coli

recombinante em alias densidaces celulares identificando importanies paréametros
cinéticos para as fases de crescimento e inducio da proteina recombinante.
Foram estudadas diversas estratégias de cullivo para oblengio de altas
densidades celulares com objelivo de induzir a expressao da profeina de fusao,
ufilizando como modelo a pro-insuling humana. As estraiégias de cultivo
estudadas foram batelada-alimeniada, batelada-alimentada repetida, batelada-
alimentada ciclica em dois estagios e a fermentacio batelada-alimentada com
recicio total de células e microfiltragao.

A fermentacao batelada-alimentada continua sendo a estraiégia de cultive
mais utilizada para producao de proteinas recombinantes em cepas de £ cofi. No
decorrer deste trabalho, diversos aspectos sobre a conducgdo da fermentacio
visando alta produtividade de biomassa e de proieina recombinanie foram
discutidos. Essa alta produtividade esta diretamente ligada a aiguns fatores, tais
como: i} 2 manutencao da glicose em concentracdes limitantes, principalmente
durante o periodo da inducdo da proteina e i) a manutencao da concentracéo de
oxigénio dissolvido em niveis entre 20 e 30%. Esses fatores mantém a taxa de
crescimento especifico entre os valores 0,100 a 0,200 h™, reduzindo a formacgo
de subprodutos metabdlicos toxicos, corroborando diversos pesguisadores, tais
como Kiemann e Strohl (1894}, Paalme et al. (1990) e Lima & Thiemann (2003).

Os experimentos realizados com oscilacbes na concentragdo de glicose
no meio de fermentacio durante ¢ cultivo por intermédio de pulsos demonstraram
que altas concentractes de substrato na fase de crescimento foram favoraveis ao
crescimento celular em cultivos a 30 °C, aumentando a faxa de crescimenio
especifica da fermentacao. Na fase de inducao da proteina de fusdo, observou-se
que a combinacic entre excesso de glicose e altas temperaturas de cullivo
propiciam a formacBo de acetato, prejudicande a formagdo dos corpos de
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inclusgo. Diante destes resultados fica evidenciado que a manutencdo da
concentracac de substratc em patamares limitantes € condigdc necessaria para

ocorrer expressao da proteina de fusao em niveis satisfaidrios.

Dos experimenios com fermentacBes batelada-alimentada nos quals
foram realizadas oscilagbes na concentracéo de oxigénio dissolvido com variagbes
nos fluxos volumétricos de ar e oxigénio pure, bem como na composicio da
mistura de ambos por meio de um misturador de gases, pode-se concluir que a
auséncia ou excesso de oxigenacao acarreta tanto a formagao de acetato quanto
afeta a producao da proteina de fusdo. Evidencia-se a necessidade da
manutencdo da concentracdo do oxigénio dissoivido enire 20 e 30 % para o bom
andamenio da fermentacao.

Para as femmeniacbes batelada-zlimentada definiu-se a melhor
configuracdo para a disposig@o das twrbinas em fermentadores de bancada com
capacidade méxima de 20 litros. Sendo que o melhor resultado obtido utilizando
trés turbinas foi com a configuracdo a seguir, uma turbina Rushton e duas turbinas
Lightin 315, do fundo para o topo do eixo do fermentador. Essa configuracdo é
capaz de aumentar a eficiéncia de mistura 'do gas no meio de fermentagao,
resuliando em maior aproveifamento do oxigénio dissolvido.

Com os dados de produtividade em biomassa e em proteina de fusdo
formecidos pela BIOMM S/A e apresentados na Tabela V.2 para fermentacles
batelada-alimentada {iradicional, seréa realizada a comparacdo com ouiras
estratégias de cultivo, tais como: Batelada-alimentada repetida, baielada-
alimentada ciclica em dois estagics e fermentacao com microfiliracao tangencial e
reciclo total de células.

A produtividade celular obtida em fermentagfes batelada-alimentada
tradicional foi, em média, Pre = 2,201 g/L/h, sendo que a concentragio em peso
seco de células obtida foi 49,6 g/l, com porcentagem de expresséao da proteina de
fus@o em 18,8 %. Estes s@o valores comerciaimente vidveis para projetos de
producao industrial de proteinas recombinantes.

A segunda aliernativa esiudada para obilencdo de alias densidades foi &
fermentacédo batelada-glimentada repetida, ou como fambém € chamads,
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batelada-alimentada ciclica com Onico estagio. Os experimenios utilizando esta
estratégia consistiam em um inicic analoge as fermentacbes batelada-alimentada
tradicional, sendo gue apds a fase de inducio o meio fermentado foi coletado, de
‘maneira que um lilrc do meio de cultivo fol deixado no fermentador para atuar
como indculo no ciclo seguinte. imediatamente apds a retirada do fermentado,
uma quantidade de meio de fermentacio estéril foi adicionada ao fermentador
assepticamente, de modo que o volume inicial do primeiro ciclo fosse atingido,
bem como as conceniragbes iniciais do meio de cultura.

As fermentacBes batelada-alimentada repetida realizadas sem inducdo
apresentaram comg resultados o aumento significative da produtividade em
biomassa. Pois o novo ciclo fermentativo, bem como a estabilidade do plasmideo
e a laxa especifica de crescimento ndo s&0 influenciadas pela retirada do
fermentado e adicio do meio de fermentacio novo e estéril.

Os experimentos conduzidos seguindo esta estratégia que apresentaram
os methores resultados foram realizados com 5 horas de crescimento e 7 horas de
inducao para cada ciclo. Ao término do primeire ciclo parte significativa do meio de
fermentacdo foi retirada, de maneira que 1,0 L do fermentado permanega no
bioreator para indculo do segundo ciclo. Imediatamente apés a coleta do caldo
fermentativo, 7,0 L de meio novo foi adicionado, reiniciandc a fermentacdo nas
mesmas condicdes do primeiro ciclo. Observou-se que a partir do segundo cicio o
crescimento celuiar foi afelado pelas mudangas de temperatura, pois a
estabilidade do plasmidec foi afetada pelas mudancas de temperatura ocorridas
nas fases de crescimenio e inducdo dos ciclos anteriores. ApGs a primeira
inducao, observou-se, em todos o0s experimenios, a ocorréncia de uma fase lag
prolongada, devido & ocorréncia de baixa conceniragio de células produtivas no
inoculo dos ciclos posteriores o que reduziu a produtividade volumétrica do cultivo
no ftempo estabelecido em cada ciclo. A instabilidade genética de
microorganismos recombinantes & um dos principais problemas para o aumento
de escala dos processos fermentatives, ja que usualmente as cepas
recombinanies s8o mais instaveis guando em condicbes de expressio gue em
condicbes de represséo. Os resultados da expressdo da proteina de fuso foram
menores gue em fermenitacbes batelada-alimentada fradicionais. A produtividade
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celular obtida em fermentacdes batelada-alimentada repetida foi, em média, Preg
= 1,885 g/L/h, sendo que a média das concentragbes finais em peso seco de
células foi 48,7 o/l com porcentagem de expressdo da proteina de fus@o em
17,0%.

O cultivo de Escherichia coli ulilizando a técnica de batelada-alimentada

ciclica com dois estagios também foi estudado para a sintese de proteinas
heterdiogas. Essa técnica & similar 8 um processo batelada-alimentada repetida,
diferenciando deste na medida em que a fase de indugdo ndo sera conduzida no
mesmo vaso em que sera utilizado na fase de crescimenio. Parte do volume
refirado do fermentador serd iransferida para outrc fermentador no gqual se
conduzira a fase de inducdo témmica, de acordo com a Figura VIL1. Essa
metodologia apresentou resuitados em produtividade expressivamente melhores
que os obtidos anteriormente em fermeniacbes balelada-alimentada repetida.
Sendo que a produtividade celular obtida em fermentacbes batelada-alimentada
ciclica em dois estagios foi, em média, Porg = 2,571 g/i/h. A média obtida das
concenfractes finais em peso seco de céluias em cada ciclo foi 39,3 g/L, com
porcentagem de expressaoc da proteina de fusgo em 19,4%.

As fermentacOes conduzidas pela técnica de batelada alimentada
tradicional apresentaram um baixo crescimenio celular comparando-se com ©
crescimento maximo tedrico para culturas de £._coli, que se situa entre 160-200 g/l
registrado na literatura. Os rendimentos em biomassa obtides, em média, se
situam em 40-50 g/l devido, principaimente, ao acumuio de produtos metabdlicos
da fermentacio.

Ao compararmos com resultados obtidos em fermentagbes com reciclo
total de células, microfiltragdo do meio e alimentacdc exponencial de nuirientes
concluimos que a eficiéncia pode ser aumentada com a remogac de subproduios
metabdlicos inibidores do crescimento celular, conforme reporiado por Marki e
Pérther (1998) e por Fucks et al (2002). Processos operados com recicio fotal de
células sao vantajosos quando o produic formado ndo estd associado ac

crescimento, como neste caso de proteinas recombinantes infraceiulares.
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As fermentagles realizadas com vazioc de alimentacio constanie e
gradiente linear de nulrientes aprééentaram resultados experimentais préximos a
120,0 o/l durante o periodo de crescimento. Porém, quando as células foram
induzidas ocorreu queda na concentracao celular e o resultado em porcentagem
de proteina de fusao foi pifio, conforme apresentado nas Figuras VIlL7, VIS,
VHLY e VIlLL10. Presume-se que esle falo seia creditado 2 competico metabdlica
existente entre as fungdes de manutencao celular e de regulacdo génica do gene
recombinante e & auséncia de nulrientes essenciais para a producao da proteina
recombinante em conjunto ao crescimento celular.

A ulifizecio de vazbes exponenciais para fermentacbes com reciclo
garantu a ouien o de conceniracbes celulares acima de 160,0 g/l de células
com 17,8 % proteina de fusdc. No entanto, esta estratégia de cultivo apresenia
dificuldades na sua conduc¢ao, devido principalmente, a ocorréncia do fenbmeno
de gel polimerizacio na membrana filtrante. Com © aumento da viscosidade do
meio de fermentacio a partir de densidade otica de 300 OD (540nm) tormou-se
mais difici o bombeamento do meic de fermentacéc através da membrana
filtrante, ¢ que reduz a eficiéncia da microfiltracao e diminui a vazao de filtrado,
podendo até acarretar em actimuio de voiume no fermentador. A manutencdo da
conceniracdo de oxigénio dissolvido também € um fator crilico para o bom
andamento do processo, exigindo que a vazao do ar seja elevads até 9,0 LA/min
em conjunto com enriguecimento do ar com oxigénic purc. Contudo, este
processo pode ser expiorado industriaimente, pois o incremento em produtividade
em biomassa & 340% maior que a batelada-alimentada tradicional @ 70% maior
gue a batelada-alimentada ciclica em dois esiagios, conforme sera demonstrado
nas Tabelas [X.1 e IX.2.

A produtividade celular obtida em fermentacbes com reciclo fotal de
células, microfiltracdo do meio e alimentacdo exponencial de nutrientes foi Pg =
6,437 g/L/h. A média obtida das concentracfes finais em peso seco de células em
cada ciclo foi 173,8 g/l, com porcentagem de expressé@o da proteina de fusao em
17.8%.

As Tabelas X1 e X2 fazem a comparagic enltre as diferentes
esiratégias de cultivo em alias densidades celulares. Para simular a utilizagdo
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destas diferentes estralégias em processos industriais € necessério fazer algumas

consigeraches.

iy Considera-se que s8o ullizados dois fermentadores na batelada-
alimentada ciclica em dois estagios, todas as oulras estratégias de cultive sio
calculadas considerando sistemas de producio utilizando duas linhas de

fermentacio.

ii} Considera-se gue $8¢ mantidos os dados finais de peso seco de células

{g/L) e de expresséo da proteina de fuséo para cada estratégia.

iy Considera-se o tempo de preparc do fermentador e crescimento do

indculo igual a 20 horas para as diferentes esiratégias de cultive.

wy Considera-se o tempo de fermeniacio para esiratégia batelada-
alimentada tradicional como sendo 24 horas.

) Considera-se o tempo de fermentacdo para estratégia batelada-
alimentada repetida como sendo 24 horas para dois ciclos.

v) Considera-se o fempo de fermentagdc para esiralégia baielada-
alimentada ciclica em dois estagios como sendo 16 horas em cada ciclo e

vi) Considera-se o tempo de cuitive em fermentagbes com recicle total de
céluias, microfiliragdo do meio e alimentacdo exponencial de nutrientes como
sendo 27 horas.

Portanto, nas Tabeilas IX.1 e IX.2, os resultados das estratégias batelada-
alimentada tradicional (FB), batelada-alimentada repetida (RFB) e reciclo total de
células com microfiliracdo e alimentacdo por pH-stat (Reciclo) foram calculados
para 3 corridas em dois sistemas fermentativos. Enguanto, para a estratégia de
fermentacdo batelada-alimentada ciclica com dois estagios (CFB) foram
calculados para 17 ciclos fermentativos.
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Tabelz X1 — ComparacBo entre as diferentes estrategias de cultivo para
obtencao de altas densidades celulares.

VYolume Tempo de
(L Ferm. ¢
Prep. (h}
B 78 132
RFE 121 132
CFB 182 136
Reciclo 72 141

Tabela IX.2 — Comparacgo entre as diferentes esiraiégias de cultivo para
obtencao de allas densidades celulares.

Produtividade | Produtividade Fator de Fator de
Biomassa Prot. de incremento incremento
{g/h) Fuséo {gih) Biomassa Proteina de
Fusao

FB 27,1 2,76 1,00 1,00
RFR 42 6 405 1,54 1,43
CFB 53,3 5,69 1,98 2.07
Reciclo 88,7 8,68 3,41 3,28

Com esses dados pode-se conciuir gue a utilizacdo de um sistema de
microfiftracio, por reduzir a quantidade de produtos metabdlicos no meio de
fermeniacho e por reciclo iotal de células, pode ter aplicacdo industrial imediata
devido ao grande aumento da produtividade obtido neste sistema.

Todas as esiratégias de cultivo estudadas apresentam incremenic em
biomassa e em proteina de fusdo guando comparadas a fermentacao batelada
alimentada tradicional. A estratégia do reciclo total de células acopladas a
sisternas de microfiltracio apresenta aumento da produtividade da ordem de 3,4
vezes € destaca-se como sendo a estratégia capaz de melhorar a produtividade
de sistemas de producao de proteinas recombinantes através de cultivos de E, coli
em allas densidades celulares.
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CAPITULO X

CONCLUSOES

1 - Neste frabalho estudou-se o cultivoe de Escherichia coli recombinante

em altas densidades celulares identificando importantes par@metros cinéticos para
as fases de crescimenio ¢ indugdo da proteina recombinante. Foram estudadas
diversas esfralégias de cultivo para obtencéo de altas densidades celulares,
dentre elas o cultivo com reciclo total de células, microfilirac@o tangencial do meio
de fermentacio e alimeniacac exponencial por pH-stat. A técnica foi utilizads com
sucesso, mosirando a viablliidade desle processo para produgfo de proleinas

recombinantes.

2 — Para as fermentacbes batelada-alimentada tradicional, repetida e
ciclica em dois estagios, bem como para as fermentacdes com reciclo e
microﬁltragéo, & imprescindivel que algumas variaveis de processo sejam bem
controladas para. .evitar }a formacao de produtos metabdlicos & manter a
produtividade volumétrica. Os principais parametros a serem controiados sdo a
temperatura de crescimento e inducido, o pH de cultivo, a concentragcdo do
substrato limitante & a concentracdo de oxigénic dissolvido. Variacbes nesies
parémetros provocam redugdo na biomassa obtida e na formacio de corpos de
inclusao.

3 — A estabilidade do plasmideo pHis é mantida elevada a temperaturas
de inducdo entre 38 e 40 °C, mantendo-se os outros parametros da fermentacio
dentro dos patamares 6timos.

4 — O esiudo cinelico de fermentacfes batelada-alimeniada repetida
mostrou gue a concentracao final média em peso seco de células foi 46,7 g/l com
porcentagem de expressdc da proteina de fusdo em 17,0%. Sendo que a
produtividade celular obtida foi, em média, Pres = 1,885 g/L/h. Houve reducio na
produtividade volumeétrica devido a ocoréncia de fase lag prolongada no segundo
ciclo da fermentacdo. A parlir do segundo ciclo, a estabilidade do plasmideo sofre

queda e afinge até 20%. Os fatores de incremento em biomassa e em proteina de
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fuso obfidos, em relagdo a balelada-alimentada ftradicional, foram
respectivamente 1,54 e 143.

5 - O cultivo de Escherichia coli, ulilizando a técnica de batelada-

 alimentada ciclica em dois estagios, apresentou concentracdes finais medias em
peso seco de células em cada ciclo de 39,3 g/l, com porceniagem de expressio
da proteina de fusdo em 19,4%. Sendo que 3 produiividade celular obtida fol, em
média, Pers = 2,571 gfi/h. Os fatores de incremento em biomassa € em proleina
de fus@o obfidos, em relacdo & baielada-alimentada f{radicional, foram
respectivamente 1,88 e 2,07.

8 — Fermeniacbes com recicle tolal de células, microfiliracde do meio e
alimentacio exponencial de nutnientes obtiveram produtividade celular iguala Pr =
6,437 g/l/h. A concentracio final em peso seco de células fol 173,8 g/l com
porcentagem de expresséc da proteina de fusdc em 17,8%. Os fatores de
incremento em biomassa e em proteina de fus&o obtidos, em relacdo a batelada-
alimentada tradicional, foram respectivamente 3,41 e 3,28.

7 — Fermentacdes com reciclo total de células, microfiliracdo do meioc e
alimentacao exponenciai de nutrientes mostraram-se adequadas para remogac de
inibidores no meic de cultura permitinde maior crescimento celular e
conseqientemente maior produtividade. Neste tipo de estratégia de cultivo foram
obtidas concentracdes celulares até 3,4 vezes superiores aos cullivos em
batelada-alimentada tradicional.
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CAPITULO XI

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

1 — Estudar o emprego da estratégia das fermentacdes batelada-alimentada
ciclicas acopladas a sistemas de microfiliraco com reciclo folal de células para a
fase de crescimento celular. A fase de inducgdo da proteina de fusdoc deve ser
realizada em um segundo bioreator, no qual as condicdes nuiricionais devem ser
otimizadas. Desta maneira, espera-se evitar os problemas com ¢ bombeamento,
formacio de espuma ocormidos no sistema de microfiliracio e reciclo de celulas.
Espera-se, nesta configuracio, diminuir o efeito da auséncia de microslementos
na fase de indugéo.

2 - Utilizacao de solugbes anti-espumante solGveis em fermentagbes com
microfiltracdo e reciclo total, tais como polipropilenoglicol P2000, minimizando o©
fendmeno de entupimento das membranas filtrantes.
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