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RESUMEN: El objetivo del presente trabajo fue el desarrolio de un proceso de cultivo en gran escala para la produccion de
eritropoyetina humana recombinante. Para ello, se realizaron ensayos preliminares en los que se determind la fase de produccion
del clon productor, la estabilidad del mismo y la respuesta a la suplementacion con suero fetal bovino.

Posteriormente, se disefid una estrategia de produccién en un biomeactor de agitacin en escala piloto, que involucré la adaptacién
previa de las células al crecimiento en suspensién. Los resultados obtenidos permitieron establecer las concentraciones minimas
de suero compatibles con el mantenimiento de la viabilidad del cultivo, asi como su dependencia con la velocidad de perfusion.
Ademds, pudo demostrarse que el consumo de oxigeno es una medida util en el monitoreo indirecto del estado del cultivo.
Palabras claves: Eritropoyetina Humana Recombinante - Biomeactor de Agitacin - Cultivo en Suspensién.

SUMMARY: Development of a production strategy for rhEPO in a perfused stirred tank bioreactor. Alejandro Beccaria, Marina
Etcheverrigaray y Ricardo Kratje. It was developed a pilot scale process for the production of human recombinant erythropoietin.
Preliminary assays were carried out in order to determine the production phase of the producer clone, its stability and its response
to supplementation with fetal calf serum.

The scaling up to a pilot scale perfused stirred tank bioreactor involved the development of a protocol for the adaptation of the cells
to growth in suspension mode. The obtained results allowed the establishment of the minimal serum concentration that supports
cell viability and its dependency with the perfusion rate. Moreover, it was demonstrated that the oxygen consumption rate turned
out as a useful tool for the indirect estimation of the culture state.

Key words: Human Recombinant Erythropoietin - Stirred Tank Bioreactor - Suspension Culture

Introduccién

En los ltimos afos, sobre la base de los avan-
ces técnicos logrados en la metodologia de cultivo
de células de mamifero, se han desarrollado nume-
rosos productos de uso terapéutico y diagnéstico.
Las células animales constituyen el sistema hués-
ped de eleccion para la expresion de moléculas cuya
glicosilacion, asi como su estructura terciaria o
cuaternaria, deben conservarse para manifestar una
actividad biolégica satisfactoria. Tal es el caso de
eritropoyetina, hormona sintetizada y secretada fun-
damentalmente por células renales. Su funcion es la
de intervenir en la eritropoyesis. Las células
efectoras de esta hormona se encuentran principal-
mente en la médula 6sea. A nivel molecular, ejerce
Su accion a través de un receptor expresado en la

superficie de células eritroideas inmaduras, mante-
niendo su viabilidad, promoviendo su division e
incrementando la sintesis de hemoglobina, llegando
a un estadio de diferenciacion morfoldgica (1). Si
bien se ha estudiado la accién terapéutica de la ad-
ministracién exégena de la eritropoyetina humana
recombinante (rhEPO) en diferentes trastornos y pa-
tologias humanas, se aplica fundamentalmente en la
anemia asociada a la insuficiencia renal crénica.
Quimicamente es una sialoglicoproteina de
165 aminoacidos, siendo el pesa molecular de la
fraccion proteica de 18,398 kDay el de lahormona
completa de 34-39 kDa (2). Ya que la fraccién
glicosidica es fundamental para la actividad biol6gi-
¢a in vivo, la produccién en cultivas de células ani-
males es actualmente la Unica opcién vélida.



88

En este trabajo, se desarrollé un proceso de
cultivo en gran escala para la produccion de rhEPO.
Desde una perspectiva biotecnolégica, algunas de
las variables claves involucradas en la optimizacion
de un proceso productivo incluyen el establecimien-
to de la fase de produccion y Ia estabilidad del clon
productor. Su conocimiento permite determinar la
eleccion del modo de cultivo adecuado (3).

El trabajo consistié, en una primera etapa, en
determinar |a fase de produccion de células
recombinantes productoras de eritropoyetina huma-
na, la estabilidad del clon productor y la respuesta a
la suplementacidn con suero fetal bovino (SFB). El
uso excesivo de este suplemento encarece notable-
mente el medio de cultivo en particular, y el proceso
de produccion en general, ya que el mayor aporte de
proteinas al cultivo dificulta posteriormente |a etapa
de purificacion del producto recombinante (4).

Los resultados de estos ensayos se aplicaron,
en una segunda etapa, en el diserio de una estrategia
de produccion en escala piloto en un biorreactor de
agitacion, previa adaptacion de las células al creci-
miento en suspension,

Materiales y Métodos
Linea celufar

Se emple6 un clon derivado de la linea celular
BHK-21 (ATCC CCL C10), que se manipuld
geneticamente para sintetizar eritropoyetina huma-
na bajo el control del promotor del SV 40 (5).

Medio de cultivo y reaclivos quimicos

El medio de cultivo consistio de una mezcla 1:1
(V/V) de los medios D-MEM (Gibco B.R.L., EE.UU.)
yHam's F12 (Gibco B.R.L., EE.UU.), con el agrega-
do de: NaHCO, 2,4 g.I", D(+)glucosa anhidra
1,20 g.I", piruvato de sodio 0,11 g.I", glutamina
1,10 g.I", triptofano 0,03 g.I, dcido aspartico
0,04 g.I'"y serina 0,08 g.I". Las concentraciones
de SFB (Bioser, Argentina) utilizadas se indican para
cada ensayo. Ademas, se utiliz6 sulfato de geneticin
400 mg.mi" (Gibco B.R.L., EE.UU.) o sulfato de
gentamicina 50 mg.ml** (Parafarm, Argentina).

Ladisolucién de todos los componentes se rea-
lizo empleando agua ultra pura (18,2 MQ)
depirogenada. La esterilizacién se realizo por filtra-
cion (0,2 um).
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Todos los reactivos quimicos utilizados fueron
de pureza analitica, Ademas, los suplementos de los
medios de cultivo fueron aquellos reactivos con el
certificado de origen de “testeados en culfivos celu-
lares”.

Sistemas y condiciones de cultivo
Cultivo de células en adherencia

Se emplearon frascos T (Nunclon, EE.UU.) de
25 cm? de superficie. Para la fase de crecimiento
celular se trabajo con 10 ml de medio de cultivo
suplementado con 5% (V/V) de SFB. Para el mante-
nimiento de la monocapa se trabajé con 5 ml de
medio de cultivo suplementado con 1% (V/V) de SFB.
Las incubaciones se realizaron en estufa gaseada a
37°C y en atmésfera de CO, al 5% y saturada de
humedad. Luego de la recoleccién de los
sobrenadantes de cultivo se eliminaron los restos
celulares por centrifugacién a200 g durante 10 min.
El sobrenadante obtenido se conservd en alicuotas a
-20°C. Las células de la monocapa fueron despren-
didas mediante los procedimientos de tripsinizacion
convencionales(6).

Cultivo de células en suspensidn
Cultivo de células en frascos spinner

Se emplearon frascos spinner (Techne, Reino
Unido) de 500 mi de volumen de trabajo.

Las incubaciones se realizaron en estufa
gaseada a 37°C y en atmosfera de O, al 5% y satu-
rada de humedad. Diariamente se realiz6 una toma
de muestra del cultivo, que se fracciond en dos
alicuotas. La primera alicuota se centrifugd a
6.800 g enmicrocentrifuga para tubos eppendorfy
se separd el sobrenadante del pellet celular. El
sobrenadante se conservo a -20°C. El peffet celular
se utilizo para la determinacian de la concentracitn
de células totales mediante la técnica de tincion de
nicleos (7). Enlasegunda alicuota se determind la
proporcion de células viables presentes en el culti-
vo. Para ello se empled la técnica de exclusion del
azul de tripdn (8). La proporci6n de células viables
obtenida se relaciond con la concentracion de célu-
as totales con el fin de calcular Ia concentracion de
células viables.
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Cultivo de células en un biorreactor
de escala piloto

Se empled un biorreactor de 23,5 1de volumen
maximo de trabajo (MBR Bio Reactor AG, Suiza),
equipado con dos posibles sistemas de aireacion:
membrana hidrofdbica de polipropileno y
burbujeadores. La aireacién empleando la membra-
na hidrofébica se efectta en forma libre de burbujas
por difusion del oxigeno a través de la pared de la

Tabla 1: Variables de operacion del cultivo en el biorreactor
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membrana. De esta manera se evita el efecto nocivo
de las burbujas sobre la viabilidad celular(9). La ai-
reacion a través de los burbujeadores genera espu-
ma; debiéndose en este caso suplementar el medio
con antiespumante.

Los cultivos en el biorreactor se comenzaron
en modo baich con las condiciones indicadas en la
Tabla 1. Para la inoculacion se utilizé un volumen
adecuado de la suspension de células en fase de
crecimiento exponencial, provenientes de frascos
spinners.

Variable operativa Set-point
Temperatura del cultivo 3rc
pH inicial del cultivo 7
Tension del 6xigeno disuelto en el cultivo 40%
Caudal de aire/0 051. min."
Velocidad de agftacion 80 RPM.
Velocidad de giro del filtro rotatorio 60 R.PM.

Durante el cultivo se midieron en forma conti-
nua las siguientes variables (mediciones on-fine):
temperatura, pH, concentracion de oxigeno disuelto,
estado redox, velocidad de agitacion y de rotacion
del filtro spin-sieve. Las primeras tres variables se
regularon en forma automatica, manteniéndose los
valores prefijados (set-point). La temperatura del
cultivo se midié mediante una sonda y su senal
permitié regular la temperatura del agua contenida
en el doble manto del biorreactor. EI pH del cultivo
se midié mediante un electrodo sensible (Ingold,
Suiza), estando su senal acoplada a la regulacién
de la entrada de CO, al sistema de aireacion. El
sistema buffer del medio de cultivo empleado fue
CO,H/CO,. Consecuentemente, la alcalinizacion
ocasionada por el desplazamiento del CO, del me-
dio debida a la aireacién se compens6 auto-
maéticamente mediante la inyeccion de CO,. La aci-
dificacién ocasionada por el metabolismo celular se
balanced mediante el ingreso de medio de cultivo
fresco durante el cultivo continuo. La concentracion
de oxigeno disuelto en el cultivo se midié mediante

un electrodo especifico (Ingold, Suiza) y se expreso
como porcentaje de saturacion del medio con aire.
Su senal estd acoplada a la apertura o cierre de la
entrada de aire y/o oxigeno al sistema de aireacion,
siendo el caudal constante e iguala 0,5 1.min.". Por
o tanto, la concentracion de oxigeno disuelto en el
cultivo se mantuvo constante al compensarse
autométicamente el consumo celular mediante la en-
trega automatica de aire u oxigeno a través del siste-
ma de aireacién. La masa celular se mantuvo en sus-
pension mediante la agitacidn producida por una héli-
ce tipo marinaa 80 R.PM. La perfusién de los culti-
vos se realizd empleando un filtro rotatorio (spin-sieve)
equipado con una malla de acero inoxidable de 10 um
de tamaiio de poro y ubicado en el interior del
biorreactor. Este sistema permite la cosecha continua
de medio libre de células, manteniéndose el volumen
de trabajo del biorreactor mediante el agregado de
igual volumen de medio fresco,

Los cultivos se suplementaron inicialmente con
sulfato de gentamicinay 100 ppm de antiespumante
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(Dow Corning, EE. UU.). Durante el cultivo, el agrega-
do de solucitn de antiespumante se realizo en forma
manual, tomando como referencia la atura de la es-
puma generada sobre la superficie del cultivo. La
concentracion de SFB se modificé durante el cultivo
segun se muestra en Resultados y Discusion,

Diariamente se determiné la velocidad de con-
sumo de oxigeno del cultivo y se tomaron muestras
en las que se determind la concentracion de células
totales y viables. Los sobrenadantes libres de célu-
las se conservaron a -20°C.

A partir del recuento celular se determind el
momento apropiado para aumentar el volumen de
los cultivos y comenzar la perfusion.

Determinaciones analiticas

Las determinaciones analiticas que se descri-
ben a continuacidn se realizaron en alicuotas de los
sobrenadantes, conservadas a -20°C,

La concentracion de glucosa se determind
empleando técnicas espectrofotométricas conven-
cionales (Wiener Lab., Argentina; Laboratorios GT,
Argentina). La técnica se adapt6 a microescala, utili-
zando placas de microtitulacién y efectuando las de-
terminaciones en un lector de placas (Labsystems
Muttiskan MCC/340, Finlandia).
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La concentracion de lactato se determind em-
pleando una técnica UV de dosaje enzimatico
(Boehringer-Mannhgim GmbH, Alemania).

El monitoreo del amonio en los sobrenadantes
de cultivo se realizé mediante un kit comercial em-
pleado para |a determinacion de urea (Wiener Lab.,
Argentina) adaptado para tal fin,

La concentracion de rhEPQ se determin6 em-
pleando uninmuno-dot desarrollado en nuestro labo-
ratorio(10).

Resultados y Discusion

Determinacion de la fase de produccicén y de fa
estabilidad del clon

En laFig. 1 se muestra la concentracién acumu-
lada de rhEPQ durante el cultivo. La produccion no
esta asociada al crecimiento celular, ya que sélo se
produce rEPO en la fase estacionaria del cultivo. Luego
del reemplazo del medio de cultivo, la produccién de
rhEPO estimada a partir de fa pendiente de concentra-
cién de rhEPQ acumulada en funcién del tiempo y el
volumen de cultivo fue constante e igual a 7,5 pug.d”
(dia7 a 11). En el periodo final (dia 11 a 13) la produc-
cion disminuye un 66%, siendo de 2,5 ug.d". Este
fendmeno puede atribuirse a la inestabilidad del clon
productor o al agotamiento de ciertos nutrientes del
medio y/o acumulacién de productos.

Figura 1:Correlacion entre la produccion de rhEPO y las fases del cultivo en adherencia. En el tiempo indicado con
la flecha vertical, se reemplazé el volumen de 10 mi de sobrenadante por medio de cultivo fresco. La linea punteada

indica el nivel cero de concentracion de rhEPO.
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Como se observaenlaFig. 2, la produccion de
la monocapa se mantiene con valores superiores a
0,7 pg.mi" durante los 46 dias del ensayo. Este re-
sultado muestra la estabilidad del clon productor em-
pleado, posibilitindose establecer procesos de pro-
duccién operados en forma continua con recambio
periddico de medio: cultivos en monocapa en siste-
mas multiples como frascos roller y sistemas multi-
tray 0 sistemas unitarios como biorreactores tipo
hollow fiber con perfusion. En los cultivos estaticos,
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la baja regeneracion de la monocapa podria influir
negativamente en la calidad del producto obtenido,
ya que existen evidencias experimentales que indi-
can una alteracion de la calidad de los glicidos pre-
sentes enlaglicoproteina (11, 12, 13). Sin embargo,
esta alteracion no se manifestd en el contenido de
4cido sidlico de la rhEPQ obtenida en cultivos
adherentes de células CHO recombinantes realiza-
dos en sistemas multi-tray con recambios de medio
cada3,5 dias durante 120 dias (14).

Figura 2:Evaluacién de la estabilidad del clon productor. El tiempo cero indica el tiempo en que el cultivo alcanza la
confluencia y el comienzo de los recambios sucesivos cada dos dias del volumen total de 10 ml de sobrenadante
por medio de cultivo fresco. Las barras indican la concentracién de rhEPO acumulada en el sobrenadante para cada

recambio.
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Adaplacion al crecimiento en suspensitn

La adaptacién al crecimiento en suspension se
inicié con células provenientes de un cultivo en
frasco T en fase exponencial. Se inocularon frascos
spinner, empleando 200 ml de medio de cultivo su-
plementadocon2% (V/V) de SFB. En el comienzo de
la adaptacion al crecimiento en suspension, las cé-
lulas se aglutinaron y crecieron formando agrega-
dos, cuyo volumen fue incrementdndose a medida
que el cultivo progresaba. Se observo, ademds, que
las células crecian en capas sobre las paredes del
frasco spinner en contacto con el medio y en la
interfase medio/aire del cultivo. La rhEPQ se detectd
recién cuando el cultivo alcanz la fase estacionaria
(datos no mostrados), en forma analoga al cultivo
adherente en monocapa.

Los repiques sucesivos se realizaron en pro-
medio cada $ dias, empleando la fracci6n de célu-
las suspendidas en el medio. La adaptaci6n conti-
nud en forma progresiva, observindose en el pasa-
je N° 29 una disminucién de la relacién agregados /
células libres (menor al 22%) y una disminucion
del volumen maximo alcanzado por los agregados
(<7,5.10% mm?).

Por otra parte, en los subcultivos sucesivos se
disminuyé gradualmente la concentracién de SFB en
el medio, hasta alcanzar el valor final de 1% (V/V)
en el pasaje N° 29 a los 5 meses de iniciada la adap-
tacién a la suspensién,

EnlaFig. 3 seobservalacurva de crecimiento
en batch obtenida para el pasaje N° 29. El cultivo se
inicid con 200 ml de medio de cultivo suplementado
conSFB1% (V/V) en unfrasco spinner. La producti-
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vidad especifica de rhEPO (g,,,,,) S estimo a partir
de la siguiente ecuacion:

AC
7 (1)
yX, - X, - At

9nEPo0 =
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donde AC corresponde a la diferencia entre las con-
centraciones de rhEPO en el intervalo de tiempo (At)
y X representa a concentracion de células viables
para los extremos de ese intervalo. En el calculo de
0,2, S€ €Mplea el promedio geométrico de la con-
centracion celular porque representa la densidad
celular en mitad del intervalo.

Figura 3: Adaptacion del crecimiento del clon productor en suspension en el pasaje N° 29.
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La méxima densidad celular alcanzada fue de
1,6.10° cél..ml" (viabilidad 97%). El perfil de pro-
ductividad especifica de rhEPQ presenta dos maxi-
mos, uno al comienzo del cultivo y el otro durante la
fase de muerte. Ademds, durante las fases de cre-
cimiento exponencial y estacionaria, la productivi-
dad es inferior y se mantiene constanteen 0,26 =
0,09 pg.cél.’.d'(n = 6).Este resultado se dife-
rencia del alcanzado en cultivos adherentes y pri-
meros pasajes de adaptacion a la suspension en
los que la produccion es nula durante la fase
exponencial de crecimiento. Este aumento de pro-
ductividad coincide con lo informado por Kratje y
Wagner (15) para interleuquina-2 humana
recombinante, para la cual la produccién de los cul-
tivos en suspension es significativamente superior
que en los cultivos realizados con células adheri-
das a diferentes soportes. Ademads, resultados ané-
logos referidos al incremento de 5,7 veces en la
velocidad especifica celular de produccién de

interferén-y, fueron informados por Perry y
Wang (16), cuando se compararon cultivos reali-
zados en forma adherente y en suspension.

Efecto de Ia concentracion de SFB sobre el creci-
miento celular y Ia produccién de rhEPO

Enla Fig. 4 se muestra la relacion entre el ren-
dimiento celular (4X) y la velocidad especifica de
crecimiento () con la concentracion de SFB, cuan-
do ésta se incrementa desde 0,1 hasta 1% (V/V). El
rendimiento celular se definié y estimé como la dife-
rencia entre la concentracion de células viables del
inculo y la maxima concentracion de células via-
bles alcanzada en la fase estacionaria. La velocidad
especifica de crecimiento celular, corresponde a la
fase de crecimiento exponencial y se estimé a partir
de la pendiente de la recta de regresion del grafico de
concentracion de células viables (expresada en es-
cala logaritmica) en funcion del tiempo de cultivo. El
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parametro u se relaciona con el tiempo de duplica-
cion celular (¢,) segun la siguiente ecuacion:

In 2

U

Como se observa en la Fig. 4, la relacion exis-
tente es directamente proporcional. Para concentra-
ciones de SFB superiores al 1% (V/V), ambos
parametros se mantuvieron constantes y no se evi-
denciaron efectos inhibitorios sobre el medio de cul-
tivo. Estos resultados indicarian que el SFB se com-
porta como un nutriente limitante de tipo este-
quiométrico y cinético. La limitacion se evidencia
cuando se emplean concentraciones de suero infe-
riores a aquélla a la que previamente el clon habia
sido adaptado para su crecimiento. Un fenomeno
similar de limitacion cinética fue observado por
Moreira et al.(17) para el cultivo de células

[, =

d 2)
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BHK-21 recombinantes. En ese caso, las célu-
las habian sido adaptadas al crecimiento en
medios suplementados con 5% (V/V) de SFB,
coincidiendo que la velocidad especifica de
crecimiento celular también fuera maxima a
partir de ese valor de concentracion de suero.
Estos resultados sugieren que podria tratarse
de un fendmeno comin de adaptacién a una
determinada concentracién de un sustrato
(SFB). Este fendmeno podria explicarse a tra-
vés del modelo de receptor constitutivo, que
se fundamenta en un principio de economia
celular. En esta hipotesis, en cada célula se
encontraria presente una determinada concen-
tracion de un “receptor especifico” para un po-
sible factor de crecimiento presente en el sue-
ro. El complejo efector/receptor vehiculizaria
un mensaje que intervendria en el proceso
mitatico.

Figura 4: Cultivos baich en suspension en 7 frascos spinner con medio suplementado con diferentes concentra-

ciones de SFB.
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La dependencia del parametro g con la con-
centracion de SFB se correlaciona con el modelo
descripto por Monod (18). Este modelo, desarrolla-
do en 1949 para cultivos microbianos que crecen
con sustrato limitante, es andlogo a aquél estableci-
do por Michaelis y Menten y Briggs-Haldane para
cinética enzimatica y puede representarse mediante
la siguiente ecuacion;

Fmax * Csrp

3)
ki + Cgpg

donde p, representa la maxima velocidad especifi-
ca de crecimiento capaz de alcanzar el cultivo, C,
corresponde a la concentracion del sustrato limitante
y k, una constante caracteristica de cada tipo celu-
lar y de las condiciones experimentales.

De la recta de regresion lineal obtenida a partir
del gréfico de las dobles inversas realizado con las
velocidades especificas de crecimiento celular de
cada cultivo y sus respectivas concentraciones de
SFB (Fig. 4, gréfico insertado) se obtuvieron los
valores deJua 094 + 0,05 d' y de
k. = 020 = 0,02 % (V) (n =5).Paralas cé-
lulas BHK-21 recombinantes productoras de fosfatasa
alcalina cultivadas en medio con SFB al 5% (V/V),
Mareira et al. (17) informaron un valor de y_, de
0,91 dias™. Valores similares de este parametro fue-
ron también obtenidos en cultivos de hibridomas a
diferentes concentraciones de SFB (19, 20, 21).

El conocimiento de la magnitud en que la con-
centracion de SFB afecta la velocidad especifica de
crecimiento celular permite adecuar su concentra-
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cion a los rendimientos celulares necesarios en el
proceso de produccion.

Como se observaen laFig. 5, existe una rela-
cion inversa entre la velocidad especifica de produc-
cion de rhEPQ y la de crecimiento celular. Los valo-
res maximos de g,,,,, obtenidos en cada cultivo para
el dia 5, se corresponden con las fases estacionaria
0 de muerte celular, dependiendo de la concentra-
cion inicial de SFB en cada cultivo (datos no mostra-
dos). Resultados andlogos fueron informados para
el cultivo de células recombinantes CHO-K1 produc-
toras de insulina (22) y para el cultivo de hibridomas
productores de anticuerpos monoclonales (19, 23,
24,25, 26,27, 28). Contrariamente, Hayteret al. (29)
encontraron una relacién directamente proporcional
entre a velocidad especifica celular de produccién
de interferan-y y la velocidad especifica de creci-
miento de células CHO-K1 recombinantes. Sin em-
bargo, los autores no pudieron precisar esta asocia-
cidn ya que a bajas tasas de dilucion, la limitacion de
nutrientes o la acumulacion de productos metabolicos
pudieron ser los factores causantes de las menores
productividades descriptas. En consecuencia, 108
resultados mostrados enla Fig. 5 no contradicen el
modelo descripto por Suzuki y Ollis (28), quienes
suponen que la productividad especifica esta bajo el
control del ciclo celular, concluyendo que las células
dejan de producir muchas proteinas durante la mito-
sis. A su vez, la duracion del ciclo celular estd deter-
minada fundamentalmente por la duracion de la fase
G,, ya que las fases S, G, y M tienen duraciones
relativamente constantes (30). De esta manera, cé-
lulas con w mas pequefios utilizan proporcionalmen-
te menos tiempo en la mitosis que aquéllas con ma-
yores velocidades especificas de crecimiento y, por
lo tanto, presentan mayores niveles de produccion.
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Figura 5:Relacion inversa entre la velocidad especifica celular de produccién de rhEPQ (g
cifica de crecimiento celular () en cultivos en suspension en frascos spinner.
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Cultivo en biorreaclor en escala piloto

En la Fig. 6 se muestra la dependencia del
coeficiente volumétrico de transferencia de oxige-
no (k, .a) para cada sistema de aireacion con los
fiujos de aireacion. El parametro , .a se determi-
né empleando el método dinamico (31), a partir de
la pendiente de la recta que resulta de graficar el
In{(C*-C,) / (C*- C,)] en funcién del tiempo
(t), donde C* corresponde a la concentracitn de
saturacion de oxigeno en el medio; C, a la concen-
tracion de oxigeno en eltiempo ¢y C, a la concen-
tracion inicial de oxigeno.

Para el maximo flujo de aireacién ensayado
(1.8 | . min."), la capacidad de transferencia de oxi-
geno desde los burbujeadores es 8,4 veces mayor
que la correspondiente a la membrana de
polipropileno. Esta diferencia incide en igual propor-
cidn en el rendimiento celular. En efecto, se puede
estimar la maxima concentracién celular (X™) que
permite cada sistema de aireacién, considerando al
oxigeno como (nico sustrato limitante, mediante la
siguiente ecuacién:

(kpay™™ - (C" - C

9o, @
donde (k, . a)™* corresponde al coeficiente
volumétrico de transferencia de oxigeno a un flujo
de aireacionde 1,8 |1 . min.”"; C* corresponde ala
concentracion de saturacion de oxigeno en el culti-
vo (6,8 mg . I"'a37°C); C, ala concentracién de
oxigeno prefijada durante el cultivo (ver Tabla 1) y
q,» @ la velocidad especifica celular de consumo
de oxigeno. Este Gltimo parametro depende de cada
clon celular y de las condiciones del cultivo. El va-
lor medio de g, determinado experimentalmente fue
2,88 pg . cél.". h'(ver mas adelante enla Fig. 9).
De acuerdo con la ecuacion (4), la méxima concentra-
cion celular posible cuando se emplea el sistema de
burbujeadoresesde7,8 . 107 cél. . mi, mientras que
para el sistema de membrana hidrofobica es de
9,3 . 10® cél. . mt'.Enconsecuencia, se eligié como
sistema de aireacion el ingreso de aire u oxigeno a
través de los burbujeadores.
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Figura 6:Dependencia del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (k a) con el flujo de aireacion para
cada sistema de aireacion del biorreactor.
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EnlaFig. 7 se observan los resultados corres-  biorreactor durante 25 dias, con diferentes modos
pondientes al cultivo del clon productor en el  de operacion: batch repetido y perfusion.

Figura 7: Cultivo del clon productor en el biorreactor: evaluacion de la relacion entre el contenido de SFB en el
medio y la velocidad de perfusion.
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Para cada intervalo indicado por las lineas de
puntos verticales, se estimo el tiempo de duplica-
cion celular (t,) y su desviacion estandar [s.d. {t))
para el correspondiente nimero de datos (n),
indicdndose los mismos en la parte superior de la
figura. En cada muestra se estimé la concentracion
de SFB (C,) a partir de la concentracion previa-
mente agregada de SFB (C’,) y la tasa de dilucion
(D), suponiendo que el mismo no se consume du-
rante el cultivo, segun la siguiente ecuacion:

_ % . -De A
Corg = Cgpp * €

(5)

donde D es la tasa de dilucion del cultivo y corres-
ponde al cociente entre el flujo de perfusion y el vo-
lumen de cultivo. A tiempo cero se inicio el cultivo
con un volumen de 10 | de suspension celular con
9,1 . 10* cél. . ml', en medio suplementado con
SFB 1,2%. A los 3 dias se agregaron 13,5 |1de medio
de cultivo para completar el méximo volumen de
trabajo del biorreactor. La perfusion se inici6 el dia 8
con medio de cultivo sin SFB hasta el dia 25, mante-
niéndose el volumen del cultivo en 23,5 1. Alos 3, 6,
9,11y 17 dias se suplement6 el cultivo con canti-
dad suficiente de SFB hasta alcanzar las concentra-
ciones finales indicadas.

Mediante el cultivo en batch la maxima densi-
dad celular alcanzada fue de 1,1 . 10° cél. . ml",
siendo el tiempo de duplicacién promedio de
149 = 032(n = 3).

Mediante la combinacion adecuada de perfu-
sion y el agregado de SFB se alcanzo una densidad
maxima de 8,2 . 10® cél. . ml'. Encada caso, e
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independientemente de la velocidad de perfusidn, el
agregado de SFB estimuld inicialmente Ia prolifera-
cion celular. Para densidades superiores a
3 . 10° cél. . ml", elevadas velocidades de perfu-
sion mantienen el crecimiento celular, aunque la con-
centracion de SFB baje significativamente. Sin em-
bargo, cuando la concentracion de SFB es menor a
0,5% se detiene el crecimiento celular. En este caso,
nicamente se revierte con la suplementacion de
suero, como se observa en la fase final del cultivo,
en que la concentracion celular disminuye aun
perfundiendo un volumen de biorreactor por dia. Cabe
destacar, ademas, que la méaxima densidad celular
alcanzada en el biorreactor es aproximadamente 10
veces menor que la estimada mediante la ecuacion
(4), indicando que en las condiciones del ensayo, el
oxigeno no fue limitante, y algin otro componente del
medio debié comportarse como nutriente limitante o
que la acumulacion de algin metabolito limito el cre-
cimiento.

Con respecto a la produccion de la proteina
recombinante, en la Fig. 8 se muestra la relacion
entre q,,.., ¥ el flujo de perfusion del cultivo.

El calculo de g,,,, durante la perfusion del cul-
tivo, se realizo mediante la siguiente ecuacion:

D[Cy - Cp-e P8 (c,- Cyl

€ 2% 1. SX X,

Donerer =

(6)

donde D es la tasa de dilucion, C, y C, representan
las concentraciones de rhEPO en el intervalo de tiem-
po considerado (at) y C, la concentracion de la mis-
ma en el medio de alimentacion (en estos cultivos
C, = 0).
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Figura B: Relaci6n entre la velocidad especifica de produccion de rhEPQ (q

el biorreactor de escala piloto.
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] y el flujo de perfusion del cultivo en

qrhEPO (pg . cél.” .d")
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15 20 25

Flujo de Perfusién (1. d")

Se observa que al aumentar el flujo de perfu-
sion se incrementa en forma exponencial la produc-
tividad de rhEPO. Para la mayor perfusion ensayada,
12 G0, resultd de 0,85 pg . cél.? . d*, Teniendo
en cuenta que la densidad celular es de
82 . 10% cél. . mI"y el volumen de trabajo del
biorreactor es de 23,5 |, resulta una produccion de
164 mg . d". Con respecto a los indicadores del
metabolismo celular, aplicando la ecuacion (6) se
estimaron las siguientes velocidades especificas
celulares: de consumo de glucosa,
1,9 = 08 pmol . cél.' . d'(n = 13);deproduc-
cion de lactato, 2,0 = 0,6 pmol . cél." . d
(n = 15) y de produccion de amonio,
11 = 0,7 pmol . cél.' . d'(n = 17).Elcono-
cimiento de estos pardmetros, permitio adecuar la
velocidad de perfusion del cultivo, con el fin de evitar
que nutrientes como la glucosa se tornen limitantes
(32) 0 que la acumulacion de productos metabtlicos
como el lactato y el amonio alcancen niveles
inhibitorios (33, 34).

El incremento de la productividad con el au-
mento del flujo de perfusién fue un fendmeno ya ob-

servado por Ray et al. (35) en cultivos de células
CHO-K1 recombinantes productoras de una proteasa
trombolitica y de hibridomas. Analogamente,
Leelavatcharamas et al. (36) encontraron un au-
mento en la velocidad especifica celular de pro-
duccidn de interferén-y recombinante con el incre-
mento del flujo de perfusion del cultivo de células
CHO-K1 productoras. Como en el caso del clon ce-
lular empleado en este trabajo, también estas célu-
las CHO-K1 poseian una produccion especifica no
asociada al crecimiento celular. Por otra parte, re-
sultados experimentales obtenidos por Miller
et al. (37)y Ramirezy Mutharasan (27) en culti-
vos de hibridomas, demostraron una relacién in-
versa entre la tasa de dilucion de los cultivos y la
velocidad especifica celular de produccion de
anticuerpos monoclonales. Este fendmeno se mani-
festd a pesar de que las correspondientes produc-
ciones especificas no se encontraban asociadas al
crecimiento celular.

Enla Fig. 9 se grafica la velocidad de consumo
de oxigeno (@,,) en funcion de la concentracion celu-
lar para dos cultivos independientes.



TRABAJOS

99

Figura 9:Relacion entre la concentracion celular y la velocidad de consumo de oxigenu{ﬂw} en el cultivo del
biorreactor. Los simbolos rellenos corresponden a datos del cultivo mostrado en la Fig. 7y los simbolos vacios a

otra experiencia anéloga.
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Como se observa en la figura, el consumo de
oxigeno se incrementd en forma lineal con el aumen-
to de la concentracitn celular. La pendiente de regre-
sién lineal brinda el valor de la velocidad especifica
celular de consumo de oxigeno (q,,), siendo
282 £ 0,09 pg . cél.' . h' (n = 25) y
294 + 0,06 pg . cél" . h'(n = 26), respecti-
vamente.

Este resultado indica, ademas de la repro-
ducibilidad de los valores, que la velocidad especifi-
ca celular de consumo de oxigeno (9,,) se mantuvo
constante durante los cultivos. Una relacion lineal
entre la velocidad del consumo de oxigeno y la den-
sidad celular fue observada por Graf y Schiigerl (38)
y por Yamadaet al. (39) para diferentes lineas celu-
lares. Los valores de la velocidad especifica celular
de consumo de oxigeno se corresponden con los
informados por otros autores (33, 40).

De acuerdo con los resultados alcanzados, se
eligio como estrategia de operacién del biorreactor
la perfusion de medio de cultivo suplementado con
SFB en concentracion mayor que 0,5% (V/V) para
evitar la muerte celular, ajustindose la velocidad de
recambio de medio de acuerde con la densidad celu-
lar -estimada también por el consumo de oxigeno-
hasta alcanzar el valor de un volumen de biorreactor
por dia.

La evaluacian de los cultivos adherentes per-
mitié establecer que la fase de produccion del clon
analizado no esté asociada al crecimiento celular y
que la productividad de los cultivos durante la fase
estacionaria, con recambios periddicos de medio,
se mantiene constante. Esta estrategia de produc-
cion puede aplicarse para el escalamiento mediante
el uso de sistemas mdltiples tipo multi-tray.

Por otro lado, la adaptacion de las células al
crecimiento en suspension permitio aplicar una tec-
nologia de cultivo mas ventajosa en el escalamiento
y enla operacién del proceso de produccion, como
lo representa el cultivo en el biorreactor de agitacion.
En este sistema, la implementacién del cultivo con-
tinuo con perfusion permitid alcanzar elevadas den-
sidades celulares.

La cuantificacion del efecto de la concentra-
cion del SFB sobre la velocidad especifica de creci-
miento celular, a través de un modelo cinética parti-
cular, posibilité el empleo racional de este suple-
mento, ya que se puede acelerar la fase de creci-
miento con concentraciones adecuadas de SFB y
regular la viabilidad del cultivo en la fase estaciona-
ria y de produccién. Andlogamente al cultivo adhe-
rente, se comprobo que el clon adaptado a la sus-
pensitn también presenta una relacion inversa entre
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la productividad especifica de rhEPO y la velocidad
especifica de crecimiento. Como consecuencia, en
las condiciones en las cuales el cultivo se encontra
en lafase estacionaria, se observ un aumento de la
produccion de rhEPO. Ademas, se observé una pro-
porcionalidad directa entre la productividad de thEPO
y el caudal de perfusion,

La medicion de la velocidad de consumo de
oxigeno es un método (til para el monitoreo indirec-
to de los cultivos. Su interés particular radica en su
aplicacion en procesos que emplean sistemas en
los que el recuento celular directo no es factible,
como p. ej. el cultivo de células en microcarriers
pOrosos.

Finalmente, el conocimiento de las velocida-
des especificas de consumo de nutrientes, como glu-
cosa y glutamina, y de produccioén de metabolitos
como amonio y lactato, permite ajustar el flujo de
perfusion, manteniendo una concentracion 6ptima
de nutrientes y con reducidos niveles de productos
metab6licos téxicos.
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